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Todos somos muy ignorantes. Lo que ocurre es que
no todos ignoramos las mismas cosas

Albert Einstein

Las ideas nunca se realizan por completo. A
veces se retraen, hibernan, como algunas bestias.
Esperan el momento oportuno para reaparecer. El
pensamiento no muere. Solo mide su tiempo. La idea
que parecia muerta en un tiempo reaparece en otro.
El espiritu no muere. Se traslada. Se duplica, a veces
suple, e incluso, suplica. Desaparece, se le cree
muerto. Reaparece.

Carlos Fuentes
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RESUMEN

TRATAMIENTO DE AGUAS RESIDUALES DE REFINERIAS DE PETROLEO POR
MEDIO DE REACTORES BIOLOGICOS CON MEMBRANA

Esta investigacion se enfoca al tratamiento de aguas residuales de refinerias de petroleo
utilizando dos rectores biologicos con membrana. El primero de ellos fue un reactor de
biopelicula acoplado a una membrana de filtracion (MBMBR, por sus siglas en inglés Moving
Bed Membrane Bioreactor) y el segundo es un reactor bioldgico con membrana convencional
(MBR, por sus siglas en inglés Membrane Bioreactor). El efluente utilizado fue un efluente real,
conocido como agua desflemada proveniente de la desorciéon de aguas amargas. Debido a la
diversidad y complejidad de las aguas residuales de refinerias, fue necesario aclimatar los
microorganismos utilizando la estrategia de eficiencias fijas para garantizar una buena
degradacion de los compuestos dificilmente biodegradables o recalcitrantes. Los reactores
operaron en discontinuo durante 45 dias empleando ciclos de 24 h (llenado, tiempo de reaccion,
sedimentacion, vaciado y tiempo muerto). El desempefio de los reactores discontinuos
secuenciales (SBR y MSBR) se evalu6 mediante las eficiencias de remocion de DQO, COD y
fenoles, obteniendo porcentajes de remocion de 75, 73 y 99% en el reactor SBR, mientras que en
el reactor MSBR se alcanzaron porcentajes de remocion de 77, 81 y 99%, respectivamente. En
cada reactor se realizaron experimentos para evaluar la capacidad de los microorganismos para
degradar el tipo sustrato al que fueron expuestos en un tiempo determinado. Se observéd que los
sistemas presentaron una inhibicion tipo mixta. La operacion en continuo de los reactores
MBMBR y MBR se realiz6 en dos etapas y tuvo una duracion de 105 dias. Las cargas orgéanicas
volumétricas aplicadas variaron entre 0.73 y 2.10 kg DQO/m’d y los TRH empleados fueron 12,
9y 6 h. Se observé que a cargas organicas bajas (<1 kg DQO/m’d) los dos reactores (MBMBR y
MBR) registran una buena remociéon de DQO y presentan una operacion mas estable. Sin
embargo, se observd que el sistema MBMBR con respecto al MBR presentdé un mejor
rendimiento a cargas organicas mayores de 2 kg DQO/m’d, alcanzando una remocién del 63% de
DQO mientras que en el MBR se logrd una remocion del 49%. Las eficiencias de remocion de
fenoles fueron del 99% para ambos reactores. Por otro lado, la remocion de nitrogeno total fue
mas alta en el sistema MBMBR (47%) en comparacion con el MBR (< 5%). La concentracion de
solidos suspendidos totales en el MBR se registro entre 4.8 y 6 g SSLM/L mientras que en el
MBMBR fue de aproximadamente 0.3 g SSLM/L. La relacion SSV/SST se mantuvo siempre
arriba de 0.8 en ambos reactores. La concentracion de biomasa adherida a los soportes Kaldnes
K1 oscil6 entre 5.1 y 8.5 g ST/m”. El reactor MBMBR registré una PTM mas alta (3.5-6.1 kPa)
que el MBR (2.5-5.2 kPa) y esto se atribuye a la alta concentracion de sustancias poliméricas
extracelulares (SPE) que ocasionaron una tasa mas alta de ensuciamiento de la membrana en el
reactor MBMBR.

Palabras clave: Reactores bioldgicos con membrana, aguas residuales de refinerias, biopeliculas



ABSTRACT

OIL REFINERY WASTEWATER TREATMENT USING MEMBRANE BIOREACTORS

This investigation deals with the treatment of oil refinery’s wastewater using two membrane
bioreactors. The first one was a moving bed membrane bioreactor (MBMBR) and the second was
a conventional membrane bioreactor (MBR). The effluent used was a real effluent named
stripped sour water from sour water desorption. Due to the diversity and complexity of the
refinery wastewater, it was necessary to acclimate the microorganisms using fixed efficiency
strategy to ensure a good degradation of the poorly biodegradable or recalcitrant compounds. The
reactors were operated in batch for 45 days using 24 h cycles (filling, reaction time, settle, draw
and idle). The performance of the sequencing batch reactors (SBR and MSBR) was assessed by
the efficiency of COD removal, DOC and phenols content, obtaining final removal percentages
of 75, 73 and 99% in the SBR, while that MSBR reached removal percentages of 77, 81 and
99%, respectively. In each reactor experiments were carried out in order to evaluate the ability of
microorganisms to degrade type substrate to which they were exposed in a given time. It was
observed that the systems presented a inhibition mixed type. The continuous operation of the
MBMBR and MBR reactors was conducted in two stages for 105 days. The volumetric organic
loading applied to both reactors ranged between 0.73 and 2.10 kg COD/m’d and the HRT was 12,
9 and 6 h. It was observed to low organic loading (< 1 kg COD/m’d) both reactors showed good
removal of COD and a operation more stable. However, it was observed that the MBMBR in
comparison with MBR showed a better performance to organic loading above 2 kg DQO/m’d,
achieved removal 63% of DQO while that in MBR it was achieved of 49%.The removal
efficiencies of phenols were of 99 % for both reactors. On the other hand, the removal of total
nitrogen was more high in the MBMBR (47%) in comparison with the MBR (< 5%). The total
suspended solids concentration in MBR was between 4.8 and 6 g MLSS/L while in the MBMBR
was 0.3 g MLSS/L approximately. The VSS/TSS ratio was above of 0.8 for both reactors. The
concentrations of biomass attached to Kaldnes K1 media ranging from 5.1 to 8.5 g/m?®. The
MBMBR reactor showed a TPM more high (3.5-6.1 kPa) that the MBR system (2.5-5.2 kPa) due
to the high concentration of extracellular polymeric substances (EPS) that led a high rate of
fouling in the MBMBR.

Keywords: Membrane bioreactors, oil refinery wastewater, biofilms.



Introduccién

1. INTRODUCCION

En las industrias de refinacion de petroleo se emplean cantidades considerables de agua
cruda lo que ocasiona que se generen grandes volimenes de agua residual por tonelada de
crudo procesado. Las aguas residuales de refinerias, principalmente las que provienen de
los procesos de craqueo catalitico e hidrotratamiento, se destacan por presentar una matriz
de contaminantes con altas cantidades de compuestos toxicos, tales como: fenoles,
nitrogeno amoniacal, grasas y aceites, cianuros, sulfuros e hidrocarburos aromaticos, los
cuales al no ser tratados adecuadamente pueden provocan serios impactos ambientales
(Dold, 1989; Al Zarooni y Elshorbagy, 2006; Coelho et al. 2006; Viero et al., 2008;).

