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RESUMEN

Diferentes reportes actuales indican que la sulfato reduccion (SR) es una alternativa para
el tratamiento de agua residual de tipo industrial conteniendo altas concentraciones de
sulfato (SO4?) y contaminantes organicos, como diferentes compuestos clorados como el
tricloroetileno (TCE). El objetivo general de este trabajo fue estudiar el proceso biologico
de SR aplicado a la biodegradacion de TCE hasta compuestos menos toxicos como el
eteno, en un reactor anaerobio de lecho de lodo de flujo ascendente UASB (por sus
siglas en inglés), utilizando un sedimento marino proveniente de ventilas hidrotermales
como inéculo.

En primera instancia se estudi6 la SR en experimentos de microcosmos inoculados con
sedimento a una temperatura mesofilica y operados en lote, mantenidos en incubacién
por periodos de tiempo con el fin de enriquecer los microorganismos sulfato reductores,
usando una concentracion inicial de SO42 de 4000 mg/L y utilizando dos donadores de
electrones, lactato (500 mg DQO/L) y una mezcla de acidos grasos volatiles (350 mg
DQOIL), obteniendo una reduccién de SO42 del 95% para el microcosmos con lactato
como sustrato en 403 dias y para el microcosmos con AGV's la reduccién de SO.? fue
de 95% en 209 dias.

Una vez establecida la SR en ambos microcosmos, se continué con la biodegradacion
de TCE a una concentracién inicial de 100 uM para el experimento con lactato como
sustrato obteniendo un 89% de biodegradacion en los 8 dias posteriores a la adicion del
TCE. En el experimento de microcosmos que utilizo AGV’s como donador de electrones
la concentracion inicial de TCE fue de 260 uM obteniendo una biodegradacion del 70%

en los primeros 5 dias
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Posteriormente se inoculd un reactor tipo UASB con 4.7 g SSV/L de sedimento marino
que fue enriquecido con una concentracion inicial de SO42 de 4000 mg/L y fue operado
en estado pseudo-estacionario, por un poco mas de 365 dias con el fin de desarrollar
biomasa sulfato reductora. La operacion del reactor UASB se dividié en ocho periodos,
los primeros cinco periodos fueron de adaptacion y desarrollo de la biomasa SR (309
dias), obteniendo 98% de reduccién de SO42 y 2900 mg/L de sulfuro de hidrégeno (H,S)
correspondientes al 70% de conversién de la concentracién inicial de SO4? a H,S. Los
valores obtenidos para la actividad sulfato reductora (ASR) (188 mg DQO-H,S/g SSV*d)
corroboran el desarrollo de bacterias sulfato reductoras (BSR) en el indculo del reactor.
En el periodo VI (dias 310-319) se realizaron cinéticas de reduccién de SO42 con un
tiempo de retencién hidraulico (THR) de 12 h y una concentracién inicial de SO,4? de
4000 mg/L obteniendo una reduccién de SO42 del 98% en las primeras 4 h, la
concentracion total alcanzada de H,S fue de 1200 mg/L (equivalente al 30% de
conversion de la concentracién inicial de SO4? a H,S) y la demanda quimica de oxigeno
(DQO) removida por la SR fue de 70% al finalizar la cinética.

La biodegradacion de TCE bajo condiciones SR en el reactor UASB se llevd a cabo en
el periodo VII (dias 320-348), probando dos concentraciones iniciales de TCE (250 y 300
uM) y tres diferentes THR’s (24, 12 y 8 h) para cada concentracién, enriqueciendo el
reactor con una concentracion inicial de SO,? de 4000 mg/L. Los mejores porcentajes de
biodegradacion de TCE fueron de 77 y 74 % para la concentracion de 260 uM con un
THR de 8 h y para la concentracion de 300 uM con un THR de 12 h, respectivamente.
Bajo las condiciones impuestas en el reactor UASB para la biodegradacion de TCE, la

reduccién de SO,? fue de 98% presentandose en las primeras 5 h de cada THR.



Por ultimo, el objetivo del periodo VIl (dias 349-365) fue determinar el porcentaje de
reduccién de SO4?, la produccién de H,S y la oxidacién del sustrato en el reactor UASB
después de la biodegradacion de TCE.

Los resultados globales de este trabajo demuestran que el reactor es funcional para la
remocion de ambos, sulfato y TCE en tiempos cortos y eficiencia alta. El presente trabajo
se usara como antecedente para la precipitacion de metales en el mismo reactor.

Actualmente se estan realizando analisis para la ecologia microbiana del mismo.



ABSTRACT

Current different reports indicate that sulfate reduction (SR) is an alternative to be used in
wastewater treatment from many types of industrial effluents containing high sulfate
concentrations as well as various organic pollutants such a trichloroethylene (TCE).
Therefore, the general aim of this work was to study the biological process of sulfate
reduction in order to use it for the biodegradation of TCE to less toxic compounds such as
ethene using an upflow anaerobic sludge blanket (UASB) reactor inoculated with
hydrothermal vents sediments.

First at all, SR was carried out in long term batch-fed microcosms experiments incubated
at mesophilic temperature using an initial sulfate concentration of 4000 mg/L and two
different electron donors, lactate (500 mg DQO/L) and a mixture of volatile fatty acids
(VFASs) (350 mg DQOI/L). For lactate, SR reached up to 95% in 403 days and for VFAs
SR was 95% in 209 days. Once SR was established in the microcosms, TCE was added
to a final concentration of 100 and 260 uM for experiments with lactate and VFAs
respectively. TCE biodegradation was 89% in 8 days for lactate experiments and 70% in
5 days for incubations using VFAs as substrate.

At a second stage, the UASB reactor was inoculated with the sediments (4.7 g VSSI/L)
along with a sulfate concentration of 4000 mg/L and operated in a semi-continuous
regime for a little longer than one year in order to enrich the sediments in sulfate reducing
bacteria (SRB) within a robust microbial community. The operation of the reactor was
divided in eight periods. Acclimation stage includes from period one to five (309 days), a
span of time in which the bioreactor was maintained under appropriate conditions in order

to enrich it in adequate biomass.
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During these periods, SR reached 98% with a H,S concentration of 2900 mg/L
corresponding to 70% of sulfate conversion. The values obtained for the sulfate reducing
activity (SRA) (188 mg DQO-H,S/g VSS*d) demonstrate the appropriate development of
SRB in the inoculum of the bioreactor. During period VI (days 310-319) SR kinetics were
carried out at hydraulic retention time (HRT) of 12 h at an initial sulfate concentration of
4000 mg/L, yielding 98% of sulfate reduction in the first 4 h. In this kinetics, the total H,S
concentration was 1200 mg/L (which is equivalent to 30% of sulfate converted to H,S)
along with a COD removal of 70% at the end of the kinetics.

The TCE biodegradation under sulfate reducing conditions (initial sulfate concentration
4000 mg/L) in the UASB was conducted in period VIl (days 320-348), for which two
concentrations of TCE were tested (250 and 300 uM) along with three different HRTs (24,
12 and 8 h) for each TCE concentration. The best biodegradation efficiencies were 77%
of TCE removal (TCE initial concentration 260 uM) at HRT of 8 h and 74% of TCE
removal (TCE initial concentration 300 uM) at HRT of 12 h respectively. Under the
established conditions for TCE biodegradation in the UASB reactor, SR was of 98%
within the first 5 h at each TCE concentration and HRT. Finally, the objective of period
VIII (days 349-365) was to determine SR, H,S production and COD consumption in the
UASB after the period in which TCE was biodegraded in order to estimate the damage (if
any) that TCE had caused to the microbial community in the reactor. The overall results
of this work demonstrate that the reactor can function efficiently for both, sulfate and TCE
removal in short periods of time. The present work will be used as background for
precipitation of metals using the same reactor. Ongoing experiments to describe the

microbial ecology of the UASB reactor are being conducted.
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INTRODUCCION

Actualmente existe una gran variedad de industrias que generan compuestos que son
persistentes a la biodegradacion y por lo tanto persisten en el medio ambiente. En
especial las industrias procesadora de papel, productora de alcohol, en la produccién de
acidos grasos, productoras de azucares que generan aguas residuales que contiene
altas concentraciones de sulfato (SO4?%) de 50 a 59000 mg/L , y materia organica con
concentraciones de 1 a 95 g/L; (Colleran et al.,1995). Este tipo de efluente puede ser
toxico para diversos microorganismos y son una fuente potencial de contaminacion para
los cuerpos de agua superficial y subterrdnea. Debido a esta problemética se han
generado procesos biologicos de sulfato reduccion (SR) para tratar estos efluentes,
generalmente se realizan en reactores anaerobios de lecho de lodo granular de flujo
ascendente (UASB por sus siglas en inglés Upflow Anaerobic Sludge Blanket) (Lettinga
et. al., 1980, Colleran et al., 1995, Lens et al., 2002, Tang et al., 2009). Los procesos
anaerobios pueden ser extremadamente eficientes debido a su bajo consumo de energia
y produccion de lodos comparados con los procesos aerobios (Yoda et al., 1987). La
aplicacién de la digestién anaerobia a efluentes ricos en SO, promueve la proliferacién
de bacterias sulfato reductoras (BSR) con microorganismos metanogénicos que generan
una competencia entre ambos grupos de microorganismos por el sustrato disponible,
especialmente por los compuestos mas comunes como el acetato y los acidos grasos
volatiles de cadena corta (Lens et al., 2002, Wang et al., 2008). El resultado de esta
competencia determina los productos finales de ambos procesos que puede ser sulfuro
de hidrégeno (H.S), metano (CH;) o ambos. En los casos extremos en que predomine
una de las dos poblaciones se tendra un ambiente totalmente metanogénico o sulfato
reductor (Omil et al., 1997).

1.1  Tipos de tratamiento para agua residual de tipo industrial

Existen diferentes tipos de tratamientos para el agua residual de tipo industrial
dependiendo los contaminantes que contenga este tipo de agua. Los tratamientos
fisicos, quimicos y biolégicos consisten en someter al agua residual a procesos unitarios
fisicos, quimicos y biol6gicos de forma que se consiga transformar el producto téxico en
otros que son menos y se pueden llevar a vertederos o usar como materia prima para
diferentes procesos a continuacion se describen los procesos para el tratamiento de

agua residual (Lombardero 2008, Seoanez-Calvo 2004).



1.1.1 Tratamientos fisicos

Este tipo de tratamientos consiste en separar los distintos componentes del agua
residual, que posteriormente podran tratarse por separado, en este tipo de tratamiento
predomina la accién de las fuerzas fisicas. El agua residual puede someterse a procesos
como flotacion, filtracion y sedimentacion. A continuacion se describe brevemente cada

uno de estos procesos.

Flotacion: Se suelen usar para la eliminacion de particulas soélidas dificiles de eliminar
por gravedad debido a su densidad. Esta separacion se consigue introduciendo finas
burbujas de gas normalmente aire en la fase liquida (Seoanez-Calvo 2004).

Filtracion: Este proceso se aplica para la eliminacion de solidos suspendidos y requiere

un efluente de baja concentracién de sélidos (Seoanez-Calvo 2004).

Sedimentacion: Consiste en la separacion por accion de la gravedad de las particulas
suspendidas cuyo peso especifico es mayor en el agua. Esta operacion se emplea para
la eliminacién de las arenas, materia en suspension y fléculos que van sedimentando y
se eliminan del fondo del tanque de sedimentacién con un rascador automatico
(Seoanez-Calvo 2004).

1.1.2 Tratamientos quimicos

Estos tratamientos tienen como objetivo reducir o eliminar los compuestos toxicos y
peligrosos del agua residual a partir de reacciones quimicas. Con el fin de alcanzar los
objetivos del tratamiento de agua residual los procesos quimicos unitarios se llevan a
cabo en combinacién con los tratamientos fisicos. Algunos de los tratamientos quimicos

se describen brevemente a continuacion.

Intercambio i6nico: El fundamento de este proceso unitario es retener ciertos iones de
la corriente residual, cediendo a cambio una cantidad equivalente de otros iones del
mismo signo. De esta manera, cationes inocuos, como el hidrégeno pueden sustituir
metales pesados tOxicos, mientras que aniones inocuos como el hidréxido pueden

sustituir aniones téxicos como los fenoles y cianuros (Lombardero 2008).



Precipitacion quimica: Es la formacion de compuestos insolubles de los elementos
indeseables contenidos en el agua, facilitando su sedimentacidén, por adicién de
reactivos. Para este proceso se suele utilizar para eliminar los siguientes elementos:

calcio y magnesio (dureza) y compuestos silicatados (Sans-Fronfria y Ribas 1999).

Desinfeccion: Es la destruccion de selectiva de los organismos causantes de
enfermedades. Los desinfectantes mas corrientes son los productos quimicos oxidantes,
de los cuales el cloro es el mas universalmente empleado, el ozono también es un

desinfectante muy eficaz (Sans-Fronfria y Ribas 1999).

1.1.3 Tratamientos bioldgicos

El tratamiento biologico se lleva a cabo por fermentaciones y digestiones por medio de
microorganismos, con el objetivo de eliminar sélidos coloides no sedimentables y la
estabilizacion de materia organica. Los microorganismos se nutren de diversos
compuestos que contienen las aguas residuales generando fléculos por agregacion que
se separan en forma de lodos o fangos. Los tratamientos biolégicos se aplican para la
eliminacion de materia organica carbonosa, nitrificacion, desnitrificacion, eliminacion de
fosforo y estabilizacion de fangos.

Los tratamientos biolégicos pueden ser aerobios y anaerobios, a continuacién se

describiran cada uno.

1.1.3.1 Tratamiento biolégico aerobio

En el proceso de tratamiento aerobio del agua residual los microorganismos emplean la
materia organica presente, junto al oxigeno disuelto para producir el crecimiento de
células y CO, y agua como productos finales. Los procesos principales se llevan a cabo
con sistemas de cultivo en suspensiéon o cultivo fijo. Se distinguen dos tipos de

tratamiento aerobio:

Cultivo en suspension: Este tipo de tratamiento se divide en dos tipos. Fangos
activados: el residuo organico se introduce en un reactor donde se mantiene un cultivo

bacteriano en suspension con ambiente aerobio, mediante el uso de difusores o



aireadores mecanicos que ademas facilitan el mezclado. Lagunas aireadas: se realiza en

lagunas de grandes extensiones en contacto con la atmosfera.

Cultivo fijo: Se emplea para eliminar la materia organica, pero también se emplea para
el proceso de conversion del nitrégeno amoniacal a nitrato (nitrificacion).los
microorganismos estan fijos en un soporte sdlido. Este tipo de tratamiento incluye los

filtros percoladores y los reactores biolégicos rotativos de contacto (biodisco).

1.1.3.2 Tratamiento bioldgico anaerobio

Este tipo de tratamiento transforma los residuos organicos en metano, H,S y CO,. Una
de las principales ventajas del tratamiento biolégico anaerobio sobre el tratamiento
biolégico aerobio es que no se necesita el suministro de oxigeno. Los organismos
anaerobios pueden estar dispuestos en suspensién o en cultivo fijo. El cultivo en
suspensién se aplica para la estabilizacion de fangos concentrados producidos en el

tratamiento de agua residual.

En el cultivo fijo los microorganismos estan sujetos en un soporte sélido, sin aportacién
de oxigeno, un ejemplo de una tecnologia en donde se puede desarrollar este cultivo es
en reactores UASB en donde el agua residual fluye en sentido ascendente por una
columna la cual contiene un lecho de material adecuado como granulos o sedimento
marino, en donde se desarrollan las bacterias anaerobias y se puede llevar a cabo la
digestion anaerobia (Lombardero 2008).

En el proceso de la digestién anaerobia, los residuos organicos se transforman a biogas,
el cual contiene principalmente metano y dioxido de carbono. Este proceso bioldgico es
realizado por comunidades de bacterias en sistemas abiertos o cerrados conocidos
como reactores y se lleva a cabo en varias etapas, como se muestra en la Figura 1.1y

se describe a continuacion.



A) Hidrdlisis : Desintegracion de la materia orgénica e insoluble

B) Acidogénesis: En esta etapa las bacterias acidogénicas convierten las moléculas
organicas en acidos grasos volatiles (AGV’s) tales como el butirico, propionico y acético
aunqgue también el lactico.

C) Acetogénesis: Consiste en la conversion de AGV's en acetato e hidrégeno

D) Metanogénesis: Es la formacion de metano por la descarboxilacién de acetato por
microorganismos metanogeénicos y por la hidrogenacion de dioxido de carbono por

microorganismos hidrogenotroficos.

En presencia de sulfato se lleva a cabo la sulfato reduccién, en esta etapa ocurre la
oxidacion de AGV’'s con mas de dos atomos de carbono asi como la oxidacion de

acetato por bacterias sulfato reductoras (BSR) (Visser 1995).

Compuestos organicos

complejos
Hidrolisis
Fermentacion
Acidos grasos Sulfato
reduccion
Acetogénesis
H,+CO, Acetato
Metanogénesis Metanogénesis
Sulfato ; CH4+CO, Q Sulfato
reduccion reduccién
H,S+CO,

Figura 1.1. Esquema de la degradacion de materia organica por BSR y organismos

metanogénicos.