En la actualidad, uno de los objetivos de las industrias de refinacion de petrdleo es reducir
la cantidad de agua fresca que se utiliza durante el proceso procurando implementar plantas
compactas y eficientes para el tratamiento de aguas residuales que logren eliminar
efectivamente los contaminantes y donde se obtenga un efluente de buena calidad el cual
cumpla con los requerimientos para su reuso (Gasim et al., 2012; Pombo et al., 2013).

Para remover los contaminantes presentes en este tipo de aguas residuales industriales se
han desarrollado y perfeccionado numerosas tecnologias que comprenden el uso de
tratamientos biolodgicos y/o procesos fisico-quimicos (Ayati et al., 2007; Diya’uddeen et
al., 2011, Ishak et al., 2012). Los procesos bioldgicos tales como el sistema de lodos
activados, lagunas de aireacion y biodiscos, son los més empleados debido a su aplicacion a
gran escala, facil operacion, mejor control de variables y porque representan menores
costos con respecto a los tratamientos fisicoquimicos (Jou y Huang, 2003). Sin embargo, la
seleccion de la mejor tecnologia para el tratamiento del agua residual dentro de una
refineria depende de sus caracteristicas, de la configuracion del proceso que se maneje, de
los costos de operacion y del destino final que se quiera dar al efluente.
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Dependiendo de la forma de aglomeracion microbiana que se utilice, los procesos
bioldgicos se pueden clasificar en dos tipos: sistemas de biomasa en suspension y sistema
de biomasa adherida (biopeliculas). En los reactores con biomasa en suspension los
microorganismos se asocian en floculos, los cuales estan suspendidos en el liquido gracias
al mezclado. Los floculos presentan un drea superficial alta, que permite una buena
penetracion de nutrientes y oxigeno. Por otro lado, en los reactores con biomasa adherida
(biopeliculas) los microorganismos crecen adheridos a la superficie de un material inerte
(sintético o natural) mediante la produccion de sustancias poliméricas extracelulares (SPE)
que actuan como adhesivo y permiten el crecimiento de la biopelicula. Estos sistemas han
demostrado su eficiencia y flexibilidad en el tratamiento de aguas residuales con cargas
organicas altas debido a que presentan una elevada actividad metabolica atribuida a la alta
concentracion de nutrientes adheridos a la biopelicula y ademas porque presentan tasas de
nitrificacion y desnitrificacion mas altas que los reactores de biomasa suspendida debido a
la coexistencia de zonas andxicas y aerobias dentro del mismo reactor (Cohen, 2001;
@degaard et al., 1994).

Sin embargo, como toda tecnologia, los tratamientos bioldgicos convencionales presentan
algunas desventajas cuando se usan aguas residuales industriales que presentan una matriz
compleja de contaminantes, como es el caso de las aguas residuales de refineria. Los
sistemas convencionales pueden presentar poca estabilidad y una tasa de biodegradacion
baja cuando en el influente hay presencia de altas concentraciones de compuestos toxicos
que pueden alterar la actividad de los microorganismos causando inhibicion y afectando el
desempefio de los reactores biologicos (Marrot ef al., 2006; Ishka et al., 2012) dando como
resultado un efluente de baja calidad que no puede ser vertido directamente a los cuerpos
receptores o ser reutilizado en otros procesos dentro de las refinerias.

Para evitar estos problemas, los trabajos de investigacion en este campo han sido dirigidos
a perfeccionar y desarrollar nuevos sistemas de tratamiento bioldgico que logren altas
remociones de materia orgdnica y compuestos toxicos en un menor tiempo sin afectar la
estabilidad de los reactores. Dentro de las nuevas tecnologias se encuentran los reactores
biolégicos con membrana (MBR, por sus siglas en inglés Membrane Bioreactor) con el
desarrollo de biomasa en suspension y el disefio de sistemas de biomasa adherida como los
reactores de biopelicula de lecho movil (MBBR, por sus siglas en inglés Moving Bed
Biofilm Reactor). Estos reactores se caracterizan por ser mas compactos y robustos que los
sistemas convencionales y pueden ser combinados entre si, dando lugar a los sistemas
hibridos para obtener mejores resultados.

Este trabajo propone evaluar el funcionamiento de un reactor bioldgico hibrido conocido
como MBMBR (por sus siglas en inglés Moving Bed Membrane Bioreactor), el cual toma
las ventajas de un reactor de biopelicula de lecho movil (MBBR) con las de un reactor
bioldégico con membranas (MBR), durante la degradaciéon de los compuestos toxicos
presentes en un tipo de agua residual de refinerias de petrdleo conocida como agua
desflemada. Con el sistema propuesto, también se pretende determinar si existen o no
diferencias entre la concentracion de biomasa, la comunidad microbiana, las caracteristicas
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de lodos y el ensuciamiento de la membrana comparado con un reactor bioldgico con
membrana convencional (MBR).

Actualmente, existe una amplia bibliografia que reporta el uso de procesos bioldgicos para
el tratamiento de aguas residuales provenientes de refinerias de petroleo, pero la mayoria de
esas investigaciones se han centrado Unicamente en resultados obtenidos con aguas
residuales sintéticas simulando las caracteristicas fisicoquimicas de este tipo de efluentes.
Ademas, pocos estudios han operado reactores biologicos alimentados con efluentes
industriales reales durante periodos largos. La eleccion del agua desflemada como efluente
de estudio se debe a que los contaminantes toxicos que contiene no son extraidos en su
totalidad durante el proceso de desorcion al que es sometida siendo necesario incluir un
tratamiento efectivo para eliminar dichos contaminantes y de esta forma reducir el impacto
ambiental en las corrientes de desecho. Con respecto al uso de los sistemas MBMBR, la
informacion registrada es muy escasa y en su gran mayoria sélo es para el tratamiento de
efluentes domésticos (Leiknes y @degaard, 2007; Lee et al., 2001, 2006; Soombatsompop
et al., 2006; Yang et al., 2009; Phattaranawik y Leiknes, 2010; Sun et al., 2010; Ivanovic y
Leiknes, 2012) y ninguno para aguas residuales generadas en refinerias de petroleo. Por tal
motivo, este trabajo garantiza una investigacion tecnoldgica con aplicacion directa a la
industria del petroleo que pueda aportar soluciones al desempefio de los reactores
biologicos y también a la sustentabilidad ambiental y econdmica en este campo.

1.1 Hipdtesis

La presencia del empaque en un reactor biologico hibrido (MBMBR) provocard
diferencias en la concentracion de biomasa, comunidad microbiana,
sedimentabilidad de lodos y ensuciamiento de la membrana de filtracion, con
respecto un reactor biologico con membrana (MBR) en el tratamiento de aguas
residuales de refinerias de petroleo mejorando la eficiencia de remocion de
contaminantes con relacion con el MBR convencional.

1.2 Objetivos

OBJETIVO GENERAL

Evaluar y comparar el desempefio de un reactor bioldgico hibrido (MBMBR) con el de un
reactor bioldgico con membrana convencional (MBR), durante la remocion de los
contaminantes presentes en aguas residuales reales de refinerias.

OBJETIVO ESPECIFICOS

e Evaluar la eficiencia de depuracién de un consorcio microbiano mixto aclimatado
para la degradacion de contaminantes principales como los fenoles y el nitrégeno
amoniacal en las aguas desflemadas.
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Evaluar la influencia del tiempo de residencia hidraulica (TRH) sobre la remocion
de los contaminantes (materia organica, fenol, nitrégeno amoniacal y sulfuros) en
cada uno de los sistemas, y determinar las mejores condiciones de operacion del
proceso.

Identificar y comparar si existen diferencias entre las comunidades microbianas
presentes en cada sistema por medio de la técnica de PCR (reaccion en cadena de la
polimerasa), clonacion y secuenciacion.