En presencia de sulfato los microorganismos metanogénicos y las BSR pueden competir
por sustratos tales como los AGV's para la produccion de CH4 y H,S. Una ventaja de las
BSR sobre los organismos metanogénicos es que las BSR tienen una mayor afinidad por
el hidrégeno y otros compuestos. Existen algunos factores que tienen influencia en la
competencia microbiana de las BSR y los organismos metanogénicos como son la
relacién DQO/SO,?= 0.67 (te6ricamente existe el suficiente sulfato en el medio para que
toda la materia organica sea oxidada por las BSR)(Thabet et al.,2009), sustrato organico,
factores ambientales tales como el pH y temperatura y composicion del inoculo o
procedencia del mismo, ya que la mayoria de los inOculos utilizados para la SR
provienen de lodos granulares metanogénicos adaptados a condiciones de SR. Estos
lodos metanogénicos se pueden adaptar a condiciones sulfato reductoras por medio de
la relacion DQO/SO42 = 0.67 con el objetivo de inhibir la competencia entre BSR y
organismos metanogénicos. Sin embargo, existe la posibilidad de que no existan
microorganismos metanogénicos, esto es posible utilizando un inéculo que no presente
la competencia entre ambas poblaciones, este tipo de indculo se pueden encontrar en el
ambiente, por ejemplo, en los sedimentos marinos provenientes de ventilas
hidrotermales. Este tipo de sedimentos poseen una gran variedad de microorganismos
capaces de reducir el SO,? y oxidar la materia organica sin la competencia de
microorganismos metanogénicos si prevalecen las condiciones adecuadas como por
ejemplo, la temperatura, el contenido de materia organica, concentracién de SO.? (de
2000 a 4000 mg/L) y pH (Elsgaard et al., 1994, Elsgaard et al., 1995, Elshahed et al.,
2003). El proceso de SR puede ser inhibido por el pH cuando este favorece el
predominio de H,S no disociado en el medio que es la forma mas toxica hacia las BSR
para la membrana celular (Oleszkiewicz et al., 1989, Visser et al.,1996). La
concentracion de H,S en las fases liquida y gas depende del equilibrio quimico (ecuacién
1.1y 1.2).

H,S (ac) «—» H’ + HS(ac) pka;=6.97(25 °C).cvvnviniiiiiiiieen [1.1]
HS (ac) «— S?(ac) + H'(ac) Pkaz=12.9 (25 °C)...covvveieeeeieeeene, [1.2]



Para el primer valor de pka, el cual es cercano a 7, pequefas variaciones en el pH en un
intervalo de 6-8 afectaria significativamente la concentracion de H,S (Oude Elferink et
al., 1994, Kaksonen et al., 2004).

Varios estudios han reportado el efecto del sulfuro en el crecimiento de las BSR, por
ejemplo, Visser et al. (1996), Lens et al. (2003) descubrieron que a altos valores de pH
(8.7-9), el crecimiento de BSR es inhibido. Sin embargo, Celis-Garcia et al. (2004)
reportaron que las BSR en un sistema de biopelicula tienen una mayor tolerancia al
sulfuro que un lodo granular.

Las reacciones involucradas en la degradacion de materia orgéanica por las BSR se

presentan en la Tabla 1.1.

Tabla 1.1. Reacciones metabdlicas involucradas en la degradacion de la materia

organica en sistemas sulfato reductores (Adaptado de Gallegos-Garcia 2009).

Reaccion de Sulfato reduccion AG°(KJ/mol)
CH3sCHOHCOO + %S04Z_,  CH3COO +HCO3z + %HS + %H* -80
CH3;COO + SO42, 2HCOs+HS’ -47.6
CH3CH,COO + % SOs2—» CH3COO + HCOg+ ¥%HS + VaH' -37.7
CH3CH,CH, COO ™+ % SOsZ 3  2CH3COO" + %HS + 1H" -27.8

Lactato: CH3CHOHCOO" acetato: CH3COO°, propionato: CH3CH,COO’, butirato:
CH3CH,CH, COO..

Uno de los procesos gque actualmente se ha convertido en una alternativa conveniente
para el tratamiento de efluentes de tipo industrial con un alto contenido de SO.?, materia
organica y otros contaminantes es el proceso biolégico anaerobio de SR que a

continuacion se describe.

1.2  Proceso bioldgico de la sulfato reduccion (SR).
Este proceso bioldgico es realizado por diferentes grupos o comunidades de bacterias en
sistemas cerrados o abiertos conocidos como reactores. El proceso de SR forma parte

del ciclo biolégico del azufre y los principales pasos se muestran en la Figura 1.2.
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Figura 1.2. Ciclo bioldgico del azufre (Gallegos-Garcia 2009, Tang et al., 2009).

El proceso de sulfato reduccion forma parte del ciclo biologico del azufre, este ciclo
consiste en una serie de etapas de oxido-reduccién, el sulfato (SO42) es reducido a
sulfuro de hidrégeno (H,S) segun dos vias distintas: la asimilativa y la no asimilativa. La
primera es utilizada por varios tipos de organismos para la sintesis de compuestos
organicos de azufre. La segunda es respiratoria y especifica para las bacterias sulfato-
reductoras. Estas bacterias forman un grupo fisiolégico de anaerobios estrictos con
morfologia diversa. Utilizan como aceptor de electrones sulfato u otros compuestos
oxidados del azufre que se reducen a sulfhidrico, producto final de su respiracion
anaerobia. La reduccion de sulfato a sulfuro se realiza a través de estados intermedios
de oxidacién de los que solamente se ha identificado el sulfito (SO5?). La reaccién de
sulfato reduccion se basa en la oxidacion de un sustrato organico y la reduccion de

sulfato produciendo H,S (ecuacion 1.3).

CH20+ SO42 — 3 HoS + 2HCO3 e, [1.3]

Hoy se conocen ocho géneros de bacterias que reducen no asimilativamente el sulfato.

Se reunen fisiolégicamente en dos grupos:1) oxidan su fuente de energia a niveles de

8

Oxidacion por bacterias sulfuro fototroficas.



acetato, obteniendo este acido como producto final. Reducen el sulfato a sulfuro. A este
grupo pertenecen los géneros: Desulfovibrio, Desulfomonas y Desulfotomaculum. 2)
oxidan los acidos C1-C14, y a veces benzoato, a CO,. Reducen el sulfato a sulfuro. A
este grupo pertenecen los géneros: Desulfobulbus, Desulfobacter, Desulfococcus,
Desulfonema y Desulfosarcina (Visser et al., 1993, Visser et al., 1995, Nagpal et al.,
2002). Algunos de los microorganismos mencionados arriba se pueden encontrar en
sedimentos marinos de ventilas hidrotermales ya que estos lugares favorecen la
presencia de bacteria sulfato reductoras, que en sintrofia con las bacterias
halorespiradoras pueden llevar a cabo la degradacion anaerobia de contaminantes
importantes como lo puede ser el TCE obteniendo como producto final acetileno, eteno
(Drzyzga et al., 2001).

El proceso biologico de la SR también es utilizado para la biodegradacion de diferentes
contaminantes (Pavlostathis y Zhuang 1991; Sanz et al.,, 2003; Ohlen et al., 2005;
Buzzini et al., 2006; Bhatt et al., 2008; Gallegos-Garcia, 2009) como por ejemplo los
compuestos clorados como el tricloroetileno (TCE), compuesto clorado que pertenece al
grupo de los compuestos organicos volatiles (COV), encontrado en aguas subterraneas
de la Ciudad de México (SEMARNAT 2008) y reconocido por la Organizacion Mundial de
la Salud y la Agencia de Proteccion Ambiental de Estados Unidos como un contaminante
prioritario debido a los dafios que puede ocasionar a la salud y al medio ambiente (OMS
2005, EPA 2005).

La principal fuente de disolventes clorados como el TCE en el medio ambiente proviene
de la evaporacion que se da en las fabricas y a malas practicas de disposicion final. Este
compuesto puede permanecer en el suelo y el agua subterrdnea formando una fase
liquida densa no acuosa (DNAPL) que se dispersa por el agua superficial hasta llegar al
acuifero subterraneo. ElI TCE puede ser atrapado en las particulas del suelo provocando
una limitacién en la movilidad y disponibilidad del contaminante para su degradacion

(Figura 1.3) (Agency for Toxic Substances and Disease Registry).
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Figura 1.3. Interaccién del tricloroetileno (TCE) con el medio ambiente.

1.3 Problematica en México del TCE.

México es una urbe altamente poblada, en ella se conjuntan una serie de actividades
antropogénicas como son el transporte, la industria y los servicios; la demanda para
satisfacer estas necesidades, ha ocasionado un aumento en la quema de combustibles
y, @ sSu vez, un incremento en las emisiones contaminantes. Uno de los grupos de
contaminacion generados por las actividades antropogénicas son los COV como el TCE.
El TCE es una sustancia conocida también como tricleno y vitran, a temperatura
ambiente, es un liquido no inflamable, incoloro, con un olor dulce y con un sabor entre
dulce y ardiente; se usa principalmente como solvente para limpiar la grasa de los
metales, en los liquidos correctores blancos de documentos, los removedores de pintura,
los adhesivos y los quitamanchas (Agency for Toxic Substances and Disease Registry).
La mayoria de las personas puede empezar a percibir el olor del tricloroetileno en el aire
cuando se encuentra a concentraciones de 100 partes por un millon de partes de aire
(ppm).La principal fuente de tricloroetileno en el medio ambiente proviene de la
evaporacion que se da en las fabricas que lo utilizan para remover grasa de los metales,
pero puede permanecer en el suelo y el agua subterranea (Agency for Toxic Substances

and Disease Registry). En el cuerpo, el tricloroetileno se puede descomponer en acido
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dicloroacético (DCA), acido tricloroacético (TCA), hidrato de cloral y 2-cloroacetaldehido.
Se ha demostrado que estos productos son toxicos en los animales y probablemente lo
son también para los seres humanos. El tricloroetilieno se encuentra en algunos
alimentos y se presume que proviene de la contaminacion del agua utilizada para
procesar los alimentos o del equipo que se utiliza para producirlos, el cual ha sido
limpiado con productos que contienen tricloroetileno. Para el TCE el limite méaximo
permisible de concentracion en cuerpos de agua es 70 pg/L (Proyecto de Norma Oficial
Mexicana XXXX, 2007) y aporta un 4% del total de las emisiones anuales de
contaminacion (Tabla 1.2) (SEMARNAT 2006). En la Figura 1.4 se aprecia la distribucién
espacial del TCE en la Zona Metropolitana del Valle de México (S.M.A. 2008). Por otro
lado, Este contaminante clorado se ha encontrado en por lo menos 852 de los 1,430
sitios de la Lista de Prioridades Nacionales identificados por la Agencia de Proteccion
Ambiental (EPA, 2000).
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Tabla 1.2. Principales contaminantes toxicos de la ZMVM (Adaptado de SEMARNAT,

2006).
Cantidad de Porcentaje de
Contaminante contaminante contaminante
emitida(ton/afo) emitido
Tolueno 48,784 28
Metanol 16,652 9
1,1,1-Tricloroetano 14,228 8
Xilenos (isémeros y mezclas) 13,010 7
n-Hexano 8,952 5
Metil Terbutil Eter 7,051 4
Tricloroetileno (TCE) 6,950 4
Benceno 6,569 4
m-Xileno 6,173 4
2,2,4-Trimetilpentano 5,827 3
Formaldehido 4,568 3
Etilbenceno 4,101 2
o-Xileno 2,920 2
Bromuro de metilo 2,918 2
(Bromometano)
Metil Etil Cetona (2-Butanona) 2,659 2
1,3-Dicloropropano 2,103 1
Metil Isobutil Cetona (Hexona) 2,019 1
Acetaldehido 1,858 1
Metales 1,951 1
Otros 15,587 9
Total 174,880 100
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Figura 1.4.Mancha espacial del tricloroetileno (TCE) en la zona metropolitana del valle

de México (Secretaria del Medio Ambiente, 2008).
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14 Transformacion del Tricloroetileno

Los principales métodos de transformacion para el TCE son: abidtico que consiste en
procesos quimicos y fisicos; el biotico que es la bioconversién del TCE por medio de un
consorcio de microorganismos (Freedman, 1996; Freedman, 2001). Algunos ejemplos
de estos métodos son: hidrogendlisis reductiva que consiste en que un a&tomo de cloro es
sustituido por un &tomo de hidrogeno liberando un mol de &cido clorhidrico (ecuacién
1.4) (Holliger, 2003). La cloroeliminacion reductiva involucra la eliminacion de un
halégeno de cada extremo de los carbonos terminales, y deshalogenacion (Fetzner,
1998, Holliger, 1994; Holliger, 1998, Picardal, 1992).

La deshalogenacion se puede llevar a cabo por los dos métodos; la deshalogenacion
abidtica es una reaccidén en presencia de un agente reductor como un sulfuro o hierro
ferroso. La deshalogenacion biética puede llevarse a cabo por dos tipos: el primer tipo
es por cometabolismo que es la transformacion microbiana de un compuesto que no
sirve como fuente primaria de carbono y energia, en la que se puede utilizar algunos
aceptores de electrones como el sulfato y como donador de electrones un compuesto
organico como una mezcla de &cidos grasos volatiles (ecuacion 1.5 y 1.6) por medio de
la sulfato reduccion. El segundo tipo es la halorespiracion es una reaccion bioldgica en
gue un hidrocarburo clorado es utilizado como aceptor de electrones (respiracion
anaerobia) para apoyar el crecimiento microbiano. Requiere donadores de electrones

simples (p.e. Hy).

Algunos microorganismos que son capaces de llevar a cabo la degradacion de
compuestos clorados se localizan en los sedimentos marinos de ventilas hidrotermales,
estos lugares favorecen la presencia de bacteria sulfato reductoras, que en sintrofia con
las bacterias halorespiradoras pueden llevar a cabo la degradacién anaerobia de TCE
obteniendo como producto final acetileno, eteno y etano (ecuaciéon 1.7), (Drzyzga et al.,
2001).

14
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1.5 Tecnologias anaerobias para la biodegradacién de compuestos clorados
(TCE).

El proceso biolégico de sulfato reduccion ha sido estudiado en numerosos disefios de
reactores que han sido utilizados satisfactoriamente para tratar una gran variedad de
agua residuales, especialmente para aguas con un alto contenido de sulfato. En la Tabla
1.3 se muestran las ventajas y desventajas de los tipos de reactor en cuestidon de disefio,
en la Tabla 1.4, se compara la eficiencia de reduccion de sulfato en diferentes reactores.
Los reactores mas utilizados para la biodegradacion de compuestos clorados como el
TCE son del tipo UASB (Sponza 2002, Sponza et al., 2004 y Sponza et al., 2007).

Tabla 1.3. Ventajas y desventajas de diversos tipos de reactores aplicados a la sulfato
reduccion (Adaptado de Kaksonen y Puhakka 2007).

Tipo de reactor Ventajas(+) Desventajas(-)

-Pobre retencion de biomasa

Reactor tanque agitado (CSTR) +Rapida condicion de equilibrio

-Los gradientes de presion son grandes

Reactor filtro anaerobio )
+Bajas fuerzas cortantes

-La biomasa es lavada del sistema

Reactor anaerobio de lecho de lodo -
+No hay compactacion de lodo

granular de flujo ascendente (UASB) -
+No hay obstruccion

15



Tabla 1.4. Tipos de reactores empleados en el tratamiento de agua residual ricas en
sulfato (Adaptado de Lens et al., 1998).

. » Eliminacion de sulfato
Alimentacion

y Sustrato
Tipos de reactor Tino d Concentracion Concentracion Sulfato  Sustrato
ipo de
P de sustrato de sulfato reducido consumido
sustrato
(9 DQOIL) (mg/L) (%) (%)
Reactor de flujo
ascendente de
0.5-0.6 1000-12000 65 67-81
lecho por etapas
(USSB)
Reactor de lecho
_ 0.5-2.5 1200-4600 27-68 59-67
expandido (EGSB) -
Acético/
Reactor anaerobio Propidnico/
de lecho de lodo Butirico
granular de flujo 1.5-2.1 700-9000 70 50-90
ascendente
(UASB)

1.6 Reactor anaerobio de lecho de lodos de tipo granular de flujo ascendente
(UASB).
El concepto del reactor anaerobio de lecho de lodo granular de flujo ascendente (UASB
por sus siglas en inglés Upflow Anaerobic Sludge Blanket) fue desarrollado por Lettinga
et al., (1980). Un esquema del reactor UASB se muestra en la Figura 1.5. Entre las
caracteristicas mas importantes del reactor, se encuentran el flujo ascendente, el cual
crea una presion de seleccion constante para organismos que pueden adherirse entre si
y formar granulos. La configuracién granular tiene ventajas entre las que se encuentran:
1) Los microorganismos se compactan densamente, sin perder espacio por adicion de un
soporte inerte, 2) Es un sistema de distribucion del efluente el cual es bombeado desde

afuera del reactor o se mantiene en recirculacion y pasa a través del lecho donde los
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compuestos organicos son biolégicamente degradados por reacciones de Oxido-
reduccion produciendo gas, 3) Los granulos muestran propiedades de sedimentacién
excelentes debido a su gran tamafio comparado con una célula libre y 4) El area de
reaccion aumenta, es decir, aumenta la cantidad de biomasa viable incrementando la

productividad volumétrica (Guiot et al., 1992).