Determinar las caracteristicas de la biomasa en cada reactor, considerando la
concentracion de solidos suspendidos (SST), el contenido de proteinas y
carbohidratos en el licor mezclado y el indice volumétrico de lodos (IVL).

Analizar la influencia que tiene el uso soportes bioldgicos sobre la remocion de
contaminantes y en el ensuciamiento de la membrana.

1.3 Alcances

1.

Establecer la caracterizacion de aguas desflemadas provenientes del proceso de
desorcion de aguas amargas obtenidas de dos refinerias mexicanas: Refineria Ing.
Antonio M. Amor (RIAMA) y Refineria Francisco A. Madero..

Obtener un consorcio microbiano mixto capaz de degradar los contaminantes
presentes en el agua desflemada.

Construir y operar un reactor biologico hibrido que combine un reactor de
biopelicula de lecho mévil con una membrana de filtracion (MBMBR) y un reactor
bioldgico con membrana convencional (MBR) a escala de banco de laboratorio para
el tratamiento del efluente proveniente de la desorcion de aguas amargas.

Realizar pruebas en los dos sistemas en discontinuo y en continuo con tres
diferentes tiempos de residencia hidraulica.
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2. AGUAS RESIDUALES DE REFINIERIAS DE PETROLEO

La industria de refinacion de petréleo consume grandes volumenes de agua cruda (Mm®/d)
para poder llevar a cabo el proceso de transformacion del petréleo.

El indice de consumo de agua en las refinerias de petroleo mundialmente se sitia entre 0.7
y 1.2 m’ de agua por m’ de petroleo procesado, siendo el promedio en una refineria tipica
de 1 m® de agua por 1 m’ de petroleo procesado (Ulson de Souza et al., 2009). Dicho
consumo es utilizado en su mayoria por las torres de enfriamiento y sistemas de generacion
de vapor que representan entre el 40 — 45% cada uno. Los otros usos del agua que
equivalen al 10 - 20% restante corresponden a las unidades de proceso, sistemas
contraincendios y agua potable (Pombo et al, 2013). La distribucion porcentual del
consumo del agua en las refinerias mexicanas se observa en la figura 2.1.

H Enfriamiento
H Calderas
& Procesos
B Servicios

H Otros

Figura 2.1 Distribuciones porcentuales del consumo de agua en PEMEX-Refinacion
(Fuente: Adaptado de Seminario de Efluentes, Facultad de Quimica, UNAM, 2009)
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En México, cerca del 80% de agua fresca que consumen las refinerias de petroleo
provienen de fuentes superficiales y subterraneas y el otro 20% del reuso del agua industrial
(PEMEX, 2011). Segiin un compendio de estadisticas ambientales, el promedio del
consumo de agua en PEMEX Refinacion entre los afios 1999 y 2007 fue de 121 millones de
metros cubicos (MMm?), lo que representa un indice de consumo alrededor de 1.85 m’ de
agua por tonelada de crudo procesado (SEMARNAT, 2009).

Con estas cifras, se observa que las industrias de refinacion de petréleo emplean cantidades
enormes de agua cruda lo que ocasiona que se generen volimenes grandes de agua residual
que contiene una serie de contaminantes organicos e inorganicos, los cuales al no ser
tratados adecuadamente pueden provocar dafios a ciertos ambientes terrestres o acudticos

debido a la toxicidad causada por las interacciones entre los mismos compuestos (Wake,
2005; Alva-Argaez et al., 2007).

La composicion de las aguas residuales de refinerias de petroleo varia ampliamente segiin
el tipo de petroleo procesado, las unidades de tratamiento y la forma de operacion.
Generalmente, el volumen de agua residual producida es relativamente proporcional a la
cantidad de petroleo refinado. Algunas investigaciones, reportan que durante el proceso de
separacion, conversion y tratamiento inherente a la refinacion del petrdleo se utilizan entre
246 y 340 litros de agua por barril de crudo procesado generando una cantidad de agua
residual entre 0.4 y 1.6 veces el volumen del crudo procesado (Coelho et al., 2006; Alva-
Argaez et al, 2007). Con base en el rendimiento actual, Diya’uddeen et al. (2011)
mencionan que con una produccion de 84 millones de barriles por dia (mbpd) de petroleo
se generan 33.6 mbpd de efluentes a nivel mundial y estiman que para el afio 2030 la
produccion crecerda en 107 mdpd y por lo tanto el volumen de efluentes generados
aumentara.

Las refinerias de petroleo disponen de un sistema complejo de captacion, tratamiento,
almacenamiento y transporte de aguas residuales, las cuales se pueden clasificar en 4
grupos principales:

* Aguas de drenaje: Provenientes de fugas, derrames y cualquier efluente recolectado
en los canales de drenaje.

* Aguas de enfriamiento: Representan la mayor cantidad, debido a las altas
temperaturas utilizadas en la etapa de refinacion. Presentan una menor cantidad de
contaminantes debido a que no entran en contacto directo con el crudo.

* Aguas de proceso: Originadas en las etapas de desalaciéon del crudo, plantas
cataliticas, hidrodesulfuracion, unidades de desorcion, etc. Presentan una alta
concentracion de contaminantes porque estan en contacto directo con el crudo.

*  Aguas residuales de tipo sanitario. Provenientes de los bafios y demas instalaciones
sanitarias.

Como se observa en la tabla 2.1, dependiendo del proceso del cual provenga el efluente
producido, éste se constituye de diversas sustancias quimicas entre las que se encuentran
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grasas y aceites, fenoles, hidrocarburos,

sulfuros, sulfatos, cianuros, compuestos

nitrogenados, sélidos suspendidos y metales pesados (Dold, 1989; Wake, 2005; Al Zarooni
y Elshorbagy, 2006; Ishka ef al., 2012).

Tabla 2.1 Contaminantes en las diferentes unidades de refinacion del petroleo

Unidades Contaminantes en aguas residuales
Desalacion del crudo Aceite libre, amoniaco, sulfuros, solidos suspendidos
Destilacion Sulfuros, amoniaco, fenoles, grasas, cloruros, mercaptanos

Craqueo térmico
Craqueo catalitico

H,S, amoniaco, fenoles
Grasas, sulfuros, fenoles, cianuros, amoniaco

Hidrocraqueo Sulfuros, fenoles, amoniaco
Polimerizacion Sulfuros, mercaptanos, amoniaco
Alquilacion Sosa céustica, grasas, sulfuros, sélidos suspendidos
Isomerizacion Fenoles
Reforma catalitica Sulfuros, amoniaco, mercaptanos y grasas
Hidrotratamiento Amoniaco, sulfuros, fenol

(Fuente: Adaptado de Alva-Argdez et al., 2007)

En la tabla 2.2, se reportan las concentraciones de los principales contaminantes presentes
en aguas residuales de refineria.