Los reactores UASB han sido utilizados para el tratamiento de una gran variedad de
efluentes con diferentes concentraciones de SO42 desde 50 a 50000 mg/L en los

efluentes generados por refinerias de petrdleo entre otras (Colleran et al., 1995).

Gas

Area de
+—— sedimentacion

Efluente
Lecho de
lodos
Influente

Figura 1.5. Representacion del reactor UASB.

Las bacterias presentes en reactores UASB tienen la habilidad de formar particulas
macroscopicas que contienen gran cantidad de células o microorganismos denominados
granulos; estos pueden aglomerarse naturalmente en forma de agregados celulares que
se mantienen unidos por la generacién de exopolimeros o artificialmente mediante la
inmovilizacién de células en soportes sélidos (Bonet et al., 1993; Bhatti et al., 1995).
Entre las ventajas que ofrecen estos sistemas se encuentra el incrementar la extension
de la reaccion y la productividad volumétrica, disminuyendo la concentracion del sustrato
en la corriente de salida. En vista de que son varias las aplicaciones de este tipo de
reactores y altas las eficiencias de remocién que presentan para compuestos como
sulfato y contaminantes organicos, el presente trabajo se llevd a cabo utilizando un
reactor UASB bajo condiciones sulfidogénicas utilizando como indculo un consorcio de
microorganismos de sedimentos de ventilas hidrotermales con el objetivo final de obtener

la remocién tanto de sulfato como de TCE.
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2 JUSTIFICACION
El crecimiento econémico se ha basado en el uso intensivo de materias primas y
energia. Bajo este contexto recursos abundantes como el agua, son utilizados

indiscriminadamente ya sea como insumos 0 como receptores de desechos.

Como ejemplo se encuentran las corrientes de agua residual de tipo industrial en las que
existe una gran variedad de compuestos que afectan el proceso de potabilizacion de
dichas corrientes; algunos de estos compuestos son: organicos como los alcoholes
(etanol y metanol) y &cidos grasos volatiles, asi como diversos tipos de iones como el
sulfato (2- 54 g/L) (Colleran et al., 1994 ) y compuestos clorados tales como el
percloroetileno (PCE) y tricloroetileno (TCE), estos ultimos se han encontrado con
frecuencia en agua subterrdnea como resultado de malas practicas de disposicion final,
provocando dafios a la salud y al medio ambiente.

En México existe un proyecto de Norma Oficial Mexicana XXXX (SEMARNAT, 2007) que
regula la presencia de compuestos clorados (TCE) en el ambiente, de esta forma, es
necesario encontrar una via de degradacién del TCE que se encuentra en dichas
corrientes utilizando tecnologias viables que promuevan la degradacién de los
metabolitos secundarios como el cloruro de vinilo (compuestos mas toxico que el TCE) y
dicloroetenos. Una alternativa para la remocién de los compuestos antes mencionados
es la aplicacién de un reactor biolégico de tipo UASB, ya que en este tipo de reactor no
existe la compactacion de in6culo, posee una mayor area superficial para la formacién
de biopelicula debido a que el in6culo se encuentra fluidizado, y puede desarrollarse
una alta capacidad para reducir el sulfato y la materia organica que comunmente se
encuentran en las corrientes de agua residual de tipo industrial. El reactor UASB puede
emplear diversos tipos de indculos que sean capaces de llevar a cabo la degradacion de
TCE y al mismo tiempo la sulfato-reduccion, estos microorganismos sulfato-reductores
se encuentran en la naturaleza. Una opcion para obtener enriquecimientos de estos es el
sedimento marino proveniente de una ventila hidrotermal donde la diversidad microbiana
es potencialmente alta. Para el presente trabajo se puso en marcha un reactor en
condiciones sulfato reductoras tipo UASB para la reduccion de altas concentraciones de
sulfato y degradacion de TCE, como una etapa previa para implementarse en el

tratamiento de un efluente que contenga este compuesto clorado.
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3 HIPOTESIS

La sulfato reduccion puede ocurrir en un reactor de tipo UASB inoculado con
microorganismos enriquecidos de sedimento marino proveniente de ventilas
hidrotermales, para la biodegradacion de TCE a eteno, a partir de las interacciones y
sintrofias que se presentan con los microorganismos crecidos en condiciones de sulfato

reduccion.

4 OBJETIVOS

General
Operar de un reactor UASB en condiciones sulfidogénicas para la biodegradacion de
tricloroetileno (TCE) a eteno usando como in6culo un sedimento de ventilas

hidrotermales.

Particulares

e Enriquecer en experimento de microcosmos el inoculo bajo condiciones de
sulfidogénesis utilizando diferentes fuentes de carbono (lactato y una mezcla de
acidos grasos volatiles, (AGVSs)).

e Determinar la capacidad de los experimentos de microcosmos para la
biodegradacion de TCE (100 y 260 uM) bajo condiciones sulfato reductoras.

e Enriquecer el consorcio de los sedimentos en microorganismos sulfato reductores
dentro del reactor UASB en régimen pseudo-estacionario.

e Determinar los pardmetros cinéticos de sulfato reduccion en el reactor UASB.

e Determinar las condiciones de operacién del reactor sulfidogénico UASB que
permitan una mayor conversion de TCE a eteno.

e Evaluar el efecto del TCE sobre la actividad sulfato reductora en el reactor.
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5 ALCANCE
Se realizaron estudios de microcosmos bajo condiciones sulfato reductoras para evaluar
la biodegradacion de TCE (en adiciones sucesivas) utilizando acidos grasos volatiles de
cadena corta como sustrato con el objetivo de utilizar esos resultados como antecedente
en la puesta en marcha y operacion funcional de un reactor UASB sulfidogénico para la
degradacion de TCE hasta eteno.
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6 METODOLOGIA

La estrategia experimental desarrollada en el presente trabajo se dividié en tres etapas

gue constan de lo siguiente (Figura 6.1).

Microorganismos

l

:

|

Elaboracién de experimentos de
microcosmos.

-

Arranque y establecimiento del
proceso de sulfato reducciéon en

Degradacion de TCE bajo
condiciones sulfato reductoras
en el reactor UASB

el reactor UASB

Aclimatacién del inoculo (sedimento marino) a temperatura
mesofilica, concentraciones de sulfato y sustrato.

\ 4

Reduccién de sulfato.

Adicién de TCE a diferentes
concentraciones.

\ 4

L

A 4

Establecimiento del proceso de
reduccién de sulfato en el
reactor

A\ 4

Cinéticas de degradacion de
TCE con dos concentraciones y
tres THR's

l

Determinacién de la presencia
de metabolitos secundarios en
la degradacién de TCE.

Cinéticas de reduccion de sulfato
y consumo de sustrato.

|

Determinacion de la degradacion de

TCE, bajo
sulfato.reduccion.

condiciones

de

l

Determinacién de la presencia
de metabolitos secundarios en
la degradacién de TCE.

Figura 6.1. Estrategia experimental.
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6.1 Microorganismos.

Los microorganismos para la elaboracion de los experimentos se tomaron de sedimentos
marinos que fueron recolectados de una ventila hidrotermal a 10 m de profundidad y
87°C, localizada en Punta Mita Nayarit México. El sedimento inicialmente presentaba un
pH de 8.82 y contenia 0.0162 g SSV/g sedimento humedo.

6.2 Elaboracion de experimentos de microcosmos para la biodegradacion de
TCE bajo condiciones de sulfato reduccién

Los experimentos se realizaron por triplicado bajo condiciones anaerobias, en botellas

serolégicas de 125 mL volumen total, de los cuales 55 mL fueron ocupados por el

sedimento y el liquido y 65 mL corresponden al volumen de espacio gaseoso.

Se afadieron 15 g de sedimento marino himedo equivalentes a 0.081g SSV/g
sedimento humedo (0.3g SSV), 10 mL de medio mineral, 10 ml/ L vitaminas y 2 ml/L
metales traza (ver seccion 6.8.), 5 g/L de solucion amortiguadora de bicarbonato de
sodio, 4000 mg/L de sulfato (SO.?), se probaron dos sustratos por separado (donadores
de electrones), lactato y una mezcla de AGV’s a una concentracion final de 500 mg
DQOI/L y 350 mg DQOI/L (proporcion 1:1:1 como DQO) respectivamente, el pH final fue
de 7 y se incubaron a 37°C. Se realizaron controles los cuales no contenian sustrato,
posteriormente se sellaron y se elimind la atmosfera de oxigeno presente utilizando una
mezcla gaseosa de N,/CO, (80:20) durante 4 minutos; Se determiné la concentracion de

sulfato y sulfuro presente en cada uno de los experimentos de microcosmos.

Al cabo de 412 dias de incubacién en los experimentos en los que se usé lactato como
sustrato se adiciond TCE a la fase liquida a una concentracion final de 100 uM. Para los
experimentos en los que se utilizd una mezcla de AGV’s como sustrato, se adicion6 TCE
a la fase liquida a una concentracion final de 260 uM, después de 218 dias de
incubacion. A los experimentos se tomé una muestra de la fase gaseosa de 250 pL cada
tercer dia y se analizaron los siguientes compuestos: TCE, cis- 1,2- dicloroetileno (cis-
1,2-DCE), trans-1,2-dicloroetileno (trans-1,2-DCE), cloruro de vinilo (CV) y eteno.
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6.3 Métodos analiticos para los experimentos de microcosmos.

Para la determinacion de sulfuro en el liquido se utiliz6 el método azul de metileno
(Traper, 1964). La concentracion de sulfato se cuantificé usando el método turbidimétrico
reportado en la Norma Mexicana NMXAA- 074-1981. Este método esta basado en la
precipitacion del ion sulfato con cloruro de bario en un medio acido para la formacion de
cristales de sulfato de bario, para después medir la turbiedad producida a través de
espectrofotometria a una longitud de onda de 420 nm. Se cuantifico el volumen de gas

producido a partir del desplazamiento de un embolo de una jeringa.

La degradacion de TCE y la presencia de intermediaros se analizO en el espacio
gaseoso, por cromatografia de gases de ionizacién a la flama (FID) utilizando un
Cromatografo Perkin Elmer Modelo Claurus 500 equipado con una columna SPB-624, el
gas acarreador fue helio, a una presion de 80, hidrégeno 86 y aire 56 psi
respectivamente. La rampa de temperaturas para la separacion de los disolventes fue la
siguiente: 40°C durante 2 min, incrementd la temperatura 5°C/min hasta 100°C,
posteriormente la temperatura subié 20°C/min hasta 200°C en esta Ultima temperatura
se mantuvo durante 3 min. Los tiempos de retencion fueron (en minutos): 15.4, 11.8, 9.5,
5y 3.72 para TCE, c-DCE, t-DCE, CV y eteno respectivamente.

6.4 Arranque del reactor

Se utiliz6 un reactor UASB como esta descrito por Sponza et al., 2004 y Sponza et al.,
2007. En la Figura 6.2 se presenta un esquema del reactor el cual indica las medidas de
este que son; largo 82 cm, diametro interno 7.7 cm, grosor del vidrio 0.8 mm vy el
volumen total es de 3 L, se operé a una temperatura mesofilica de 34°C * 1.7. Para
mantener fluidizado el lecho de sedimento marino se utiliz6 una bomba Cole-Parmer
Masterflex L/S® modelo 7524-50, cabezales Cole-Parmer modelos 7018-20 y 7016-50,

para las conexiones se utiliz6 manguera viton Masterflex L/S®.
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Figura 6.2. Dimensiones del reactor UASB.

Se realizaron analisis al afluente y efluente los cuales consistieron en: concentracion de
sulfato, produccion de sulfuro, DQO total, temperatura, volumen de gas y pH. En el
espacio gaseoso se determind la concentracion de TCE y presencia de metabolitos
secundarios durante la degradacion de TCE (Ver seccion 6.8). En la Figura 6.3 se
presenta un esquema del reactor UASB, la Figura 6.3A muestra una fotografia del
reactor UASB, como se monto para la elaboracion de este trabajo, en la Figura 6.3B se
muestran un esquema de las partes y el funcionamiento del reactor. La concentracion de
H.S en el gas se determind asumiendo el equilibrio entre gas y liquido utilizando la
ecuacion 6.1:

[H.5],. =[]+ H<F

gas

[H2S] gas: Concentracion de sulfuro en el gas (mol/L)

[H2S]: Concentracion de sulfuro no disociado en el liquido (mol/L)

H: Constante de Henry (adimensional) a temperatura mesofilica 0.4772
F: Volumen de espacio gaseoso/volumen del liquido (adimensional)

El H,S no disociado se determin6 usando la ecuacion 6.2:

24



Donde:
[H2S]*: Concentracion total de especies azufradas que entran al sistema y que pueden
dar como resultado la formacion de H,S (mol/L). En este caso esto corresponde a la

concentracion inicial de sulfato introducido en el sistema (0.0417 mol/ L).

....................................................................................... [6.3]
a0: Coeficiente de distribucion adimensional
pKa: Constante de disociacion de H,S para este caso es 7.
7
6 8
5 A a
3
g
>
2
h
(A) (B)

Figura 6.3. Reactor UASB empacado con sedimento de ventilas hidrotermales. (A)
fotografia del reactor UASB, (B) representacion esquematica del reactor UASB donde:
(1) recipiente de alimentacion, (2) bomba peristaltica, (3) lecho de sedimentos, (4) bomba
para la recirculacion, (5) medio mineral y sedimento fluidizado, (6) campana de
separacién gas/liquido , (7) salida de gas (8) columna de desplazamiento del gas.
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6.5 Establecimiento del proceso de sulfidogénesis en el reactor.

El reactor UASB se inoculé con 850 g de sedimento marino himedo equivalentes a 5 g
SSV/g sedimento humedo (14.13 g SSV) (25-30 % en volumen del reactor), medio
mineral (ver seccién 6.8), 5 g/L de solucién amortiguadora de bicarbonato de sodio, 4000
mg/L de SO,?, 30 mL de vitaminas, 10 mL de metales traza (ver seccién 6.8) y una
mezcla de AGV’s como sustrato, dando un volumen total de 3L, se operd en lote
alimentado, para favorecer condiciones anaerobias y la proliferacion de bacterias sulfato

reductoras (Figura 6.3A).

El reactor se oper6 bajo diferentes condiciones divididas en periodos, como se resume
en la Tabla 6.1. En los dos primeros dias después de la inoculaciébn se mantuvo un
volumen de 3 L sin espacio gaseoso, para el dia 21 el volumen liquido(inéculo, medio,
sustrato, vitaminas y metales traza) disminuy6 a 2.3 L y la fase gaseosa fue de 700 mL,
no hubo recirculacion y se alimento (afluente) con una concentracion de 350 mg DQO/L
de AGV's, en los 50 dias posteriores a la inoculacion del reactor, se cambio el volumen
del mismo de la siguiente manera: 2.8 L de liquido y 200 mL de espacio gaseoso con el
fin de asegurar las condiciones anaerobias y la produccion de gas, operado en lote con
una alimentacion de sustrato de 350 mg DQO/L. En el dia 51 el volumen del liquido fue
de 2.3 Ly 700 mL de la fase gaseosa, empezd la fluidizacion del sedimento con un
tiempo de retencién hidraulico (THR) de 24 horas, la concentracion de sustrato (AGV’S)
se incrementé a 1g DQO/ L, se adicionaba metales traza, vitaminas y sustrato cada 10
dias, se opero en lote alimentado. En el dia 224 el volumen de liquido fue 2.1 L y 900 mL
en la fase gaseosa, se aliment6 cada 7 dias con metales traza, vitaminas, sustrato y
4000 mg/L de SO4, en el 275 dias el volumen de operacién fue de 3L, la alimentacion
fue mas frecuente cada 3 dias, hasta que se observé la reduccion de sulfato en menos
de 12 h (310-319 dias), en los dias de operacion del 320 al 348 se adicioné TCE a dos
diferentes concentraciones (250 y 300 pM) y 3 THR (24, 12 y 8 h) para cada
concentracién, en los dias del 349 al 365 se realizaron cinéticas de SO,? a una
concentracion inicial de 4000 mg/L, AGV's a 1 g DQO/ L y utilizando un THR de 12 h,
con el objetivo de conocer si la comunidad microbiana capaz de reducir SO, y consumir

sustrato habia sido afectada con la presencia de TCE (Tabla 6.1).
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Tabla 6.1. Periodos de operacion del reactor UASB.

Dias de
Periodo Condiciones de operacion
operacion
I 0-50 Operacion en lote, concentracion de sustrato 350 mg
DQOI/L
Il 51-100 Alimentacion cada 10 dias con recirculacion
concentracion de sustrato 1g DQO/L
iy v 101-224 Alimentacion cada 7 dias , con recirculacion
v 225-309 Alimentacion cada 3 dias, con recirculacion
Vi 310-319 Cinética de reduccién de SO42 y consumo de sustrato
Vil 320-348 Adicion de TCE
Vil 349-365 Cinética de reduccién de SO42 y consumo de sustrato

Al cabo de 320 dias de operacion se adicioné TCE a la fase liquida probando 2
diferentes concentraciones finales (250 y 300 uM) y 3 THR 24, 12, y 8 horas.
Posteriormente al término de cada cinética se vaciaba el reactor con un flujo de salida
menor al flujo de la entrada, para evitar la pérdida de la biomasa, se propusieron ciclos
de recirculacion del efluente, estos ciclos indican cuantas veces el flujo de salida
recorrerd el reactor antes de su salida del mismo. A continuacion se muestra en la Tabla
6.2 la relacion de ciclos de recirculacion del efluente usados con respecto de THR y el
flujo de salida de recirculacion.
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Tabla 6.2. Flujos empleados en la operacion del reactor con TCE.

Tiempo de Flujo de salida de Ciclos de Flujo del
retencion recirculacion recirculacion del efluente
hidraulico (h) (ml/min) efluente (ml/min)

24 2.08 3 0.70

12 4.17 3 1.40

8 6.25 3 2.08

Los ciclos de recirculacion del efluente fueron propuestos (Hollingsworth, 2004), y los

flujos del efluente se calcularon de acuerdo a la siguiente ecuacion:

Ciclos de recirculacion del efluente= Flujo de salida de recirculacion .................... [6.4]
Flujo del efluente

En el dia 349 el reactor se mantuvo libre del contaminante con alimentacion constante de
metales traza, vitaminas, sustrato, 4000 mg/L de SO42 y medio mineral. El reactor fue

operado en un total de 365 dias.

6.6 Actividad sulfato reductora (especifica).

La actividad sulfato reductora se determin6 mediante la velocidad de produccién de
sulfuro con respecto al contenido de solidos suspendidos volatiles en el sedimento con el
qgue fue inoculado el reactor, los ensayos se realizaron por triplicado, una mezcla de
AGVs como sustrato (1 g DQO/L) y SO42 a una concentracién de 4000 mg/L, con un

THR de 12 h, a una temperatura de incubacion mesofilica (34°C).

6.7 Calculo de la actividad sulfato reductora.
La actividad sulfato reductora se calculd con la pendiente obtenida al trazar el grafico la
concentracion de sulfuro producido expresada en DQO contra el tiempo (Gallegos-
Garcia, 2009).
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Donde:
m H,S: Velocidad de produccion de sulfuro expresada en DQO (g DQO- H,S/ h)
V: Volumen del liquido en el reactor (L)

SSV: Concentracion de solidos suspendidos volatiles (g SSV/L)

6.8 Métodos analiticos empleados en la operacion del reactor UASB.
Para la determinacién de sulfuro en el liquido se utiliz6 el método azul de metileno
(Traper, 1964). El gas producido se cuantific6 mediante una técnica volumétrica que se
basa en el desplazamiento de una solucién salina en columna .Se utilizé una solucion de
NaOH a una concentracion de 1M. La DQO se determind por el método semi-micro
descrito en Standard Methods for Examination of Water and Wastewater (APHA, 1998).
Este método consiste en la oxidar la muestra en un medio acido que contiene acido
sulfarico como agente catalizador y dicromato de potasio como agente oxidante. La
concentracion de sulfato se elabor6 usando el método turbidimétrico reportado en la
Norma Mexicana NMXAA- 074-1981. Este método estad basado en la precipitacion del
ion sulfato con cloruro de bario en un medio acido para la formacién de cristales de
sulfato de bario, para después medir la turbiedad producida a través de
espectrofotometria a una longitud de onda de 420 nm. La degradacion de TCE y
presencia de intermediaros se analizdé en el espacio gaseoso, por cromatografia de
gases de ionizacion a la flama utilizando un Cromatégrafo Perkin Elmer Claurus 500 con
una columna SPB-624, equipado con un detector FID, el gas acarreador fue helio, a una
presion de 52, hidrégeno 88 y aire 62 psi, respectivamente La rampa de temperaturas
fue bajo las siguientes condiciones: 40°C durante 2 min, incrementd la temperatura
5°C/min hasta 100°C, posteriormente la temperatura subié 20°C/min hasta 200°C en
esta Ultima temperatura se mantuvo durante 3 min. Los tiempos de retencién fueron (en
minutos): 15.4, 11.8, 9.5, 5y 3.72 para TCE, c-DCE, t-DCE, CV y eteno respectivamente.
El pH del reactor se midié basandose en Standard Methods for Examination of Water
and Wastewater (APHA, 1998) tomando una muestra de 5 mL del efluente contenida en

un vaso de precipitados, con un potenciometro marca Oakton pH/CON S10 Series.
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6.9 Medio mineral.

La composicion del medio mineral utilizado en los microcosmos y el biorreactor consistio
en (g/L): 0.02 CaCl,*2H,0, 0.04 extracto de levadura, 0.2 MgCl,*6H,0, 0.56 NH,Cl, 1.20
K2HPOQO4, 1.60 NaH,PO4*2H,0, 2.0 CH3COONa, 2.0 NacCl.

La solucion de metales traza contiene (mg/L): 25.23 NiSO4*6H,0, 50 H3BOj3;, 50
(NH4)sM0O4*4H,0, 106 ZnSO4*7H,0, 157 CuSO4*5H,0, 175 AIK(SO4)*12H,0, 200
Resarzurina, 680 MnSO4*7H,0, 1000 EDTA, 2800 FeSO4*7H,0, 3392.56 NazCo(NO>)s.
La composicion de la solucion de vitaminas fue (mg/L): 20 biotina, 20 ac. félico, 50 ac.
pantotenoico, 50 nicotinamida, 50 ac. aminobenzoico, 50 tiamina, 50 ac. Lipoico

y 100 piridoxina.

6.10 Balances de materia del aceptor (SO4?) y el donador (AGV's) de electrones.

En la Tabla 6.3 muestra el balance de materia, que se calcul6 a partir de la
concentracion inicial de sulfato y la concentracion de cada acido (acético, propionico y
butirico) contenidos en la alimentacién del reactor, en el balance se toma en cuenta la

biomasa (Rittmann y McCarty 2001). (ver anexo).

Tabla 6.3.Balances de materia de sulfato.

Donador de Reacciones de sulfato, donador de electrones y biomasa
electrones
Acetato — - - —_ _ - _ _
Propionato R —_ — - — —
Butirato - — — — — — — —
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RESULTADOS Y DISCUSION

7.1 Elaboracion de experimentos de microcosmos para la sulfato reduccion y
biodegradacién de TCE a 37°C.

7.1.1 Sulfato reduccioén en los experimentos de microcosmos utilizando lactato

como sustrato.

Se realizaron experimentos de microcosmos con el objetivo de determinar la capacidad

de reduccion de sulfato, produccion de sulfuro, porcentaje de conversion de sulfato a

sulfuro y producciéon de gas que podia obtenerse con los microorganismos cultivados de

los sedimentos utilizando como sustrato lactato para los tratamientos, y sin lactato para

los controles. Una vez establecida la sulfato reduccion (SR) en los microcosmos

aproximadamente en el dia 160 de incubacion, se continuo el analisis de SR durante 399

dias antes de la adicion del TCE. El tiempo total de duracién del experimento fue de 443

dias.

La Tabla 7.1 presenta la reduccién de concentracién inicial de sulfato SO42 (4000 mg/L),
el promedio de la concentracién de sulfuro (H,S), el porcentaje de conversién de SO42 a
H.S, y la produccién de gas en el transcurso de 399 dias de incubacion para los

tratamientos y los controles.

Tabla 7.1. Seguimiento de los parametros de SR y produccion de H,S para el

microcosmos con lactato como sustrato.

» Concentracion  Conversion de Produccion de
_ Reduccion de
Tratamiento de sulfuro( sulfato a gas
sulfato (%)

mg/L) sulfuro (%) (mL/semana)
Tratamiento 95 280 (x26) 7 (x0.1) 9(x5)
Control 95 10 (£5) 0.22 (x0.1) 0

Control sin sustrato, tratamiento con 500 mg DQOJ/L lactato. Concentracion inicial de TCE 100 uM,
adicién el dia 403 de incubacién. Los valores presentados son el promedio (+ desviacion estandar) de

n=3.

La Figura 7.1 muestra la SR con respecto al tiempo asi como la produccién acumulada
de sulfuro en el liquido para los tratamientos y controles. Existe una mayor producciéon de

sulfuro en los tratamientos que en los controles, por otro lado, la reduccién de SO, es
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semejante en los tratamientos y controles (Figura 7.2). Sin embargo, esta semejanza de
reduccién de SO4?, se puede deber a que el i6n es acumulado en el sélido (inoculado
con sedimento), y a la presencia de materia organica no identificada que pueda ser
usada como donador de electrones, ya que en el transcurso del tiempo para el control no
existe una reduccion constante de sulfato claramente representada por la baja
produccion de sulfuro comparada con la estequiometria de la reaccidn

(aproximadamente 10 £ 5 mg/L de sulfuro para los controles).
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Figura 7.1. Produccién de sulfuro y reduccién de sulfato. (A) Control, (B) tratamiento con
lactato. Sulfato (0), sulfuro (O). Los datos presentados son promedio (+ desviacion
estandar) de n=3.
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En el dia 403 de incubaciéon (una vez establecida la SR), se afiadié TCE al liquido a una
concentracion inicial de 100 pM, después de la adicion del TCE se continu6 analizando
la reduccidn del sulfato, la produccion de sulfuro en el liquido. Al reducirse el sulfato
hasta un 98% en los controles y tratamientos (Figura 7.2), la produccion de H,S contintdo
para los tratamientos indicando que los intermediaros en la reduccion de sulfato se
transforman a H,S, aun en la presencia de TCE, lo cual indica que la presencia de TCE

no afectd la produccion de H,S.
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Figura 7.2. Comparacion de la SR para el tratamiento con lactato (O) y el control (0).
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7.1.2 Sulfato reduccion en los experimentos de microcosmos utilizando AGV’s

como sustrato.
La Tabla 7.2 presenta la reduccién de SO, a una concentracion inicial de 4000 mg/L, el

promedio de la concentracién de sulfuro (H,S), el porcentaje de conversién de SO, a
H.S, y la produccion de gas en el transcurso de 204 dias de incubacion (sin TCE).
Observando que la reduccién de SO,? es igual en los tratamientos y controles, de esto
se plantea una hipétesis: que la reduccion de SO,4? en los controles se da por adsorcién
del ion en el sedimento y en los tratamientos si es una reduccion bidtica ya que hay

mayor produccion de H,S y de gas.

Tabla 7.2. Seguimiento de los parametros de SR y produccion de H,S para el
microcosmos con AGV’s como sustrato.

Reduccion . Conversion de  Produccion de
, Concentracion
Tratamiento  de sulfato sulfato a gas
de sulfuro( mg/L)
(%) sulfuro (%) (mL/semana)
Tratamiento 95 260 (£ 16) 7 (x3) 17 (£5)
Control 95 19 (x 10) 0.40 (x0.4) 0

Control sin sustrato, tratamiento con 350 mg DQO/L AGV’s. TCE a una concentracion inicial de 260 uM
en el dia 209 de incubacién. Los valores presentados son el promedio (x desviacion estandar) de n=3.

La produccién de H,S y la reduccién de SO4? se presentan en la Figura 7.3, observando
mayor produccion de H,S en el tratamiento que en el control. La produccion de H,S a
una concentracién de 260 mg/L y no hasta 4000 mg/L (concentracién inicial de SO4?2) se
debe principalmente a la presencia de intermediarios tales como el sulfito (SO3?)
(Gallegos-Garcia 2009).
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Figura 7.3. Produccion de sulfuro y presencia de sulfato. (A) Control, (B) tratamiento con
AGV's. Sulfato (¢), sulfuro (O). Los datos presentados son promedio (+ desviacion
estandar) de n=3.
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La Figura 7.4 muestra la reduccion de SO4-2 en los controles y tratamientos, indicando
un 95 % en ambos casos.
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Figura 7.4. Comparacion en la reduccion de sulfato para el tratamiento con lactato (O) y
el control (0).Los datos presentados son promedio (+ desviacion estandar) de n=3.

Comparando los datos del experimento de microcosmos en el que se utilizé lactato como
sustrato con el experimento de microcosmos en el cual se utilizd6 AGV's como sustrato
se tiene que la produccién de gas fue mayor para los microcosmos con AGV’'s como
sustrato. Comparando la produccion de H,S del presente experimento con la produccién
de H,S en el experimento que utiliza lactato como sustrato, ésta fue mayor en el
experimento de microcosmos con lactato que cuando se us6 AGV’'s (Figura 7.3) sin
embargo, para el experimento con lactato el tiempo de incubacion (399 dias de
incubacion antes de la adicion de TCE) fue casi el doble que para el caso de AGV's (204
dias de incubacion antes de la adicion de TCE), por lo tanto, con AGV's la produccion de
sulfuro se llevd a cabo a la mitad de tiempo que en el experimento con lactato como
sustrato. Para este experimento con AGVs la SR se vio favorecida al igual que para el
caso del microcosmos con lactato como sustrato, obteniéndose la SR en un 95% al dia
168, (Figura 7.4).
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7.1.3 Biodegradacion de TCE en el experimento de microcosmos bajo
condiciones sulfato reductoras utilizando lactato como sustrato.
Como se explico en la seccién 7.1.2, una vez establecida la SR, a los 403 dias de
incubacion se afiadio el TCE y lactato a los microcosmos (en la cantidad suficiente para
promover la actividad biolégica), a una concentracién remanente de sulfato de 200 mg/L
(concentracion inicial de sulfato de 4000 mg/L) y una produccion promedio de sulfuro de
280 + 26 mg/L para el tratamiento y de 10 £ 5 mg/L para el control, en el momento de la
adicion de TCE. La biodegradacion de TCE se analizdé durante 40 dias después de la

adicién del disolvente.

En la Tabla 7.3 se muestra la concentraciéon de SO42 en presencia del disolvente, no
hubo una reduccién de sulfato en presencia de TCE. La concentracion de H,S se
observa en la Tabla 3 en presencia del TCE, la produccion de H,S no se vio afectada por
el TCE esto se debe a que en la reduccion de SO4? existen intermediarios que continGian

con el metabolismo hasta H,S.

La degradacion de TCE se presenta en la Tabla 7.3, en los primeros tres dias después
de la adicion del disolvente, se degrada en un 30% para el tratamiento y en 40% para el
control, obteniendo la mayor degradacion en los 15 dias después de la adicién del TCE
para el tratamiento en un 92% y el control en un 97%, esto se debe a que el TCE puede
quedar adsorbido en el sedimento del control, en el tratamiento hay una biodegradacion
del compuesto clorado debido a que existe una mayor produccién de eteno.
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Tabla 7.3. Porcentaje de la degradacién de TCE usando lactato como donador de electrones.

Tiempo de Concentraciéon de SO4° Concentracion de H,S .
Porcentaje de

degradacion en presencia de en presencia de Concentrf\cl\lnc;n de TCE conversion del TCE
de TCE TCE(mg/L) TCE(mg/L) M (%)
(dias)

Tratamiento Control Tratamiento Control Tratamiento Control Tratamiento Control

0 200(+0) 200 (+40) 289 (+0.06) 15(+0.1)  100(x5) 100 (+ 4) 0 0
3 200 (x0) 219 (+0) 275 (+0.24) 15 (0) 71(£17) 63 (£5) 29 3 372
g 216 (+5) 200 (+65) 276 (x0.12) 15(x0.01) 4444y 17 (+10 88.5 83.3
15 200 (+0) 200 (¢7) 276 (:020) 15(:0.05) g (.4 3 (£0) 92 4 97.3
40 200 (0) 200 (+0) ** * 0 0 100 100

** No se tomO muestra. Los datos presentados son promedio (+ desviacién estandar) de n=3.
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En la degradacion de TCE en este experimento no existio la presencia de intermediarios
tales como cis-DCE, trans-DCE y CV, utilizando lactato como donador de electrones
(Figura 7.5). Las concentraciones de eteno para el tratamiento y el control (1000 y 200
MM respectivamente), son mas altas que las esperadas por la estequiometria de
reduccion de TCE, lo que indica que en la fermentacion del lactato se obtiene como
producto eteno.
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Figura 7.5. Produccién de intermediarios en la degradacion de TCE. (A) Tratamiento, (B)
control. Los datos presentados son promedio (+ desviacion estandar) de n=3.
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7.1.4 Biodegradacion de TCE en el experimento de microcosmos bajo condiciones
sulfato reductoras utilizando AGV's como sustrato.
Para el experimento con AGV’s como sustrato se adicion6é TCE a la fase liquida a una
concentracion inicial de 260 uM después de 209 dias de incubacién bajo condiciones
sulfato reductoras, la concentracién de SO,? era de 276 y 250 mg/L para el tratamiento y
el control respectivamente en el momento de la adicion de TCE. El seguimiento de la
biodegradacion de TCE se determiné durante 44 dias después de la adicion del
disolvente, mostrandose la conversion de TCE a eteno para el tratamiento y el control
(Tabla 7.4). La produccién de H,S durante los 44 dias en presencia de TCE se muestra
en la Tabla 7.4. En el tratamiento la produccion de H,S se vio afectada después de 2
dias de la adicién de TCE, posteriormente se incremento hasta 275 mg/L en el dia 41 de
la biodegradaciéon de TCE, la produccion de H,S se debe principalmente a que en la
reducciéon de SO,? existe la presencia de intermediarios tales como el tiosulfato y
bisulfato que posteriormente se reducen hasta H,S, demostrando una reduccién activa
de intermediarios azufrados. En el caso del control hubo un ligero incremento en la
produccion de H,S aun en presencia de TCE debido probablemente al consumo de la
materia organica presente en los sedimentos (Tabla 7.4). La biodegradacion de TCE se
llevo a cabo hasta un 36% en los dos primeros dias después de la adicién del disolvente

en el tratamiento y en el control.
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Tabla 7.4. Porcentaje de la degradacién de TCE usando AGV's como donador de electrones.