Tabla 2.2 Concentracion de contaminantes en aguas residuales de refinerias

Parametro Niveles
Demanda bioquimica de oxigeno (DBOs) (mg/L) 150-350
Demanda quimica de oxigeno (DQO) (mg/L) 300-1000
pH 7-10
Fenoles (mg/L) 20-200
Grasas y Aceites (mg/L) <3000
Soélidos suspendidos totales (mg/L) > 100
Hidrocarburos (mg/L) 23-200
Cloruros (mg/L) 19-1080
Turbiedad (UNT) 10 -159
Metales pesados (mg/L) 0.1-100 (Cromo)

0.2 -10 (Plomo)

(Fuente: Adaptado de Dold, 1989, Al Zarooni y Elshorbagy, 2006, Ishka et al., 2012)

Por tal motivo, es necesario conocer las caracteristicas fisicoquimicas de todos los
compuestos presentes en el agua residual y contar con un apropiado sistema de tratamiento
para que estos compuestos sean eliminados sin importar la complejidad del proceso del que
provengan (Berné¢ y Cordonier, 1995). Sin embargo, la seleccion de la mejor tecnologia
para el tratamiento del agua residual dentro de una refineria depende principalmente del
espacio requerido, de los costos de operacion y del cumplimiento de las normas exigidas
por los érganos de control ambiental.
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Existen dos sistemas para el tratamiento de las corrientes de aguas residuales de refineria:

1) Las plantas de desorcion de aguas amargas: son empleadas para el tratamiento de
aguas de proceso conocidas como aguas amargas y obtenidas principalmente de las
torres de craqueo catalitico e hidrotratamiento. Estas aguas contienen una alta
concentracion de acido sulfhidrico (H,S) y amoniaco (NHj3). Esta corriente presenta
generalmente un caracter basico, con un pH aproximado de 9, olor caracteristico y
caracter corrosivo, como se detallara mas adelante.

2) La planta de tratamiento de aguas residuales (PTAR), en donde son tratados los
demas efluentes obtenidos en las distintas etapas de operacion.

La planta de tratamiento de aguas residuales dentro de una refineria estd compuesta
principalmente por un tratamiento preliminar, primario y secundario (Figura 2.2). En los
ultimos afios, algunas refinerias estan implementando tratamientos terciarios para mejorar
la calidad final del efluente y cumplir con los requisitos de descarga exigidos por la
normativa o para su reuso (Figura 2.3).

Tratamiento preliminar Tratamiento primario Tratamiento secundario
(remocion de sélidos y aceites) (remocion de DQO y nitrégeno amoniacal)
e A .3
1[ — Efluente final
| B —— . . .
Separador aceites/agua Sisterna de Reactor bic?logico Laguna
flotacid La'guna‘ fje convencional (sedimentacién)
acon aireacion (biodiscos)

Figura 2.2 Sistema convencional de tratamiento de aguas residuales en refinerias
(Fuente: Modificado de Torres et al., 2008)

Tanto el tratamiento preliminar como el tratamiento primario estdn destinados a igualar las
caracteristicas del efluente, ajuste del pH, remocion de s6lidos en suspension y material
graso. El tratamiento preliminar emplea separadores API para la remocion de materiales
menos densos que el agua, como aceites flotables, grasas, so6lidos en suspension e
hidrocarburos. La fraccion aceitosa removida se retorna a la unidad de destilacion bésica y
los sélidos son transportados a un colector de lodo. El tratamiento primario se basa en el
uso de métodos fisicos o quimicos para separar el aceite emulsificado que queda en el
efluente (Pombo et al., 2013). Los métodos fisicos mas usados son el proceso de flotacion
con aire disuelto (DAF) en donde se remueve la mayor cantidad de particulas en suspension
y/o flotantes del medio liquido. Los métodos quimicos emplean coagulantes, como cloruro
férrico o sulfato de aluminio para retirar las impurezas en forma de espuma o de lodos.
También, se emplea la floculacion mediante la adicion de polimeros que promueven la
aglomeracion de las sustancias coloidales presentes en el agua facilitando su decantacion.
Un estudio realizado en una refineria mexicana reporta que la concentraciéon promedio de

grasas y aceites en el efluente al final del tratamiento primario es de 4,425 mg/L (Mijaylova
et al., 2004; apud Lazcano, 2010).
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Por otro lado, el tratamiento secundario es realizado por procesos biologicos principalmente
lagunas de aireacion, sistema de lodos activados y biodiscos. En esta etapa se depende de la
accion de los microorganismos y su reproduccion para eliminar contaminantes especificos
como fenoles, nitrogeno amoniacal y sulfuros.

Como se mencion6 anteriormente, los tratamientos terciarios estan destinados a remover los
contaminantes recalcitrantes o refractarios que permanecen después del tratamiento
secundario y que en la mayoria de los casos permiten disponer del efluente para su reuso.
En esta etapa es comun la aplicacion de tratamientos mas avanzados como adsorcidon por
carbon activado, electrocoagulacion, membranas, fotocatélisis, osmosis inversa, oxidacion
quimica, entre otros (Teodosiu et al., 1999; Diya’uddeen et al., 2011; Pombo et al., 2013).

Tratamiento preliminar Tratamiento primario Tratamiento secundario Tratamiento terciario
—r¥ 4 T3
lv J Lj__. Efluente final
: paraedso
Separador aceite/agua Sistema de . e
p S Filtro de MBR Filtro Osmosis inversa
otacion X ;
arena Carbén activado

Figura 2.3 Sistema avanzado de tratamiento de aguas residuales en refinerias
(Fuente: Modificado de Torres et al., 2008)

En las refinerias mexicanas el tratamiento de las aguas residuales se basa en la separacion
de grasas y aceites en los separadores API, para luego ser enviadas a un tren de lagunas
(homogenizacion, oxidacion y estabilizacion), en donde el efluente permanece durante un
tiempo variable en funcidon de la carga aplicada y las condiciones climaticas (Lazcano,
2010). Las eficiencias de remocion del proceso de lagunas son DQO del 65-80%, DBO del
50-95% y SST entre el 80-90% (Von Sperling, 2002). Segun el Informe de responsabilidad
social de PEMEX del afio 2011 (PEMEX; 2011), la descarga de aguas residuales en las
plantas de refinacion fue de 44.2 MMm’® que corresponde a una carga de contaminantes de
1.62 Mt para ese afio.

2.1 Aguas desflemadas

Las aguas amargas son aguas de proceso especificamente de refinerias de petrdleo que
tienen que ser tratadas directamente en las unidades en las que son generadas debido a que
son altamente nocivas, representando altos costos de operacion y mantenimiento.

La cantidad de agua amarga generada depende de muchos factores, principalmente de la
configuracion del proceso y las caracteristicas del crudo procesado. Coelho et al., 2006,
mencionan que la produccion de agua amarga varia entre 0.2 y 0.5 m’/ton de crudo
procesado, representando entre el 10 y 30% de la generacion de efluentes totales de una
refineria.
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Las aguas amargas se caracterizan por contener altas concentraciones de sulfuro de
hidrogeno (300-1200 mg/L), amoniaco (100-8000 mg/L), fenoles (100-900 mg/L), y en
menor cantidad &cidos organicos solubles, cianuros, cloruros, grasas y aceites, entre otros;
son aguas toxicas con un pH que varia entre 8 y 10 unidades. Provienen en su mayoria de
las unidades de craqueo catalitico fluidizado (FCC), de las columnas de destilacion
atmosférica, de las torres de destilacion al vacio y de las unidades de hidrodesulfuracion
(HDS) (USEPA, 1995; Amstrong et al.,1996; Coelho et al., 2006).

Las aguas desflemadas son el efluente obtenido durante el proceso de desorcion al que son
sometidas las aguas amargas para extraer principalmente el sulfuro de hidrogeno (H,S) y el
amoniaco (NHj3) que éstas contienen.

El proceso de desorcion consiste en enviar las aguas amargas una torre agotadora en donde
es alimentada por el domo de la torre y entra en contacto con el vapor que es suministrado
por el fondo de la misma con ayuda de un rehervidor (T = 60°C) (Figura 2.4). Las aguas
amargas alcanzan su punto de ebullicion a condiciones de baja presion lo que permite que
el H»S, el NHs y el vapor se eleven por la torre hasta la seccién de condensacion. Los gases
fluyen a presion controlada y son llevados a la unidad de recuperacion de azufre. El agua
libre de H,S y NHj se recolecta en el fondo de la torre y es enfriada para ser reutilizada o
descargada (Lazcano, 2010).

Gas del domo
=2 (HSNH)
Condensador
Agua Agotador
amarga de agua
amarga
Rehervidor
Vapor de
agotamiento
Agua
desflemada

Figura 2.4 Esquema general para el tratamiento de agua amarga
(Fuente: Modificado de Herndandez, 2010)

A pesar del proceso de desorcion al que son sometidas, las aguas desflemadas se
caracterizan por contener cantidades considerables de materia organica, compuestos
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fendlicos y material nitrogenado. Algunos estudios reportan las concentraciones de los
contaminantes de aguas desflemadas provenientes de diferentes refinerias de PEMEX
(Tabla 2.3).

Tabla 2.3 Caracterizacion de agua desflemada

Parametro Unidad Refineria de Tula Distintas Refinerias de PEMEX *
Hernandez, Lazcano, Garcia, 2008
2010 2010 R.1 R.2 R.3 R. 4 R.5
pH U. pH 8 8.3 8.4 5.4 7.6 9.8 10.1
DBO mg/L 200 -—- --- --- --- -—- -—-
DQO mg/L 1,200 718 433 120 332 244 2593
COT mg/L 220 126 -—- --- -—- --- --
Sulfuros mg/L 320 0.04 0.04 0.05 0.6 0.02 110.7
N-NH; mg/L 515 40 394 4.0 127 341.3 29.3
Fenol mg/L 30 201.3 75.5 0.6 644 12.3 1.1
(* El autor nombro de forma aleatoria las muestras provenientes de las distintas Refinerias de
Meéxico)

Se observa que las caracteristicas fisicoquimicas de las aguas desflemadas son muy
variables. A pesar de esto, en algunas refinerias de petroleo las aguas desflemadas son
reutilizadas en el proceso de desalacion del crudo, sin embargo un volumen significativo de
este efluente no es reutilizado por su alto contenido de contaminantes (Coelho et al., 2006)
y es enviado a la planta de tratamiento de aguas residuales de la refineria ocasionando
problemas a la actividad enzimatica de los microorganismos; por tal motivo, es necesario
implementar otras tecnologias mas eficientes que permitan un mejor tratamiento y reduzcan
la toxicidad de este efluente.

2.2 Retiso del agua

El término “fin de tubo” hace referencia a los procesos industriales que poseen un control
de efluentes hasta el final del proceso. Esta definicion se origind cuando no habia
preocupacion con la escasez del agua y el control ambiental sobre las industrias era muy
pequefio o inexistente.

En la actualidad, los altos costos del agua industrial, asociados a las demandas crecientes,
han llevado a las industrias a abandonar el concepto de fin de tubo, evaluando posibilidades
internas del retso del agua y considerando ofertas de otros sectores para la compra de
efluentes tratados a precios inferiores a los que ofrecen los sistemas publicos de
abastecimiento de agua. En este sentido, el retiso de agua surge como una alternativa capaz
de perfeccionar la eficiencia de la gestion del agua, proporcionando la disminucion de
consumo, la disminucion de los efluentes generados y contribuyendo a la preservacion de
los recursos hidricos.

Ademas, las normas ambientales y requisitos de calidad de los efluentes son cada vez mas
estrictos y hacen que las industrias, en este caso las petroleras, reevaliien sus sistemas de
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tratamiento de aguas residuales procurando implementar tecnologias menos contaminantes
que utilicen cantidades menores de agua y que puedan reutilizar el efluente en diferentes
procesos. En el 2008, PEMEX Refinacion reportd un consumo de agua fresca en sus seis
refinerias equivalente a 188 Mm’ y para el afio 2011, dicho consumo fue de
aproximadamente 177.1 Mm’, lo que se traduce a una disminucién del 5.8% del uso de este
insumo debido al retiso interno del agua tratada (PEMEX, 2011).

El agua de reuso debe cumplir ciertas caracteristicas para que no de origen a fendmenos de
corrosiéon (debido a una conductividad alta por la presencia de sulfatos, cloruros o
variaciones en la alcalinidad y pH), a incrustaciones (debido a la presencia de solidos
suspendidos) o a la formacion de biopeliculas (por la presencia de materia orgdnica) en los
procesos en que se utilizan. Por lo tanto, es fundamental y necesario caracterizar los
efluentes generados y establecer los criterios de calidad del agua en los distintos procesos
para poder identificar las posibilidades de retiso (Oenning y Pawlowsky, 2007).

En las torres de enfriamiento, el agua de refiso constituye una opcion importante debido a
que se estima que el mayor consumo de agua se lleva a cabo en este proceso (Pombo et al.,
2013). En la tabla 2.4 se presentan las concentraciones necesarias para el agua de retiso en
las torres de enfriamiento reportadas en la literatura.

Tabla 2.4 Valores de calidad del agua de reuso para las torres de enfriamiento

Parametro Unidad Mancuso y EPRI* USEPA* PEMEX**
Santos, 2003
pH 6-9 6-8 6-9 NE
Turbidez UNT <50 40 <3 NE
DQO mg/L <75 <100 <75 <100
DBO mg/L <25 <100 <30 <20
N-NH; mg/L <1.0 <2 NE NE
Fosfatos mg/L <4 18 NE NE
Cloruros mg/L <500 600 NE NE
Sulfatos mg/L <200 <250 NE NE
SDT mg/L <500 1500 <500 NE
SST mg/L <100 <100 <30 <5
Alcalinidad mg CaCOs3/L <350 618 NE <240
Dureza mg CaCOs3/L <650 300 50 -180 <450
Silice mg/L <50 <150 NE <60
Compuestos organicos mg/L <0.1 1 NE NE
Calcio mg/L <50 <900 NE NE
Hierro mg/L <0.5 <0.5 NE NE

(NE): Valor no encontrado

* Limites recomendados de calidad de agua de enfriamiento de acuerdo a EPRI (Electric Power Research
Institute) y USEPA (United States Environmental Protection Agency).

** En PEMEX los parametros de calidad mas importantes para considerar un agua de retiso son la dureza,
silice, conductividad, SST y alcalinidad.
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Ademas, el agua de reuso es una alternativa viable en la alimentacion de calderas, lavado
de piezas, equipos, pisos y vehiculos; sin embargo, los criterios de calidad de agua en estas
etapas son mas estrictos que los requeridos en las torres de enfriamiento.

PEMEX realiz6 un proyecto de retiso de efluentes para alimentar las torres de enfriamiento
en la Refineria Lazaro Cardenas, Minatitlan, Veracruz, que tiene una capacidad de
procesamiento de 170.000 barriles de petroleo/dia. El sistema propuesto fue la
implementacion de un tratamiento terciario que consistié en un proceso de ultrafiltracion
(UF, membrana de fibra hueca) seguido por osmosis inversa (OI). Se lograron remociones
satisfactorias de DBO, DQO, SST y grasas y aceites. El efluente obtenido fue de alta
calidad y cumplié con los criterios exigidos para alimentar las torres de enfriamiento. La
eficiencia del reuso del agua fue del 70 % dentro de la refineria (Peeters y Theodoulou,
2005).

La Tabla 2.5 muestra los datos del desempefio del tratamiento terciario implementado en la
Refineria Lazaro Céardenas.