Concentraciéon de SO,?

Tiempo de P4
degragacién en presencia de ConcentracO:orjrfcj:eEstlﬁn Concentraciéon de TCE Porcentaje de
o TCE TCE(mg/L) presencia de (mg/L) (UM) conversion del TCE (%)
(dias) Tratamiento Control Tratamiento Control Tratamiento  Control  Tratamiento Control

0 288 (+82) 323 (x50) 266 (+0.06) 18 (+0.06) 260 (x0.28) 260 (x0.1) 0 0
2 288 (x72) 323 (x49) 258 (+0.20) 20 (+0.05) 166 (+ 106) 79 (= 10) 36.0 70.0
5 296 (+0) 200 (x24) 260 (+0.09) 23 (x0.2) 79 (= 6) 8 (= 3) 70.0 97.0
34 200 (45) 200 (x25) 263 (+0.08) 25 (+0.09) 2 (x0.4) 1(x0.2) 99.4 99.6
41 200 (+0) 200 (+0) 275 (+0.37) 27 (+0.40) 0.9 (x0.2) 0.2 (x0.2) 99.7 99.9

Los datos presentados son promedio (+ desviacion estandar) de n=3
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En la Figura 7.6 se muestra los resultados obtenidos durante el seguimiento de la
biodegradacion de TCE para el tratamiento y el control. El TCE se biodegradd en un 98%
en los primeros cinco dias después de la adicion del disolvente para el tratamiento,
durante la biodegradacion de TCE en los primeros cinco dias se obtuvo CV en
concentraciones bajas (3uM) y eteno, sin la presencia de otros intermediarios tales como
cis-DCE y trans-DCE, la concentracion de eteno incrementd con el transcurso del tiempo
hasta alcanzar una concentracion de 160 uM en el dia 34, equivalente al 60% de la
concentracion inicial del TCE, y concentraciones bajas de CV (3 yM) durante todo el
periodo experimental (44 dias) (Figura 7.6A). La degradacién de TCE fue de 98% en los
primeros cincos dias después de la adicion del disolvente en los controles, la presencia
de metabolitos fue nula lo que demuestra que la disminucién de TCE no se debi6 a

actividad biologica, si no que el TCE se quedo adsorbido en el sedimento (Figura 7.6B).

La Tabla 7.5 presenta una comparacion entre diferentes trabajos los cuales reportan la
degradacion de compuestos clorados utilizando diferentes inéculos y sustratos a los
utilizados en la degradacién de TCE del presente trabajo, sin embargo todos los trabajos
recopilados en la tabla presentan algo en comun, la degradacién de los compuestos
clorados se lleva a cabo bajo condiciones sulfato reductoras. Si se compara el presente
trabajo en el que se utilizé un inoculo virgen (sedimento marino adaptado a condiciones
sulfato reductoras), con el que reportd Pavlostathis y Zhuang en 1991 en el que utilizaron
un inoculo ya adaptado (sedimento contaminado) se obtiene mayor porcentaje de
reduccién de SO, en el presente trabajo (98%), que el reportado por estos autores que
fue de 81% de reduccion de SO.?, en el presente trabajo y el reportado por Pavlostathis
y Zhuang en 1991, se utilizaron concentraciones semejantes de SO,? (4000 y 4400 mg/L

respectivamente).

A lo que se refiere a la degradacion de los compuestos clorados, comparando el
presente trabajo con los resultados obtenidos por Pavlostathis y Zhuang en 1991, estos
altimos utilizaron una concentracion mas baja (0.56 uM) que la utilizada en el presente
trabajo (260 uM), obteniendo una mayor degradacion en el presente trabajo 99.7 % que
lo reportado por Pavlostathis y Zhuang en 1991 que fue de 89%.
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Otro trabajo con el cual se comparan los resultados obtenidos en el presente trabajo es
el reportado por Guerrero-Barajas y Garcia-Pefia (2010) en el que se utilizd un in6culo
virgen (sedimento marino), AGV's como sustrato, una concentracion inicial de SO,? de
4000 mg/L y una concentracion inicial del compuesto clorado de 300 uM, obteniendo un
82% de reduccion de SO,y 75% de degradacion del compuesto clorado en 30 dias, en
el presente trabajo se utilizé AGV’'s como sustrato, una concentracion inicial de SO4? de
4000 mg/L y una concentracion inicial del compuesto clorado de 260 uM, obteniendo
mejores resultados en el presente trabajo ya que el SO4? se redujo en un 98% vy el

compuesto clorado se degrado hasta un 99.7% en 41 dias.
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Figura 7.6. Presencia de metabolitos en la degradacion de TCE con respecto al tiempo.
(A) Tratamiento, (B) control. Los datos presentados son promedio (+ desviacion
estandar) de n=3.
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Tabla 7.5.Comparacion de la degradacion de compuestos clorados en estudios de microcosmos con los estudios de

microcosmos del presente trabajo.

Porcentaje Tiempo de
C - Porcentaje Concentracion de degradacion
oncentraciéon Y .
. . 2 de inicial del degradacion del
Referencias In6culo sustrato de SO, q - | del
(ma/L) re UCCZIOI‘I solvente e compuesto
de SO,“(%) clorado (UM) compuesto clorado
clorado (%) (dias)
Pavlostathis y Suelo Lactato y
Zhuang 1991 contaminado acetato 4400 8l 056y 744 89y 70 281
Desulfitobacteria
Drzyzgaetal, oo e TCEy  Lactato 4800 99 2000 (TCE) 75 120
2001 g
Desulfovibrio
L. : Suero de
Révész et al., Sedimento 80y 3000
2006 contaminado leche y 0.07y0.7 88y 73 (TCE) 100 24
molasa
Corriente
. de agua
Bownan et al., Sedimento con 660 50 2700 (TCE) 60 28
2006 contaminado :
diferentes
nutrientes
Guerrero-
Barajas y Sedimento AGV's 4000 40 300 ( TCE) 93 55
Garcia-Pefa marino
2010
Guerrero- Sedimento
Barajas et al., . AGV’'s 4000 82 300 (TCE) 75 30
marino
2010
El presente Sedimento AGV's 4000 98 260 99.7 41
trabajo marino
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7.1.5 Efecto del TCE en la sulfato reduccion en los experimentos de
microcosmos
En los experimentos en microcosmos usando lactato y AGV's como sustrato, después
de que el in6culo redujo el sulfato, estuvo en contacto con TCE y se llevo a cabo la
degradacion, se pretendia recuperar la capacidad que presentaban inicialmente el
in6culo para reducir el sulfato hasta un 98%, producir sulfuro y degradar TCE, esto se
realizo afadiéndole, sulfato, sustrato, TCE, vitaminas y metales traza (a las
concentraciones indicadas en la seccion 6.2) a cada experimento, se incubaron a
temperatura mesofilica, se determiné la reducciéon de sulfato, la produccion de sulfuro y
la degradacién de TCE sin notar un cambio en la concentracion inicial de sulfato y TCE,

la produccién de sulfuro fue nula.

7.2 Establecimiento de sulfato reduccién (SR) en el reactor UASB.
La operacion del reactor UASB se llevd a cabo primero en lote y después en estado
pseudo estacionario y se dividid en ocho periodos (Tabla 7.6), en los periodos del I-V se
adiciond constantemente sulfato y sustrato en forma de una mezcla de AGV's como se
establecid en la seccion de Metodologia (Tabla 6.1) y se opero en lote-alimentado. En el
periodo VI el reactor UASB se oper6 en estado pseudo-estacionario con un THR de 12 h,
se realizaron pruebas para la obtencion de datos de las cinéticas de SR, produccion de
sulfuro, consumo de sustrato y produccién de gas. En el periodo VIl se adicioné TCE a
dos diferentes concentraciones con tres diferentes THR para cada concentraciéon. En el
Periodo VIII se realizaron cinéticas de reduccién de SO,?, produccién de H,S, consumo
de sustrato y produccion de gas en estado pseudo-estacionario para conocer si la
comunidad microbiana capaz de reducir SO4?, producir H.S y consumir sustrato habia
sido afectada con la presencia de TCE. La Figura 7.7 muestra fotografias del reactor en
las diferentes etapas aclimatacion del indculo cultivado en condiciones de SR asi como
el crecimiento de la biomasa y formacién de biopelicula a lo largo del tiempo de
operacion. La Figura 7.7A (Periodo I-Il) muestra el comienzo de la sulfato reduccion, la
cual implica anaerobiosis y el desarrollo de la comunidad microbiana capaz de reducir
sulfato. Ademas, como se indicO en la seccion de bv la solucion de metales traza

contenia un indicador redox (resarzurina) el cual permite identificar cuando el oxigeno
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esta presente. En la Figura .7.7B, la cual representa al Periodo lll, ya predominan las
bacterias sulfato-reductoras puesto que el color negro presente en las paredes del
reactor es un indicador de la presencia de estas como lo han indicado diversos autores
(Bergey Vol 3, 1993; Réveész et al., 2006; Jong et al., 2006). Finalmente, la Figura 7.7C
representa a los Periodos IV-V en los cuales se formdé una biopelicula cubriendo
completamente las paredes del reactor.

Tabla 7.6. Condiciones de operacion para la sulfato reduccion y degradacion de TCE en
el reactor UASB.

Periodo Experimental
Parimetros

I I T v v VI YVII VI
Dias de 0-50  51-100  101-190 191-224  225-309 310-319 320-348 349-365
Dl]f'l'afl[)n
AGV’s (base . . . . . . . .
POO) 1:1:1 1:1:1 1:1:1 1:1:1 1:1:1 111 111 1
Concentracion
de sustrato 350 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0
(ngDQO/L)
Concentracion
de wulfat (1) 40 4.0 40 1.0 4.0 40 10 4.0
pH 85+044 83+045 82%055 8.0+043 78+050  * ok ook

*Dependiendo de la cinética de reduccion de sulfato, ** de acuerdo a la concentracion de TCE afadida y
al THR, ***cinéticas de reduccion de sulfato después del TCE.
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Figura 7.7. Aclimatacién del inoculo a las condiciones SR en el transcurso del tiempo
de operacion del reactor. (A) Periodo I-11, (B) periodo lll, (C) periodo IV-V.
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El reactor UASB se alimentd de acuerdo a lo explicado en la seccion de Metodologia
con el objetivo de promover la sulfato reduccion (SR). En la Figura 7.8 se muestra la
sulfato reduccion y el consumo de sustrato (AGV’s) en el reactor a lo largo de los
primeros 5 periodos (equivalente a aproximadamente 309 dias). La Figura 7.8A muestra
la sulfato reduccion, en el periodo I, durante los primeros 20 dias, la concentracion de
sulfato (SO4?) se redujo en un 98% equivalente a 3900 mg/L consumidos de SO4?
(Figura 7.8B). Durante el mismo periodo | se adicioné SO4?a una concentracién de 4000
mg/L en el dia 30 y posteriormente, en el dia 40 se adicion6 SO, nuevamente a una
concentracion de 4000 mg/L (Figura 7.8B) ya que el andlisis de sulfato de ese dia
indicaba que la concentracion del i6n habia disminuido en aproximadamente un 98%
(Figura 7.8A). La cantidad de sulfato agregada en el dia 40, se redujo en los 20 dias
siguientes en un 98% que equivalen a una concentracién de 3900 mg/L de SO.2. En el
Periodo Il no se adicioné SO4Z debido a la acumulacién de intermediarios de reduccién
producidos en el periodo I. En los Ultimos dias del Periodo Il se adicion6 SO4?
obteniendo una reduccion del 90% en los siguientes 10 dias, lo cual en términos de
concentracién equivale a 3600 mg/L de SO.2. En los Ultimos dias del periodo IV se
adicion6 SO4?a una concentracién de 4000 mg/L reduciéndose 98% en los siguientes 4
dias lo que equivale a 3600 mg/L de SO,4?reducido. Para el Periodo V las alimentaciones
con SO, (4000 mg/L) fueron cada 24 h, debido a que el SO4?se reducia en un 99% en
menos de 24 h (equivalente a 3950 mg/L de SO, ?reducido).

La conversién de materia organica con respecto al tiempo de operacién del reactor se
presenta en la Figura 7.8C. Durante los primeros 50 dias de operacion en lote del
reactor (Periodo ) se aliment6 una concentraciéon de materia organica de 350 mg DQO/L
como AGV’s como sustrato y 4000 mg/L de sulfato para promover la SR y el incremento
de la biomasa en el inGculo. Las concentraciones tan elevadas de sustrato se deben
principalmente a la acumulacion de AGV's (acetato) lo que indica que
estequiométricamente es posible la reduccién total de sulfato (Periodos Il y III) (Figura
7.8C). En los Periodos II-V se incrementd la concentracion tedrica de carga organica a

1000 mg DQOIL, observandose una alta conversion de la misma (Figura 7.8C).
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Figura 7.8. Alimentacion de sulfato y sustrato (AGV’s) con respecto al tiempo de
operacion en el reactor UASB. (A) Porcentaje de reduccién de sulfato, (B)
concentracion de sulfato presente en el medio. Los datos presentados son promedio (x
desviacién estandar) de n=2. (C).Concentracion de sustrato alimentado (o),
concentracion de sustrato consumido (e).
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La relacion DQO/SO,4? en los dias de alimentacién con sulfato y AGVs era de 0.25, esta
relacion con el objetivo de promover la SR (Thabet et al., 2009). Esta relacion, se toma
en cuenta principalmente para los casos en los que el establecimiento de la sulfato
reduccion esta en posible competencia con metanogénesis, ya que la mayoria de los
reportes sobre reactores sulfidogénicos sefialan que los in6culos utilizados son lodos
granulares metanogénicos o cultivos mixtos metanogénicos adaptados a condiciones
sulfidogénicas utilizando una gran variedad de donadores de electrones como pueden
ser acidos grasos volatiles de cadena corta como acetato, propionato, butirato y lactato.
Otros donadores de electrones utilizados con frecuencia son metanol, etanol y CO,. En
estos reactores donde puede existir competencia entre metandgenos y bacterias sulfato
reductoras es comun el uso de inhibidores de metanogénesis como el BES (Valdez et
al., 2005) aunados a relaciones DQO/ SO,? (0.65-10) para favorecer la sulfato
reduccion (Lopes et al., 2007, Liamlean et al ., 2007, Wang et al., 2008, Bayradkar et al.,
2009, Gallegos-Garcia2009). En el presente trabajo los microorganismos con los cuales
se inocul6 el reactor se enriquecieron de sedimentos de ventilas hidrotermales donde en
principio se sabe que las poblaciones de bacterias sulfato reductoras son predominantes
(Elsgaard et al., 1994, Elsgaard et al., 1995, Luther et al.,, 1998, Weber et al., 2002,
Harayama et al. ,2004, Zynep et al., 2009 ), por esta razon, no se utilizaron inhibidores
de metanogénesis ni tampoco se establecieron relaciones DQO/sulfato reportadas, para
favorecer la reduccion del i6n ya que las concentraciones alimentadas del mismo se
consideran altas comparadas con la concentracion del ion sulfato en agua de mar (2.6
g/L) (Weber et al., 2002). Por otro lado las concentraciones de sulfato en el reactor
(Periodos Il y Ill) son més altos que los reportados comunmente para reactores en los
que la SR esta en competencia con la metanogénesis (Visser et al., 1993c, Kaksonen et
al.,2003, Gallegos-Garcia-2009, Archilha et al.,2010).

Trabajos recientes sobre biorreactores disefiados para trabajar en condiciones de sulfato
reduccion se pueden comparar con el presente trabajo recordando que en el Periodo | de
adaptacion del in6culo en el reactor (aproximadamente 50 dias) se obtuvo un porcentaje
de reduccion de sulfato de 98% (ya descrito anteriormente), por ejemplo, en su trabajo
sobre precipitacion de Zn bajo condiciones sulfato reductoras, Bayradkar et al. (2009),
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reporté el comportamiento del reactor sulfidogénico en estado estacionario, previo a la
adicion del metal obteniendo una remocion de sulfato de 80% en aproximadamente 46
dias para una concentracion inicial del ion de 1000 mg/L usando lactato como donador
de electrones (670 mg/L) y manteniendo una relacién DQO/ SO, de 0.67 debido a que

el reactor se inocul6 con los lodos provenientes de un digestor anaerobio.