Tabla 2.5 Desempeiio del sistema terciario en la Refineria Lazaro Cardenas

Parametro Concentracion efluente Concentracion efluente
UF (mg/L) OI (mg/L)
DBO 50 <5
DQO 80.1 <36
Grasas y aceites 1.6 <0.2
SST 200 <1
Turbiedad 25% <0.1*
Fuente: Peeters y Theodoulou, 2005
* UNT
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3. TRATAMIENTO BIOLOGICO DE AGUAS RESIDUALES

Los procesos biologicos tales como el sistema de lodos activados, lagunas de aireacion y
filtros percoladores, son los mas empleados para el tratamiento de aguas residuales
industriales debido a su aplicacion a gran escala, facil operacion, mejor control de variables
y porque representan menores costos con respecto a los tratamientos fisicoquimicos (Jou y
Huang, 2003; Hosseini Koupaie et al., 2011; Shariati et al., 2011; Ishka et al., 2012). El
objetivo de los tratamientos biologicos es emplear microorganismos para transformar la
materia organica u otros constituyentes en productos finales simples (CO,, H,O y CHy)
bajo condiciones aerobias, andxicas y/o anaerobias (Ishka et al., 2012); estos tratamientos
se han usado satisfactoriamente para mineralizar varios compuestos toxicos o inhibitorios,
como lo son los compuestos fenolicos, BTEX, acidos benzoicos sustituidos, quinolina,
entre otros (Bajaj et al., 2008).

Segun la forma de aglomeracién microbiana que se utilice, los procesos bioldgicos se
pueden clasificar en dos tipos: sistemas de biomasa en suspension y sistemas de biomasa
adherida (biopeliculas).

3.1 Reactores con biomasa en suspension

En los reactores con biomasa en suspension los microorganismos se asocian en floculos, los
cuales estan suspendidos en el liquido gracias al mezclado o a la aireacion. Los fléculos no
tienen ninguna estructura de sustentacion y presentan un area superficial alta, que permite
una buena penetracion de nutrientes y oxigeno. Un ejemplo claro de este tipo de reactores
es el conocido sistema de lodos activados, compuesto por un tanque de aireacion seguido
de un sedimentador, el lodo separado es recirculado casi en su totalidad al tanque de
aireacion para aumentar la concentracion de biomasa y proporcionar una mejor reduccion
de la materia organica del influente (Metcalf y Eddy, 2003). Otro ejemplo, son los reactores
discontinuos secuenciales (SBR, por sus siglas en inglés Sequencing Batch Reactor) que
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emplean un consorcio de microorganismos en suspension utilizando ciclos de llenado y
vaciado en un solo tanque. Los SBR operan bajo cinco etapas de operacion: llenado,
reaccion, sedimentacion, vaciado y tiempo muerto (Moreno-Andrade y Buitron 2012).
Estos reactores han demostrado altas eficiencias de remocion de contaminantes y
flexibilidad de operacion en el tratamiento de aguas residuales domésticas e industriales
(Mahvi, 2008; Moussavi et al., 2009). Algunos estudios reportan el uso de los SBR para el
tratamiento de aguas residuales de refinerias.

Hudson et al. (2001) emplearon la tecnologia SBR como tratamiento secundario después de
las lagunas de estabilizacion en una refineria de petroleo en Australia. EI SBR oper6 a un
TRH de 36 h y a un tiempo de retencion celular (TRC) de 40 dias, alcanzando
concentraciones finales de DQO entre el intervalo de 50 y 150 mg/L.

Silva et al. (2002) investigaron la degradacion de fenol y nitr6geno amoniacal de un
efluente sintético el cual simulaba las caracteristicas de las aguas residuales de refinerias
por medio de un SBR operado a ciclos de 360 minutos. Las concentraciones iniciales de
fenol variaron entre 10 y 100 mg/L y las de nitrégeno amoniacal entre 2 y 16 mg/L. Se
lograron remociones del 95% de N-NH3y del 99% de fenol.

Lee et al. (2004) usaron un SBR de dos etapas para el tratamiento de un agua residual de
refineria que contenia alta concentracion de materia orgéanica (1722-7826 mg DQO/L) y de
grasas y aceites (5365-13350 mg/L). Contaron con un periodo de aclimatacion de lodos de
12 dias. Los autores reportaron concentraciones finales de DQO de 97+16 mg/L y los
niveles de grasas y aceites fueron insignificantes a la salida de los reactores.

Ishak (2012) menciona un estudio realizado por Nakla et al. (1993) usando un SBR para el
tratamiento de aguas sintéticas que contenian compuestos aromaticos como fenol (0.1-0.8
kg/m’d) y o-cresol (0.1-0.6 kg/m’d) y lograron remociones del 99% y 94%,
respectivamente. Los autores reportan que la presencia de estos compuestos toxicos no
afectd la biodegradacion del sistema (DBOs/DQQO) alcanzando concentraciones de DBOs
inferiores a 5 mg/L, SST de 12 mg/L y un indice volumétrico de lodos de 80 mg/L.

Sin embargo, como toda tecnologia, los reactores con biomasa suspendida presentan ciertas
desventajas. Se ha demostrado que tienen Unicamente la capacidad de remover materia
orgéanica de facil a mediana degradacion y el sistema presenta poca estabilidad cuando en el
influente hay presencia de compuestos recalcitrantes, los cuales no son removidos en su
totalidad, por lo que se obtiene un efluente de baja calidad (Izanloo et al., 2006; Hosseini
Koupaie et al., 2011). Algunos estudios reportados para el tratamiento de aguas residuales
industriales que presentan una matriz compleja de contaminantes, como es el caso de las
aguas residuales de refineria, muestran que cuando las concentraciones de los compuestos
toxicos son altas (ejemplo: concentraciones de fenol superiores a 400 mg/L) influyen en la
actividad de los microorganismos, causando inhibicion y afectando el desempefio de los
reactores debido a que se presenta una baja tasa de biodegradacién y en muchos casos una
mala sedimentabilidad de lodos (Uygur y Fikret, 2004; Leong et al., 2011) causada por la
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presencia excesiva de bacterias filamentosas, como consecuencia de niveles bajos de
oxigeno disuelto y pH, deficiencia de nutrientes, variaciones de temperatura, tiempos de
retencion celular altos y relaciones bajas de A/M (alimento/microorganismos) (Martins et
al., 2004).

3.2 Reactores con biomasa adherida

En los reactores con biomasa adherida (biopeliculas) los microorganismos crecen adheridos
a un material inerte, ya sea sintético (como materiales plasticos, espumas, ceramicas, entre
otros) o natural (principalmente rocas, carbon, basalto, entre otros) que se mantienen fijos o
moviles dentro del reactor. En este tipo de sistemas las bacterias se adhieren a la superficie
del material mediante la produccion de sustancias poliméricas extracelulares (SPE) que
actian como adhesivo y permiten el crecimiento de la biopelicula. Los sustratos y
nutrientes son transportados por difusion a lo largo de la biopelicula (Qiqi et al., 2012).

Los reactores con biomasa adherida se caracterizan por presentar una mayor concentracion
de biomasa en el reactor; actividad metabdlica elevada atribuida a la alta concentracion de
nutrientes adheridos a la biopelicula y a las diferentes interacciones entre especies
microbianas; mejor resistencia a la toxicidad, principalmente por el efecto protector de la
matriz extracelular, la cual puede reducir la concentracion de sustancias toxicas en la
biopelicula (Cohen, 2001; Ivanovic y Leiknes, 2012). Existen varios tipos de reactores de
biomasa adherida entre los que se encuentran los filtros percoladores, biodiscos, reactores
de lecho fijo sumergido, reactores bioldgicos de lecho fluidizado, entre otros.

Seglin @degaard et al. (1994), los reactores de biomasa adherida presentan las siguientes
ventajas con respecto al sistema de lodos activados: 1) el proceso es mas compacto debido
a la disponibilidad de mayor area de superficie especifica; 2) no se requiere la recirculacion
de lodos para mantener concentraciones de biomasa altas; 3) se presentan tasas de
nitrificacion y desnitrificacion altas debido a la coexistencia de actividad metabdlica
anoxica y aerobia dentro del mismo reactor.

Por otro lado, Rusten ef al. (2006) mencionan algunas desventajas de los diferentes tipos de
reactores con biomas adherida, como por ejemplo: en los filtros percoladores no se utiliza
todo el volumen efectivo disponible; en los biodiscos se presentan frecuentemente fallas
mecanicas; en los reactores de lecho fijo sumergido es dificil obtener una distribucion
uniforme de la carga sobre toda la superficie de los soportes; los biofiltros con soporte
granular tienen que ser operados discontinuamente porque necesitan de retrolavados y con
respecto a los reactores de lecho fluidizado algunas veces presentan inestabilidad
hidraulica.

A pesar de esto, los reactores con biomasa adherida han demostrado su eficiencia en el
tratamiento de aguas residuales industriales con altas cargas organicas y son cada vez mas
utilizados que los sistemas de biomasa suspendida, especialmente en condiciones de
operacion criticas.
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Tyagi et al. (1993) estudiaron la biodegradaciéon de aguas residuales de refinerias de
petréleo usando biodiscos. El sistema oper6 a diferentes cargas organicas (0.01, 0.02, 0.03
y 0.04 m*/m*d) con una velocidad de rotacién de 10 rev/min. Las eficiencias de remocion
de DQO y de grasas y aceites fueron del 99% y 85%, respectivamente.

Jou y Huang (2003) utilizaron un reactor de lecho fijo empacado con espuma de
poliuretano altamente porosa para el tratamiento de un efluente de refineria de petrdleo. Los
autores compararon la degradacion con un sistema de lodos activados y determinaron que
la degradacion fue mayor en el proceso de biopelicula. A partir de los valores iniciales de
DQO (510 £ 420 mg/L) en el sistema de lodos activados se registraron remociones entre el
50 y 60% con un TRH de 25 h mientras que en el reactor de biopelicula se alcanzaron
eficiencias de remocion entre el 85 y 90% de DQO con un TRH de 8h, lograndose la
maxima remocion durante las dos primeras horas. La remocion de fenol fue del 100%. Este
estudio confirma la capacidad de los reactores de biomasa adherida para remover cargas
organicas elevadas con TRH menores que otros sistemas de tratamiento bioldgico.

Sokol (2003) evaluo la eficiencia de remocion de DQO de un efluente de refineria de
petroleo utilizando un reactor de lecho fluidizado con soportes Kaldnes-K1, con una area
especifica de 400 m*/m’; se probaron diferentes fracciones de llenado con los soportes,
velocidades superficiales de aire (Ug) y TRH. Las mejores condiciones de remocion se
registraron con una fraccion de llenado del 55% y Ug de 104 m/h llegando a alcanzar
remociones de DQO del 90 % a diferentes TRH (5-55h).

Farhadian et al. (2008) sugieren que los tratamientos biologicos con biopeliculas son muy
eficientes en la degradacion de hidrocarburos BTEX, alcanzando eficiencias de remocion
del 99% mientras que Diya’uddeen et al. (2011) mencionan que este tipo de reactores
presenta alta tolerancia a la presencia de compuestos toxicos y son resistentes a los choques
de carga. Por otro lado, Satyawali y Balakrishnan (2008) determinaron que el uso de
soportes plasticos en reactores de lecho fijo usados en el tratamiento de aguas residuales
industriales incrementan la actividad bacteriana y mejoran la remocion de DQO a TRH mas
cortos en comparacion con otros sistemas.

3.3 Degradacion bioldgica de compuestos fendlicos y nitrogenados

Como se mostré en la tabla 2.2, el fenol y el nitrégeno amoniacal son los principales
contaminantes de las aguas desflemadas de refinerias, por tal motivo es importante conocer
su comportamiento y los efectos que producen durante su degradacion en el tratamiento
biologico de aguas residuales.

3.3.1 Compuestos fendlicos
Los compuestos fenolicos se consideran toxicos debido a la estabilidad que presentan sus

anillos que los hacen resistentes a la degradacion. La presencia de estos compuestos pueden
causar efectos negativos a la salud (problemas cancerigenos) y al ambiente, principalmente
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a los ecosistemas acuaticos (Mamma et al., 2004; Diya’uddeen et al., 2011; Al-Khalid y El-
Naas, 2012).

En la figura 3.1, se muestran los principales isdmeros del anillo fenélico presentes en los
efluentes de refineria de petroleo.

0 g o9&

Fenol o-cresol m-cresol 2,3-dimetilfenol

p-cresol

OH e -
2 4-dimetilfenol 3 4-dimetilfenol 3,5-dimetilfenol

Figura 3.1 Compuestos fenolicos presentes en aguas residuales de refinerias
(Fuente: Adaptado de Handbook of Chemestry and Physics, 2009)

El fenol es el contaminante que mas contribuye a la DQO total de las aguas residuales
industriales (Marafon et al., 2008). Segin Tyagi et al. (1993), el fenol tiene una relacion
directa con la DQO y sugiere que cada miligramo de fenol equivale a 2.38 mg de DQO
mientras que Hosseini y Borghei (2005) reportan que cada mg/L de fenol contribuye a una
concentracion de DQO igual a 2.15 mg/L. Debido a la complejidad que presenta la matriz
de las aguas residuales de refineria, el fenol es generalmente el pardmetro elegido para
indicar el nivel de toxicidad del agua residual y el rendimiento de biodegradacion en los
sistemas de tratamiento (Viero et al,. 2008).

La biodegradacion del fenol y sus derivados es de interés evidente y ha sido ampliamente
estudiada en aguas sintéticas en condiciones aerobias (Al-Khalid y El-Naas, 2012).

Yoong y Lant (2001) investigaron el desempefio de un SBR para tratar fenol a una
concentraciéon de 1300 mg/L y carga organica de 13.12 kg/m’.d. La eficiencia de remocion
fue del 97% de DQO a un TRC de 4 dias y THR de 10 h. La volatilizacion del fenol fue
estudiada a diferentes concentraciones (300, 500, 1300 mg/L), con un flujo de aire de 3380
mL/min y presion de 120 kPa. Los resultados mostraron que no hubo volatilizacion y el
fenol fue removido principalmente por biodegradacion.

Gonzalez et al. (2001) estudiaron la biodegradaciéon del fenol en un reactor de lecho
fluidizado usando un cultivo puro de Pseudomonas putida. La concentracion inicial de
fenol fue de 1000 mg/L y alcanzaron eficiencias de remocion superiores al 90%, sin
embargo, el TRH para alcanzar estos resultados fue de cuatro dias.
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Hsien y Lin (2005) estudiaron la biodegradacion del agua residual fendlica en un reactor de
biopelicula fija. El reactor oper6é a un TRH de 12 h y la concentracion inicial fue de 72 mg
fenol/L. Las eficiencias de remocion fueron del 94 % que corresponde a una concentracion
final en el efluente de 4 mg/L.

Perron y Welander (2004) observaron la degradacion del fenol y cresoles a baja
temperatura usando un reactor de biopelicula. La concentracién inicial fue de 150 mg/L y el
TRH fue mayor a dos dias. En el sistema se alcanzaron remociones del 99% de todos los
compuestos aromaticos presentes en el medio (fenol, o-cresol, m-cresol y p-cresol).