Thabet et al. (2009), reporté un 91% de reduccion de sulfato y 87% de conversion de
DQO en un periodo de 5 dias partiendo de una concentracion inicial de sulfato de 7 g/L
con DQO de 4 g/L (DQO/Sulfato de 1.8) como lixiviado de tiradero de basura en un
consorcio mixto en un reactor tipo UASB, esta relacion en el presente trabajo es menor
que las reportadas ya que el indculo era sedimento marino que se adapto a condiciones

SR y no provenia de ningun otro proceso relacionado con la metanogénesis.

Baskaran et al. (2006), reporté un porcentaje de reduccion de sulfato de 48.4% variando
las cargas de concentracion inicial de sulfato de 0.022 a 0.068 g/L h (equivalentes a 0.4
a 1.2 g/L) con un THR de 18.3 h usando lactato y acetato como donadores de electrones
y un indculo enriquecido de suelo de yacimientos de petréleo en un reactor tipo UASB
operado en lote y en continuo.

A diferencia del presente trabajo, en los tres trabajos citados arriba, los indculos
utilizados habian estado expuestos a alguna forma de contaminacién y existia la
posibilidad de que la sulfato reduccién estuviera en competencia con la metanogénesis.

En la Figura 7.9 se muestra la concentracion de H,S y la reduccion de sulfato con
respecto al tiempo de operacion del reactor y la Figura 7.10 presenta el porcentaje de
H,S con respecto del SO4? reducido. La produccién de H,S en el reactor UASB se
analizé en la fase liquida y se estimo en el gas tomando en cuenta los cambios de pH
(seccion de Metodologia ecuacion. 6.1), por lo que en todos los casos en el transcurso
de la operacion del reactor (durante los ocho periodos), H,S significa H,S total =
concentracion de H,S en el liquido + concentracién de H,S en el gas. A los primeros 50
dias de arranque (Periodo I, ver Tabla 7.6 y Figura 7.9) se detect6 sulfuro (H,S) a una
concentracion de 400 mg/L, equivalente al 10 % de conversion con respecto a la
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concentracion inicial de SO4? (4000 mg/L) (Figura 7.10). Durante el Periodos Il la
maxima concentracion alcanzada de H,S (gas+ liquido) fue de 1300 mg/L, correspondiente
al 30% de la concentracién de SO, (4000 mg/L) afiadida en el dia 40 de operacion del
reactor (Figura 7.10). En los periodos IlI-IV se observd la produccion constante de H,S
(gas+ liquido) en concentraciones mas bajas (500 mg/L) comparadas con el periodo
anterior. En el Periodo V al cabo de 225 dias de operacién del reactor, la concentracion
de H.S fue de 1600 mg/L lo que equivale al 40% de la concentracién de SO, afiadida
en el periodo IV (Figura 7.10). En el Periodo V la adicién de SO, fue de 4000 mg/L*d, la
concentracion de H,S fue aumentando con el transcurso del tiempo, hasta obtener una
concentracion maxima de H,S de 2900 mg/L, correspondientes al 70% del total de la
concentracion inicial de SO42 (4000 mg/L*d) en el dia 309 de operacién. Por otro lado,
como se ha citado por Colleran et al 1995 y varios autores mas (Reis et al.,1992, Van
Hounten et al., 1997, Briones et al., 2009), es importante tomar en cuenta que los niveles
de H,S en los reactores sulfidogénicos no sean muy altos debido a la toxicidad que
ejerce sobre varios microorganismos. Las concentraciones reportadas como toxicas de
H,S disuelto para células en suspension estan entre 150 y 550 mg/L. Debido a la
complejidad que implica el medir la toxicidad sobre las células que puede ejercer el H,S

no disociado, no hay reportes que permitan una comparacion.

En un intento por mantener un crecimiento constante de microorganismos sulfato
reductores en el reactor usado en el presente trabajo, en el periodo I, donde hubo
concentraciones de H,S (1300 mg/L) no se continud adicionando sulfato hasta notar un
decremento en la concentracion de H,S (periodo lll, concentracion promedio de H,S 500
mg/L). A finales del periodo V se alcanzé la maxima concentraciéon de H,S en reactor
(2900 mg/L), esto permitio, como se vera mas adelante (periodo VI), que la comunidad
microbiana fuera mas abundante y que los niveles de H,S tolerables por los
microorganismos fueran altos (1500 mg/L H,S en 12 horas).
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Figura 7.10. Porcentaje de la conversién de SO4? a H,S con respecto al tiempo.
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En la Figura 7.11 se muestra el pH y el volumen de gas producido a lo largo de los 5
primeros periodos de operacion del reactor (309 dias). En los primeros 50 dias el
promedio del pH fue de 8.5 = 0.44, en el periodo Il el pH promedio fue de 8.3 £ 0.45, en
este periodo empez6 la produccion de gas (Figura 7.11 B), el pH en el periodo Il fue de
8.2 £ 0.55 por lo tanto existe una mayor produccion de gas (1400 mL), para los periodos
IVyV el pHfue de 8.0 £ 043 y 7.8 + 0.50 respectivamente (Figura 7.11 A) y la
produccion promedio de gas fue de 700 mL para ambos periodos (Figura 7.11 B).
Gutiérrez et al. (2009) reporté con un lodo metanogénico adaptado a condiciones SR y
un pH de 8.6 y 9 que la actividad de las bacterias sulfato reductoras disminuye en un 30
y 50% respectivamente, por lo tanto comparando el presente trabajo con el realizado por
Gutiérrez et al. (2009), el pH esta dentro del intervalo para prevalecer la actividad de las

bacterias sulfato reductoras.

El valor de pH éptimo para que la SR se lleve a cabo debe estar en un intervalo de 6-8.5
(Hulshoff et al., 1998; Gallegos-Garcia 2009, Moosa et al., 2002, Lens et al., 2002, Alves
et al., 2005, Nagpal et al.,2002). Como ya se describid, el reactor mantuvo un pH

apropiado para la produccién de H,S durante todo el tiempo de operacion (309 dias).
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Figura 7.11. Relacion de pH con la produccién de gas en el reactor UASB con respecto

del tiempo de operacién. (A) pH, (B) produccion de gas.
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En cuanto al desempefio del reactor se refiere, los siguientes aspectos (mostrados en la
Tabla 7.7) son importantes a considerar al comparar el presente trabajo con la literatura
cientifica en donde se reportan reactores inoculados con diferentes microorganismos,
establecidos para la remocién de SO4? y materia orgéanica, probando diferentes
condiciones de operacion por ejemplo TRH, pH y temperatura. Los ejemplos enlistados
en la Tabla 7.7 incluyen en algunos casos reactores disefiados para la degradacion de

algunos contaminantes asi como para la precipitacion de metales.

A este aspecto, de acuerdo a la informacion contenida en la Tabla 7.7, es importante
remarcar que Moosa et al. (2002), Kaksonen et al., (2003, 2004) al trabajar con inGculos
basicamente metanogénicos y concentraciones de sulfato entre 1-2.2 g/L utilizando
lactato como donador de electrones obtuvieron una reduccion de sulfato de 67, 68 y 55%
respectivamente, las cuales se pueden comparar a la reduccion de sulfato en el reactor
de los periodos I-V que fue de aproximadamente 98%. Nagpal et al. (2002) trabajé con
un cultivo mixto de bacterias sulfato reductoras, etanol como sustrato y concentraciones
de sulfato de 2 a 2.5 g/L obteniendo una reduccion de sulfato de 54 %, la cual es menor
si se compara con lo obtenido en el presente trabajo, que fue de 98 % en los periodos de
I-V.
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Tabla 7.7. Comparacion de las condiciones de operaciéon y reduccién de sulfato en varios tipos de reactores.

Fuente de carbono Concentracion Porcentajze Concentracio
Referencia Tipo de Inoculo Reactor eneraia y T (°C) pH inicial de SO,-> de SOs- n de H,S THR (h)
9 (mg/ L) reducido (%) (mglL)
Dries etal,,  Lodo granular UASB/ Acetato 33-37  75-82 7000 80-90 600 1.9-25
1998 sulfidogénico
EGSB
Lodo sulfidogénico
Sipma et (mesofilico) y Sacarosa/ propionato/ )
al., 1999 metanogénico UASB butirato 55 5861 14500 9 400 3.7
(termofilico)
Planta de
Moosa et - tamiento de agua Acetato/ peptona 35 8 1000-10000 17— 48'y 90
al., 2002 \ g CSRT pep y
residual
Kaksonen Lodo metanogénico
et al. 2003 de una mina UASB Lactato 35 2-5.6 1000-2200 68 - 16
Lodo granular
Esposito et anaerobio .
al., 2003 metanogénico- gas-lift H,/CO; 30 7 440-7400 99 200-900 4y12
O reactor
sulfidogénico
Kaksonen  Lodo metanogenico g etanol 35 6.97.3 2000-2500 1 J—— 5.1
et al.,2004 de una mina
Alves et . -
al.,2005 Lodo anaerobio UASB Acético 29.5 7.7 10390 23 72.7 22
Lopes et Lodo granular
al., 2007 anaerobio UASB AGV’s 55 5.95 451 65 200 10
Bayrakdaet 000 anaerobio lactato 35 6.8-7.5 80 48
metanogénico ABR o 1000-2000 150-350
al.,2009
Células
Archilha et inmovilizadas de Reactor . .
al..2010 UASB Y Soporte de lecho etanol 30 7.2 500-2500 84-98 <70 Estacionario
polietano
El presente oo jimento marino AGV's 34 7.8-85 4000 98 2900 Pseudo-
trabajo UASB estacionario

ABR: reactor anaerobio con deflactores o compartimentos, CSTR: Reactor de tanque agitado, EGSB: Reactor de lecho expandido, FBR: Reactor
de lecho fluidificado, UASB: Reactor de lecho de lodo granular de flujo ascendente, USSB: Reactor de flujo ascendente de lecho por etapas. (Por
sus siglas en inglés).
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7.3 Cinética de reduccién de sulfato y consumo de sustrato en el reactor UASB.

Cuando el inoculo se adapt6 a condiciones de sulfato reduccion en el reactor (Periodos |-
V), se continu6 con la elaboracion de cinéticas de reduccion de sulfato, consumo de
sustrato, monitoreo de pH, temperatura y produccion de gas, esta etapa del reactor se
llama Periodo VI (dias de 310 al 319). Las cinéticas se realizaron con el objetivo de
conocer el tiempo en el que el indculo presente en el reactor es capaz de reducir el SO4™
en su totalidad. Se adicion6 medio fresco, vitaminas, metales traza, SO,? a una
concentracion de 4000 mg/L, sustrato a una concentracion de 1 g DQO/L y un THR de

12 h, para iniciar la cinética.

Un andlisis para: sulfato (SO4?), sulfuro (H.S gas+ liquido), DQO, pH y volumen de gas
producido en el reactor se llevd a cabo cada hora a lo largo del THR (12 h) para obtener
los datos cinéticos de la SR (ver seccidon de Metodologia). La Figura 7.12 indica que la
reduccién de SO42 en un 98%, se llevé a cabo en las primeras 4 horas de la cinética, al
finalizar las 12 horas de cinética la reduccién de SO, fue de 99 %. La produccién de
H,S en el tiempo cero se ve afectada por la acumulacién de los intermediarios del SO,
presentes en el indculo, y por el pH ya que como se indic6 en la seccion de Materiales y
métodos, la concentracion de H,S en el gas se calcula con las ecuaciones de equilibrio
correspondientes que se ven afectadas por el pH. La concentracion de H,S después de
12 h alcanzé una concentracion de 1200 mg/L equivalentes al 30 % de la concentracion
inicial de SO42. El volumen promedio producido de gas fue de 773 + 46 mL/d (TRH 12
h).
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Figura 7.12. Desempeiio del reactor durante 12 horas. Reduccién de sulfato (0),
concentracion de sulfuro (e). Los datos presentados son promedio de n=3.

Comparando los resultados obtenidos en el presente trabajo con los que reportaron
Bayradkar et al. (2009), en los cuales obtuvo una reduccién de SO42 de 90% con una
concentracion inicial de 1000 mg/L del i6n, una concentracion de H,S de 350 mg/L en un
THR de 48 h, obteniendo mejores resultados en el presente trabajo ya que se utilizé una
mayor concentracion de sulfato (4000 mg/L), se redujo en menos tiempo (4 h) hasta un
98% Yy existe una mayor produccion de H,S (1200 mg/L). Por otro lado los resultados
que reportaron Lopes et al. (2007), indican una reduccién de SO42 de 60% con una
concentracion inicial de SO42 de 1855 mg/L, una concentracién de H,S de 140 mg/L en
un THR de 10 h en un reactor UASB, estos datos son mas bajos que los obtenidos en el
presente trabajo ya que en 4 h el sulfato se redujo en un 98% con una concentracion
inicial del ion de 4000 mg/L y una produccién de H,S de 1200 mg/L (Figura 7.12). Otros
resultados con los que se compara el presente trabajo son los reportados por Lens et al.
(2003), en los que la reduccién de SO, fue de 95 %, con una concentracion inicial de
S04? de 690 mg/L, obteniendo una concentracién de H,S 135mg/L en un THR de 4 h en
un reactor tipo UASB, los resultados que se obtuvieron en el presente trabajo indican
una mayor reduccion de sulfato en 4 h y una mayor produccion de H,S (Figura 7.12).
Los trabajos antes mencionados con los que se comparan los resultados obtenidos en el

presente trabajo, utilizaron un lodo metanogénico granular adaptado a condiciones SR,
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el inéculo utilizado en el presente trabajo fue sedimento marino el cual tuvo periodos de
adaptaciéon (Periodos I-V) a condiciones de SR, por lo tanto el inoculo utilizado en el
presente trabajo dio mejores resultados que con los que se compard. Kaksonen et al.
(2006) reportaron una reduccién de SO,? de 65 %, con una concentracién inicial de
S042 de 2290 mg/L, una concentracién de H,S de 300 mg/L en un THR de 16 h
utilizando un FBR inoculado con lodo granular sulfato reductor. Tomando en cuenta la
concentracion inicial de SO4, el porcentaje de reduccién y el THR, se obtiene mayor
reduccién de SO, en el presente trabajo (99 % en 12 h) y una mayor concentracién de
H,S(1200 mg/L en 12 h). La concentracion inicial de sustrato (AGV’s) que se determind
por el método analitico fue de 13000 mg DQO/L para la elaboracién de la cinética de
reduccién de SO,?, obteniendo un consumo de sustrato del 70 % después de 12 h

(THR), como se muestra en la Figura 7.13.
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Figura 7.13. Consumo de sustrato (AGV’'s) durante 12 h. Los datos presentados son
promedio (+ desviacion estandar) de n=3.

En cuanto al consumo de sustrato se refiere los resultados obtenidos en el presente
trabajo se comparan con otros autores que han trabajado con diferentes sustratos y
THR’s, en reactores similares, como primer ejemplo se cita el trabajo de Briones et al.
(2009), reportaron un consumo de sustrato (tipo de sustrato) del 89 % con una
concentracion inicial de 5000 mg/L con un THR de 10 h en un UASB. Por otro lado,

Lopes et al. (2007), reportaron un consumo de sustrato (sacarosa) de 100% con una
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concentracion inicial de 1930 mg/L y con un THR de 10 h en un reactor UASB. Dries et
al. (1998), reportaron un consumo de sustrato de 85 % con una concentracion inicial de
19400 mg/L con un THR de 2.5 h en un EGSB. Los resultados que obtuvieron Omil et
al. (1996), indican un consumo de sustrato (acético/ propionico/ butirico) de 97 % con
una concentracion inicial de 2500 mg/L en un EGSB. Finalmente Colleran et al. (1994)
reportaron un consumo de sustrato (acido citrico) de 18 % con una concentracion

inicial 8000 mg/L en un filtro anaerobio.

Las mediciones de pH se llevaron a cabo durante las 12 h de cinética obteniendo los
datos que se presentan en la Figura 7.14. La cinética inicié con un pH cercano a 6.8, lo
que implica que al tiempo de inicio la concentracién de H,S no es nula. El pH fue
incrementandose paulatinamente hasta alcanzar un valor de 7.7. El incremento de pH
esta relacionado con el consumo del sustrato ya que una oxidacion parcial de AGVs
promueve la presencia del idn bicarbonato (Gallegos-Garcia 2009). Al mismo tiempo, a

lo largo de la cinética, la concentracién de H,S disociado en el liquido aumenté.

A A

0 2 4 6 8 10 12
Tiempo(horas)

Figura 7.14. Variaciones del pH durante 12 h. Los datos presentados son promedio (x
desviacion estandar) de n=3.
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En el presente trabajo y en el Periodo VI se mantuvo el pH en un intervalo de 6.8 a 7.7
por lo tanto la produccion de H,S fue incrementando. Diversos autores reportan
intervalos de pH para mantener la produccién de H,S, por ejemplo, el trabajo que
reportaron Nagpal et al. (2002), indica que en pH de 5.8 a 6.67 la produccién de H,S
sufre un decremento. Dries et al. (1998) reportaron que en un pH de 7.9 se previene la
produccion de H,S en el gas (gas corrosivo), y solo existe en la fase liquida, Gallegos-
Garcia, 2009 reportd que un pH de 6.5 favorece las condiciones SR en un lodo
metanogénico, Hollingsworth, en 2004 en su trabajo utiliz6 un pH de 7.5 a 8 para
favorecer las condiciones SR en un lodo metanogénico y disminuir la produccion de H,S
no disociado. Por lo tanto el intervalo de pH utilizado en el presente trabajo y para el
Periodo VI se compara con lo reportado por Hollingsworth (2004) y Gallegos-Garcia,
(2009) ya que con esos intervalos se mantiene la produccién de H,S en la fase liquida y

gaseosa Yy favorece la SR.

7.4 Degradacion de TCE en el reactor UASB bajo condiciones SR.
En el Periodo VII de operacion del reactor se adiciond6 TCE a dos diferentes
concentraciones 250 y 300 pM, utilizando tres THR para cada concentracién. A

continuacion se detallan los resultados obtenidos para este periodo.

7.4.1 Degradacién de TCE a una concentracion inicial de 250 uM

En la Tabla 7.8 se presentan los resultados obtenidos para concentracion de 250 puM y
los tres THR. Durante las cinéticas de degradacién de TCE se determiné el pH, la
concentracion en el efluente de sustrato, la concentracion final de TCE, la concentracion
de intermediarios de TCE, el porcentaje de degradaciéon de TCE, el porcentaje de
remocion de sustrato, la produccion de gas, la reduccién de SO42, la produccion de H,S

y la actividad sulfato reductora.
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Tabla 7.8. Condiciones de desempefio del reactor en la presencia de TCE a una

concentracion inicial de 250 uyM vy tres diferentes THR's.

THR (h)
Parametros o4 12 8
pH 7.6 (£ 0.007) 7.3 (x0.01) 7.3(x0.1)
Concentracion de
sustrato en el 1352 (+ 147) 1664 (£ 0) 3432 (= 441)

efluente (mg DQOIL)
Concentracion final
de TCE (uM)
Concentracion de

194 (£ 106)  113.06 (+16)  57.07 (+ 13)

Cloruro de Vinilo (uM) 0 13.04 (= 5) 3.86 (+ 0.005)
Concentracién de 259.30 (+
Eteno (uM) 197) 170.82 (£ 127) 216.70 (x 237)
Degradacién de TCE
22.4 54.8 77.2
(%)
Consumo de sustrato 90 88 25
(%)
Produccién de gas 200 25 200
(mL/d)
2
SO, reducido (%) 98 98 98
2
Conversion de SO, a
27 (£ 2) 26 (£3) 20 (x0.2)
H,S (%)
Actividad sulfato
reductora (mg DQO- 95 (+0) 145 (+10) 208 (+13)

H,S/g SSV*d)

Los datos presentados son promedio (+ desviacion estandar) de n=2.

Comparando los resultados obtenidos después de llevar a cabo los experimentos a los
tres THR, se obtiene mayor degradaciéon de TCE para el THR de 8 h, presentandose
cloruro de vinilo (CV) como el Gnico intermediario a una concentracion de 3 + 0.005 uM
equivalente al 1 % de la concentracion inicial de TCE (250 uM) y eteno como producto

final de la degradacién a una concentracion de 216 + 237 uM que corresponde al 86 %

64



de la concentracion inicial de TCE (250 uM). La presencia de eteno para el THR de 24 h
fue alta (259.30 = 197uM) y no proviene de la degradacion de TCE ya que solo hubo un
22.4 % de degradacion de la concentracion inicial de TCE (equivalentes a 56 uM), la
concentracion de eteno obtenida para este THR es mayor si se compara con la esperada
estequiométricamente, lo que indica que bajo condiciones reductoras (anaerobias) existe
una transformacién de acetato a eteno que no necesariamente involucra a los
microorganismos, tal y como se ha comprobado en experimentos anteriores (Guerrero-
Barajas et al.,2011) (Tabla 8). Para el caso de los THR de 12 y 8 h la concentracion de
eteno producida proviene solamente de la degradacion de TCE ya que para cada
cinética se evacuo la atmosfera gaseosa con una mezcla de N,/CO, 80:20, para evitar la

acumulacion de intermediarios en la degradacién de TCE.

La produccion de gas fue igual a la de THR de 24 h (200 ml), la remocion de sustrato y
la produccion de H,S fueron de 75 y 20 % respectivamente, mas bajas comparadas con
la de los otros THR (24 y 12). La reduccién de SO, fue la misma para los tres THR (98
%), la velocidad de produccion de H,S (actividad SR) fue de 208 +13 mg DQO-H,S/g
SSV*d, lo que es mayor que para los THR de 24 y 12 h. Durante la degradacion de TCE
a una concentracion inicial de 250 uM se presenté como unico intermediario CV y eteno
a unas concentraciones de 13.04 £+ 5y 3.86 £ 0.005 pM para los THR de 12y 8 h

respectivamente. El eteno se detecto en los tres THR como lo indica la Figura 7.15.
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Figura 7.15. Efecto del THR en la degradacién de TCE a una concentracion inicial de
250 uM y presencia de metabolitos en los diferentes THR’s en el reactor UASB. Los
datos presentados son promedio (+ desviacion estandar) de n=2

7.4.2 Degradacién de TCE a una concentracion inicial de 300 uM.

En la Tabla 7.9 se presentan los resultados obtenidos para una concentracion inicial de
TCE de 300 pM vy los tres THR. Durante las cinéticas de degradacion de TCE se
determiné el pH, la concentracion en el efluente de sustrato, la concentracion final de
TCE, concentracion de intermediarios, el porcentaje de degradaciéon de TCE, el
porcentaje de remocién de sustrato, la produccién de gas, la reduccion de SO4?2, la
produccién de H,S y la actividad SR.
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Tabla 7.9. Condiciones del desempeiio del reactor en la presencia de TCE a una

concentracion inicial de 300 uM y tres diferentes THR's.

THR (h)
Parametros o4 12 3
pH 7.45 (£ 0.07) 7.64 (£0.1) 7.46 (£ 0.08)
Concentraciéon de
sustrato en el 2184 (+ 147) 832 (£ 0) 3224 (+ 147)
efluente (mg DQOIL)
Concentracion final 29,5 (+ 30 27 (+8 100 (+ 92
de TCE (uM) .5 (+ 30) (= 8) (+92)
Concentracion de 10 (+ 7 16 (£ 0.3 12 (£ 6
Cloruro de Vinilo (uM) (*7) (+0.3) (*6)
Concentracion de 140 (+ 94 202 (+ 81 190 (+ 0.8
Eteno (uM) (+ 94) (x81) (= 0.8)
Degradaciéon de TCE
0 73.5 74.3 64
(%)
Consumo de sustrato
(%) 84 (x0.9) 93 (x0.1) 76 (£ 0.8)
Produccién de gas 670 200 195
(mL/d)
-2
SO, reducido (%) 98 98 97
2
Conversién de SO a
4 50 (* 2) 26 (£ 2) 31 (x4)
st (%)
Actividad sulfato
reductora (mg DQO- 149(+9) 161+7 31024

H,S/g SSV*d)

Los datos presentados son promedio (+ desviacién estandar) de n=2.

A un THR de 12 h se presentd una mayor degradacion de TCE vy la presencia de
intermediarios tales como el CV a una concentracion de 16 + 0.3 uM, correspondiente al
5% de la concentracion inicial de TCE (300 uM) y eteno a una concentracion de 202 +

81 uM correspondiente al 67% de la concentracion inicial de TCE (300 pM). La
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eficiencia de remocion de DQO fue del 93% y la producciéon de H,S fue de 26 %, mas
baja si se compara con los THR de 24 y 8 h. Para la reduccién de SO,?, esta fue mayor
para los THR de 24 y 12 (98 %), indicando que la presencia de TCE no afecta la
reduccién de SO42. La velocidad de produccién de H.,S (actividad SR) fue mayor en el
THR de 8 h (310 + 24 g DQO-H,S/g SSV*d), esto también ocurre cuando se utiliza una
concentracion de TCE de 250 uM y un THR de 8 h (como se present6 en la seccion
7.3.1.1). En la degradacion de TCE a una concentracion inicial de 300 uM se
presentaron como intermediarios CV y eteno en los tres THR, como lo indica la Figura
7.16. En esta figura se comparan las concentraciones finales de TCE, CV y eteno al
final de los experimentos de degradacion para cada THR.
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Figura 7.16. Efecto del THR en la degradacion de TCE a una concentracion inicial de
300 uM y presencia de metabolitos en los diferentes THR’s en el reactor UASB. Los
datos presentados son promedio (+ desviacion estandar) de n=2.
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En cuanto a la degradacién del compuesto clorado (TCE) se refiere, los siguientes
aspectos (mostrados en la Tabla 7.10) son importantes a considerar al compararnos con
la literatura cientifica en donde se reportan reactores inoculados con diferentes
microorganismos en su mayoria metanogénicos, incubados bajo las condiciones
propicias para la degradacion de compuestos clorados a diferentes concentraciones,
probando diversas condiciones de operacion como por ejemplo TRH y temperatura.

De acuerdo a la informacién contenida en la Tabla 7.10, es importante remarcar que
Sponza et al. (2001, 2002), al trabajar con un in6culo metanogénico, utilizando glucosa
como donador de electrones y un THR de 60 h obtuvo una degradacion de TCE del 90
%, este valor se puede comparar con el obtenido en el presente trabajo en el que se
utilizé sedimento marino proveniente de ventilas hidrotermales adaptado a condiciones
sulfato reductoras como indculo, en el cual fue aproximadamente del 77 % de
degradacion de TCE con un THR de 12 h. Ohlen et al. (2005) trabajé con células
inmovilizadas como inéculo, metanol como sustrato, una corriente de compuestos
clorados a concentraciones de 15, 0.36 , 19 y 4 uM para CV, t-DCE, ¢c-DCE y TCE
respectivamente y un THR de 12 h, obteniendo 95, 0, 20 y 5 % de degradacién para el
CV, t-DCE, c-DCE y TCE respectivamente, el porcentaje de degradacion de TCE es
menor al obtenido en el presente trabajo que fue de 77 % con un THR de 12 h, donde no
se obtuvieron ni t-DCE ni ¢c-DCE como intermediarios de la degradacion del TCE, sin

embargo, si se obtuvo CV en un 5 % de la concentracion inicial del TCE (300 uM).
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Tabla 7.10. Comparacion de la degradacion de compuestos clorados en varios tipos de reactores con el reactor del

Referencia Tipo de In6culo Reactor Fuente de T(°C) Compuesto clorado *Concentracion Porcentaje THR (h)
carbonoy inicial del de
energia compuesto clorado degradacion
(M) (%)
Sponza et Lodo acidogénicoy = UASB Glucosa 35 TCE 1218 90 60
al.,2001 metanogénico
Sponza et Lodo acidogénicoy = UASB Glucosa 35 PCE 976 90 60
al.,2002 metanogénico
Ohlen et Células FBR Metanol - Corriente de agua 15 (CV), 0.36 (t- 95 (CV), 0 (t- 12
al.,2004 inmovilizadas subterranea con CV, DCE),19(c¢-DCE), 4 DCE), 20 (c-
t-DCE, c-DCE, TCE. (TCE) DCE), 5
(TCE)
Sponza et Lodo UASB Melasas 45 Triclorotolueno 761 68 12
al.,2005 metanogénico
Sponza et Lodo UASB Glucosa 34 2.4 diclorofenol 06,18y3 99,97y 95 20,10y
al.,2006 metanogénico 8
Partha et Microorganismos UASB 27 2-clorofenol 233 96 12
al.,2007 Gupta anaerobios
metanogénicos
Bath et al., Lodo anaerobio UASB Metanol 37 Hexaclorociclohexano 344 99 48
2008
Partha et al., Microorganismos UASB Metanol 27 2,4 diclorofenol 183 81.1 12
2008 anaerobios
metanogénicos
Basu et Lodo con UASB Acetato de 27 1,1,2,2- 122 98 12
al.,2010 compuestos sodio tetracloroetano
clorados
aromaticos
El presente Sedimento marino UASB AGV’s 34 TCE 250 77 8
trabajo sulfato reductor
El presente Sedimento marino UASB AGV’s 34 TCE 300 74 12
trabajo sulfato reductor

FBR: Reactor de lecho fluidificado, UASB: Reactor de lecho de lodo granular de flujo ascendente. Los datos de las referencias citados fueron

convertidos a UM para facilitar la comparacion.
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7.5 Cinética de reduccion de sulfato y consumo de sustrato en el reactor UASB
después de la presencia de TCE.
Al concluir las cinéticas de degradacién de TCE, se realizaron cinéticas de reduccién de

S04 con el objetivo de conocer en que magnitud la presencia del TCE habia afectado a
la poblacién microbiana encargada de la reduccién de SO, en el reactor. Estas pruebas
de SR posteriores a la adicion de TCE también tuvieron el objetivo de comparar todos los
parametros del reactor antes y después de la adicion del compuesto y registrarlos para
futuras pruebas experimentales con dicho contaminante en el reactor a régimen
continuo. Para estas pruebas se adiciond medio fresco, vitaminas, metales traza, SO4~ a
una concentracion de 4000 mg/L, sustrato a una concentracién de 1 g DQOJ/L y se operé
a un THR de 12 h para iniciar la cinética. Un andlisis para: sulfato (SO,?), sulfuro (H,S
gas+ liquido), DQO, pH y volumen de gas producido en el reactor se llevo a cabo cada hora
a lo largo del THR (12 h) para obtener los datos cinéticos de la SR (ver seccién de
Materiales y métodos), y poderlos comparar con los obtenidos en el Periodo VI. La
Figura 7.17 muestra la reduccién de SO.? vy la produccién de H,S a lo largo del THR
obteniendo una reduccién de SO, en un 98 % en las primeras 5 h después de iniciar la
cinética, este resultado se compara con el obtenido en el Periodo VI en donde el in6culo
del reactor no habia estado expuesto al TCE (Figura 7.12), y la reduccién de SO.? se
llevd a cabo en las primeras 4 horas de la cinética en un 98%, por lo que al estar
expuesto el inéculo con TCE la reduccién de SO42 se retardd 1 h. La produccién de H,S
en el tiempo cero se ve afectada por la acumulacién de los intermediarios del SO4*
presentes en el indculo, y por el pH ya que como se indico en la seccion de Materiales y
Métodos la concentracion de H,S en el gas se calcula con las ecuaciones de equilibrio
correspondientes que se ven afectadas por el pH. La concentracién de H,S después de
12 h alcanzé una concentracion de 1500 mg/L equivalentes al 37 % de la concentracién
inicial de SO4?, este resultado se compara con el obtenido en el Periodo VI (Figura
7.12),en donde la produccion de H,S fue de 1200 mg/L equivalentes al 30 % de la
concentracion inicial de SO42 . La produccién de gas disminuy6 al estar en contacto el
indculo con TCE ya que en el periodo VI tenia una produccién promedio de volumen de
773 £ 46 mL/d (TRH 12h), y en el periodo VIl fue de fue de 100 £ 10 mL/d..
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Figura 7.17. Desempefio del reactor durante 12 horas después de 29 dias con TCE.
Reduccién de sulfato (¢), concentracion de sulfuro (e). Los datos presentados son
promedio de n=2.

La Figura 7.18 indica el consumo de sustrato después de que el in6culo estuvo en
contacto con el TCE, obteniendo un 60% de consumo, este es menor al obtenido en el
Periodo VI que fue de 70% (Figura 7.13).
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Figura 7.18. Consumo de sustrato (AGV’'s) durante 12 h después de 29 dias con TCE.
Los datos presentados son promedio (x desviacion estandar) de n=2.
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En la Figura 7.19 se presenta el comportamiento del pH a lo largo de la cinética,
iniciando con un pH cercano a 6.9, lo que implica que al tiempo de inicio la concentracién
de H,S no es nula. Posteriormente el pH fue incrementandose hasta alcanzar un valor de
7.5 en las primeras 6 h de cinética manteniéndose constante hasta finalizar la cinética. El
pH obtenido en el Periodo VI fue de 7.5 (Figura 7.14), por lo tanto es igual al del Periodo
VIII.
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Figura 7.19. Variaciones del pH durante 12 h después de 29 dias con TCE. Los datos
presentados son promedio (+ desviacion estandar) de n=3.

7.6 Actividad especifica sulfato reductora.
En la Tabla 11 se muestran los resultados de la actividad sulfato reductora (ASR),
realizadas en los ultimos tres periodos de operacion del reactor con el objetivo de

compararlos.

La maxima actividad sulfato reductora utilizando como sustrato una mezcla de AGV'’s fue
de 188 mg DQO-H,S/g SSV*d, después de 309 dias, este valor corresponde al Periodo
VI mostraron que existia una baja actividad de las bacterias sulfato reductoras (BSR) ya
gue otros autores han reportado valores de 490 y 2100 mg DQO-H,S/g SSV*d a partir de
AGV’s (acético, propionico y butirico) como sustrato y 10900 mg DQO-H,S/g SSV*d con
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H, /CO, como sustrato (Visser et al., 1993, Omil et al., 1996, Esposito et al., 2003). Sin
embargo si se compara la ASR del presente trabajo, con la reportada por Hollingsworth,
2004 que fue de 15 y 21.3 mg DQO-H,S/g SSV*d usando acetato e hidrogeno como
sustrato en un lodo metanogénico adaptado a SR, es mas alta la reportada para el
Periodo VI del presente trabajo. En el presente trabajo se obtiene una mayor ASR si se
compara con lo reportado por Gallegos-Garcia 2009 que obtuvo una ASR de 150 mg

DQO-H,S/g SSV*d a partir de acetato como sustrato.

Tabla 7.11. Evolucion de la actividad especifica del indculo con respecto de los dltimos
tres periodos de operacion del reactor UASB.

Periodo Actividad especifica sulfato reductora
(mg DQO-H,S/g SSV*d)
Vi 188 (+ 50)
THR (h)
24* 12* 8*

VI Concentracion (p

250 95 (x0) | 145 (x10) | 208 (x13)

300 149 (£9) | 161 (x7) | 310 (x24)
VIII 248 (+ 22)

Los datos presentados son promedio (+ desviacion estandar) de n=3 y n=2*

En el Periodo VII se obtiene una mayor ASR (310 + 24 mg DQO-H,S/g SSV*d) con un
THR de 8 h y una concentracion de TCE de 300 puM, incluso es mayor a lo obtenido en el
Periodo VI. Estos valores no se pueden comparar porque no hay reportes de ASR

obtenidos en presencia de contaminantes.

El Periodo VIII se obtiene una ASR mayor (248 + 22 mg DQO-H,S/g SSV*d) que la
obtenida en el Periodo VI (188 + 50 mg DQO-H,S/g SSV*d), de igual manera, este valor
es unico ya que corresponde a la fase de “re-adaptacién” de los microorganismos

cultivados en el reactor usando como indculo un sedimento de ventilas hidrotermales.
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La ASR obtenida en el Periodo VIl y VIII no se comparo con la literatura cientifica ya que
no se encontraron reportes en los cuales se obtenga ASR con TCE y después de que el

indculo estuvo en contacto con alglin contaminante.
Los resultados de la pruebas de ASR muestran que se obtiene un valor mas alto de

actividad con TCE presente en el reactor y un THR de 8 h. Se obtuvo un incremento en
la biomasa de 41 g SSV/g sedimento humedo (117 g SSV) para el reactor UASB.
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8 CONCLUSIONES

8.1

X/
L X4

X/
L X4

8.2

X/
°

Elaboracion de experimentos de microcosmos para la sulfato reduccion y
biodegradacién de TCE a 37°C.

La reduccion de sulfato se llevd a cabo en el consorcio de microorganismos
cultivados de los sedimentos marinos para los experimentos de microcosmos en
los que se utilizo lactato y AGV’'s como sustrato.

La degradacion de TCE se llevé a cabo en los experimentos de microcosmos
que utilizaron lactato (90% al dia 15) y AGV's como donador de electrones (70%
al dia 5).

La degradacién de TCE para ambos donadores de electrones utilizados (lactato
y AGV’s) fue favorecida en poco tiempo comparada con otros trabajos
obteniendo como producto final eteno.

En la degradacion de TCE solo cloruro de vinilo se obtuvo en bajas
concentraciones (3 uM) (contaminante mas toxico que el TCE).

La reduccién de bajas concentraciones de SO42 en presencia de TCE se vio
inhibida en los experimentos de microcosmos sugiriendo la posibilidad de que los
microorganismos hayan tomado al TCE como el Unico aceptor de electrones.

La SR y la degradacién de TCE en experimentos en microcosmos operados en
lote a una temperatura mesofilica, se puede llevar a cabo utilizando diferentes
sustratos y sedimento marino como indculo, obteniendo bajas concentraciones

de metabolitos mas toxicos (CV) que el TCE.

Establecimiento de sulfato reduccién (SR) en el reactor UASB.

La relacién DQO/ S04 que es de 0.25 favorecio la presencia de BSR.

Las condiciones de operacién para el reactor UASB durante los primeros cinco
periodos permitieron la produccion de H,S en la fase liquida y gaseosa
obteniendo mayor produccién en el periodo V.

El mayor porcentaje de conversién de SO42 a H.S se alcanzé en el periodo

cinco en el cual se obtuvo un 70% de la concentracion inicial de SO4'2 como H,S.
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+ Las concentraciones de H,S producidas durante los cinco primeros periodos no
fueron téxicas para los microorganismos que llevaron a cabo la SR.
« EIl pH en el reactor se mantuvo dentro del intervalo que favorece la actividad de
las BSR en los primeros cinco periodos.
En esta etapa se demostré que las condiciones de operacién impuestas al reactor UASB
inoculado con sedimento marino durante 309 dias permitieron el desarrollo de

microorganismos que redujeron el SO42a H,S y consumieron el sustrato.

8.3 Cinética de reduccion de sulfato y consumo de sustrato en el reactor
UASB

< En el periodo VI, la reduccién de SO4?*fue de 98% y se llevd a cabo en las
primeras cuatro horas posteriores a la adicién de SO4? (4000 mg/L).

% La conversion de SO42 a H,S en el periodo VI alcanzé un 30% de la
concentracion inicial de SO %después de 12 h.

% El consumo de sustrato en el periodo VI fue de un 70% después de 12 h, esto
se debe a la formacién de biopelicula en el reactor.

s Después de un periodo de aclimatacion y enriquecimiento del in6culo en el

reactor UASB con SO, ?la velocidad de reducciéon de SO, se incremento.

8.4 Degradacion de TCE en el reactor UASB bajo condiciones SR

% En el periodo VII la SR no se vio afectada por la presencia de TCE.

% La produccion de H,S y de gas en presencia de TCE disminuy6 en un 15y 50 %
respectivamente (Periodo VII).

s En el periodo VII la degradacion de TCE se vio favorecida para las
concentraciones iniciales del compuesto clorado y los diferentes THR's
propuestos.

+ La mayor degradaciéon de TCE en el reactor UASB tuvo lugar en los THR’s de 8
y 12 h usando concentraciones de 250 y 300 pM, en un 77 y 74 %

respectivamente.
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% La biodegradacion de TCE a metabolitos menos téxicos se puede llevar a cabo
bajo condiciones SR sin que se vea inhibida por la presencia del compuesto

clorado en un reactor UASB.

8.5 Cinética de reduccion de sulfato y consumo de sustrato en el reactor
UASB después de la presencia de TCE

% La SR y la produccion de H,S posteriores a la adicion de TCE no se vieron
inhibidas (Periodo VIII).

« EIl porcentaje de consumo de sustrato obtenido después de la adicion de TCE y
analizado durante 12 h fue de 70% (Periodo VIII).

< Después de que el in6culo estuvo en contacto con el TCE, la SR no se inhibio
en el reactor UASB.

8.6 Actividad especifica sulfato reductora

% La proliferacion de BSR se comprueba con el resultado obtenido de la ASR para
el periodo VI (188 mg DQO-H,S/g SSV*d).

% La ASR no se vio inhibida en presencia de TCE, para las dos concentraciones y
los tres diferentes THR’s (310 mg DQO-H,S/g SSV*d).

% En el periodo VIII (o de recuperacion) cuando el reactor UASB estaba libre de
TCE la ASR increment6 (248 mg DQO-H,S/g SSV*d).
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8.7 Conclusién General

Las condiciones de operacion impuestas para la operaciéon de reactor UASB durante
los ocho periodos indican el desarrollo de BSR capaces de soportar la presencia de
TCE, y al mismo tiempo llevar a cabo la SR y produccion de H,S, lo cual se reflej6 en
los valores obtenidos de la ASR en los diferentes periodos (VI, VII y VIII). Finalmente,
se puede afirmar que en el presente trabajo fue posible el desarrollo de biomasa
sulfato reductora, la produccién de sulfuro y llevar a cabo la biodegradacion de TCE al
mismo tiempo durante la operacion del reactor anaerobio de tipo UASB inoculado con
sedimento marino de ventilas hidrotermales, y que los objetivos planteados para dicho

trabajo fueron cumplidos satisfactoriamente.
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9 RECOMENDACIONES Y PERSPECTIVAS PARA TRABAJOS FUTUROS

Establecer un método analitico para la determinacion de intermediarios de la SR.
Determinar el consumo detallado de cada AGV’'s por medio de un método
cromatografico.

Determinar la produccion de eteno previo a la adicion de TCE.

Probar diferentes tipos de sustrato como el &cido butirico con varias
concentraciones de SO,? y diferentes THR's.

Probar diferentes concentraciones de SO4 y sustrato con diferentes THR's, con
el objetivo de establecer el menor tiempo posible para la reduccién de SO4?,
consumo de sustrato y produccion de H,S.

Establecer las mejores condiciones de SR, consumo de sustrato y produccién
de H,S, para operar el reactor en continuo.

Utilizar concentraciones iniciales de TCE mas elevadas que las propuestas en el
presente trabajo, con el objetivo de conocer si la comunidad microbiana
presente en el reactor es capaz de biodegradar dicho compuesto sin la presencia
de metabolitos mas téxicos que el TCE.

Operar el reactor en estado continuo para la biodegradacion de TCE.

Utilizar el reactor UASB con el inéculo empleado en el presente trabajo bajo
condiciones SR para la biodegradacion de diferentes contaminantes o la
precipitacion de metales pesados que comunmente se encuentran en corrientes
de agua residual de tipo industrial, en estado pseudo-estacionario y continuo.
Alimentar el reactor UASB con una corriente real de agua residual de tipo
industrial que contenga SO42, compuestos organicos y diversos contaminantes
para probar la eficiencia de reduccion, consumo y biodegradacion o precipitacion
de estos compuestos.

Evitar el lavado de la biomasa del reactor a partir de enriquecimiento constante

de sedimento marino.
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10 GLOSARIO

Aceptor de electrones: Compuesto que en una reaccion de oxido reduccion, es el
compuesto que acepta los electrones de la oxidacion del sustrato primario. Algunos
aceptores cominmente usados son el O,, NOs y SO42.

Biodegradacién: Transformacion catalizada biol6gicamente de un compuesto a formas
mas simples.

Biotransformacion: Transformacion del contaminante por un proceso biologico
Cometabolismo: Transformacion bioldgica de un compuesto que no sirve como fuente
primaria de carbono y energia.

Degradacién: Transformacion que se puede dar por procesos fisicos o catalizada por
compuestos quimicos de compuestos a formas mas simples.

Donador de electrones: Compuesto que en una reaccion de oxido reducciéon es el
compuesto que dona electrones (compuesto que se oxida), tipicamente es un
compuesto organico (sustrato primario) como acidos grasos volatiles.

Estado en lote: Es un estado cerrado, no existen corrientes de entrada ni de salida para
el medio de cultivo que se encuentra dentro de un biorreactor.

Estado en lote alimentado: Cuando el biorreactor se opera bajo este estado existe una
corriente de entrada de medio de cultivo fresco y estéril sin que exista una corriente de
salida.

Estado en continuo: Existe una corriente de entrada de medio de cultivo fresco y estéril
y una corriente de salida del medio fermentado, con la caracteristica de que el valor del
flujo de ambas corrientes es el mismo y asi, el volumen del medio de cultivo permanece
constante.

Estado pseudo-estacionario: Se refiere en un parametro en especifico el cual
presenta variaciones en funcion de las necesidades de la comunidad microbiana
presente en el biorreactor, mientras que los otros se mantienen constantes
Fermentacion: Es todo aquel proceso a través del cual, algin microorganismo,
transforma una materia prima organica en un producto de interés industrial.
Mineralizacién: Transformacion biolégica de un compuesto organico a formas

minerales.
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Respiracién anaerobia: Microorganismos que en su metabolismo utilizan otro aceptor
de electrones en lugar del oxigeno. Por ejemplo: nitrato, SO4% y CO, (reacciones

anoxicas o anaerobias).
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12 ANEXOS

ANEXO I.

Balances de materia del aceptor (SO,?) y el donador (AGV's) de
electrones.

El balance de materia se calculé6 a partir de la concentracion inicial de sulfato y la
concentracion de cada acido (acético, propiénico y butirico) contenidos en la
alimentacion del reactor, en el balance se toma en cuenta la biomasa (Rittmann y

McCarty, 2001).

Acetato
Balance Global

_ S — L L L/ Células
_ S — /L A Donador
_ L /S — £ /- /. Aceptor

- - = 124]

Si se desean procesar 4 g/L (4000 mg/L) de SO,?, cuantos g/L de acetato se requieren.

Segun la ecuacion 12.1 - -
_ : [12.2]

- — [12.3]
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Interpretando la ecuacién 12.2 y 12.3 tenemos que:
12 g

Por lo tanto los g/L de acetato necesarios para que reaccionen 4 g/L (4000 mg/L) de

S0,4? se calculan de la siguiente manera:

4 gL de S - [12.4]

De acuerdo a lo alimentado de AGV's, en un 1 g DQO/L hay 312.48 mg/L de acetato,
por lo tanto el balance tomando en cuenta la ecuacion 12.4 y la cantidad de acetato

alimentada se expresa de la siguiente manera:

¢ Cuéntos g/L de SO,? se requieren para que reaccionen 0.31248 g/L de acetato?

0.3124 g/L acetato ———— [12.5]
Propionato
Balance Global
_ - —- = = Células
i A A Donador
- — G —_ e Aceptor
S - _ - - - [12.6]

Si se desean procesar 4 g/L (4000mg/L) de SO.2 cuantos g/L de propionato se

requieren:
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Segun la ecuacion 12.6 - reaccionan con 1g mol de propionato:
- _— [12.7]

[12.8]

Interpretando la ecuacion 12.7 y 12.8 tenemos que:
Reaccionan con

Por lo tanto los g/L de propionato necesarios para que reaccionen 4 g/L de SO.? se

calculan de la siguiente manera:

4 g/L de _ [12.9]
De acuerdo a lo alimentado de AGV’s, en un 1 g DQO/L hay 226.176 mg/L de
propionato, por lo tanto el balance tomando en cuenta la ecuacion 12.9 y la cantidad de

propionato alimentada se expresa de la siguiente manera:

¢ Cuéntos g/L de SO, se requieren para que reaccionen 0.22617 g/L de propionato?
0.22617 g/L de propionato ———— [12.10]

Butirato

Balance celular

_ - - - S - S Células

/—> / / / / Donador
- — — — /— / —/ Aceptor
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[12.11]

Si se desean procesar 4 g/L (4000mg/L) de SO4?, cuantos g/L de butirato se requieren:

Segun la ecuaciéon 12.11 — reaccionan con 1 g mol de butirato.
- _— [12.12]

[12.13]

Interpretando la ecuacion 12.12 y 12.13 tenemos

Reaccionan con

Por lo tanto los g/L de butirato necesarios para que reaccionen 4 g/L de SO, se

calculan de la siguiente manera:

4 g/L de S [12.14]

De acuerdo a lo alimentado de AGV's, en un 1 g DQO/L hay 183.3 mg/L de butirato, por
lo tanto el balance tomando en cuenta la ecuacion 12.14 y la cantidad de butirato

alimentada se expresa de la siguiente manera:

¢ Cuantos g/L de SO,? se requieren para que reaccionen 0.1833 g/L de butirato?

0.1833 g/L de butirato —— [12.15]

Y es asi como se pueden calcular los coeficientes.
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ANEXO Il

Cromatogramas

En la Figura 12.1 se presenta un cromatograma el cual indica la presencia de TCE y los
metabolitos presentes en la biodegradacion del mismo, los cuales se separaron de
acuerdo al punto de ebullicion de cada uno. En la seccion de Metodologia se explico a
detalle la rampa de temperatura que se utilizo en el cromatégrafo de gases para la
determinacion de los diferentes intermediarios identificados durante la biodegradacion de
TCE.

- B BB =N # R Hi 4 %
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| (Il L [N [ [ [ 11 [N 1 | 1l
I T kl Tt T ' T WTT m T T 1T LI Tl [ LI
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rd o o] ] o
w [=] [a] =
: : :

Figura 12.1. Perfil cromatografico de la biodegradacion de TCE y los intermediarios

presentes.
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En los primeros dias de operacion del reactor UASB se determind la degradacion
individual de los &cidos grasos volatiles (acético, propionico, butirico), por medio de
cromatografia liquida (HPLC) y de gases (cromatografo de gases TCD), con el fin de
conocer cual era el acido preferido por los microorganismos presentes en el reactor. Los
resultados arrojados por estas pruebas preliminares indicaron que el acetato es que
consumen en su totalidad, seguido por el butirico y el propionico es el &cido menos
degradado por los microorganismos. Algunos de los productos de la fermentacion que se
pudieron identificar en estos analisis preliminares fueron acetona, metanol, etanol y
butanol como lo muestra la Figura 12.2.

%ﬂem”a

. —»Metanol

—» Acético
"~ Propionico
—* Butirico

TOTuL AREA=
MUL FACTOR=

Figura 12.2.Presencia de productos en la fermentacién del reactor UASB
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