Chan y Lim (2007) investigaron el desempefio de un SBR para la remocion de fenol a
concentraciones que variaron entre 100 y 1000 mg/L. Los autores reportaron una completa
remocion de fenol y eficiencias de remocion de DQO superiores al 96%.

Marafion et al. (2008) investigaron el tratamiento de aguas residuales de coquerias en un
SBR a un THR de 115 h y concentraciones iniciales de 207 mg fenol/L; se observaron
eficiencias de remocion del 99% de fenol.

Bajaj et al. (2008) estudiaron la degradacion del fenol usando agua sintética en un reactor
de biopelicula de lecho fijo empleando soportes Liapor y operado en régimen continuo. La
concentracion de fenol agregada fue incrementando paulatinamente desde 0.19 hasta 5.17
g/L, con el fin de aclimatar los microorganismos a altas concentraciones de contaminante.
Los autores concluyeron que es factible usar un tratamiento bioldgico de aguas residuales
que contengan concentraciones de fenol de hasta 5 g/l y la presencia de compuestos
nitrogenados o urea en el influente tiene un efecto importante sobre la biodegradacion del
fenol debido a que la presencia de estos compuestos permiten obtener mejores eficiencias
de remocion.

Sin embargo, el tratamiento biologico de compuestos fendlicos no es una tarea facil, debido
a que la toxicidad del fenol reduce significativamente la biodegradacion de otros
compuestos (Barrios-Martinez et al.,, 2006) y produce efectos en la sedimentacion de los
lodos (Schwartz-Mittelmann y Gail, 2000; Viero et al., 2008). Algunas investigaciones han
reportado que concentraciones de fenol superiores a 200 mg/L inhiben el crecimiento
microbiano afectando el desempefio de los sistemas (Lante et al., 2000; Marrot et al., 2006;
Hosseini y Borghei, 2005).

Amor et al. (2005), estudiaron la biodegrabilidad del fenol y su efecto en el proceso de
nitrificacidon, primero en un reactor por lotes y después en un sistema de lodos activados
con biomasa aclimatada a este compuesto. En las pruebas llevadas a cabo en el reactor por
lotes, el fenol fue completamente degradado para concentraciones que variaban entre 100 y
2500 mg/L y el proceso de nitrificacion so6lo comenzé a producirse después de la
degradacion total del fenol, lo que confirma el efecto inhibidor ejercido por este compuesto
particularmente a concentraciones superiores de 1000 mg/L. En contraste, el sistema de
lodos activados se alimentd con una concentracion de fenol que variaba entre 35 y 2800
mg/L y un TRH de 2.5 dias, se lograron eficiencias de remocion de aproximadamente el
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99.8% para ambos compuestos.

Uygur y Kargi (2004) estudiaron los efectos inhibitorios del fenol en la remocion bioldgica
de nutrientes usando concentraciones de fenol de aproximadamente 400 mg/L en un SBR.
Los autores observaron que a concentraciones menores de 400 mg Fenol/L se alcanzaban
eficiencias de remocion del 95% para la DQO, 90 % N-NHy4 y 65% P-POy; pero cuando las
concentraciones de fenol aumentaban la degradacion de este compuesto era incompleta
causando un efecto inhibitorio y presentando bajos niveles de remociéon de materia
orgéanica, amonio y fosfato (N-NH4 78% y P-PO4- 38%).

Moussavi et al. (2009) investigaron el comportamiento de un reactor discontinuo de lecho
moévil (MSBR, por sus siglas en ingles Moving-bed sequencing batch reactor) operado por
ciclos de 24 h y a diferentes concentraciones de fenol que variaron entre 50 y 3325 mg/L,
las cuales correspondieron a concentraciones iniciales de DQO alrededor de 100-7500
mg/L. Los autores reportan que se elimin6 completamente el fenol hasta concentraciones de
3000 mg/L; a concentraciones superiores el desempefio del reactor disminuyd presentado
un efecto inhibitorio sobre la remocién de la DQO y una acumulacion de compuestos
intermediarios del fenol. También, indican que para erradicar el efecto inhibitorio que se
presentd a altas cargas orgéanicas fue necesario operar el MSBR a un TRH de 40 h, donde se
obtuvieron eficiencias de remocion del 99% para DQO y fenol.

3.3.2 Nitrogeno amoniacal

Después del carbono, el elemento mas abundante en las células es el nitrogeno. Una
bacteria tipica contiene aproximadamente el 12% de nitrégeno (peso seco) y es el
componente mayoritario de las proteinas, acidos nucleicos y otros constituyentes celulares.

Cuando en los ambientes acudticos se presenta un exceso de nitrogeno, ya sea en forma
organica, amoniacal o en nitritos y nitratos, ocurre un desequilibrio en el ambiente, que
puede provocar problemas de eutrofizaciéon (Von Sperling, 2002), empobrecimiento de
oxigeno (Bernet et al., 2001) y toxicidad de ciertos organismos (Rusten et al., 2006).

Se ha demostrado que los efluentes que presentan bajas concentraciones de N-NHj3 (<50
mg/L) pueden ser tratados por procesos bioldgicos convencionales (sistema de lodos
activados) debido a que el nitrogeno es necesario para el desarrollo y manutencion de la
biomasa activa y por lo tanto su remocidon se logra a través de la asimilacion e
incorporacion en la masa celular de los microorganismos. Sin embargo, cuando las
concentraciones de nitrdgeno amoniacal son mayores en las aguas residuales, la remocion
bioldgica de este compuesto consiste en un tratamiento mediante dos procesos secuenciales
conocidos como nitrificacion y desnitrificacion.

Para la eliminacidon bioldgica de nitrogeno en el tratamiento convencional de aguas
residuales se necesitan operar con dos o mas reactores en serie, que corresponden a un
tanque aerobio (nitrificacidon) y otro anoxico (desnitrificacion) (Metcalf y Eddie, 2003). En
la nitrificacién, el nitrégeno amoniacal es oxidado a nitritos y posteriormente a nitratos
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mientras que en la desnitrificacion, el nitrato es convertido a nitrogeno gaseoso (N),
teniendo como posibles intermediarios el 6xido nitrico (NO) y el 6xido nitroso (N,O).

La nitrificacioén es entendida como la etapa limitante del proceso debido a la baja tasa de
crecimiento de las bacterias nitrificantes en comparacion con las bacterias heterdtrofas.
Segin Madigan et al. (1997), este fendémeno se presenta por la poca generacion de ATP
provocado por la disminucion del potencial redox entre la sustancia a ser degradada (en este
caso el amonio), y el aceptor final de electrones (oxigeno). Durante la nitrificacion, se
presentan dos tipos de bacterias: las Nitrosomonas que oxidan el amonio a nitrito, cuya
etapa es denominada como nitritacion y las Nitrobacter que convierten el nitrito a nitrato, a
través de la etapa de nitratacion. Se ha demostrado que el proceso de nitrificacion es
sensible a diversos factores tales como la temperatura, pH, concentracion de oxigeno
disuelto, concentracion de nitrogeno amoniacal y por la carga organica aplicada (Valdivia,
2005).

Se ha reportado que la relacion entre carbono y nitrogeno (C/N) es un factor critico en el
proceso de desnitrificacion. Algunos autores mencionan que con una relacion C/N mayor a
4 ¢ DQO/g N-NOjs en los reactores andxicos, la tasa de desnitrificacion se incrementa en un
factor de 1.5 a 1.7 mientras que a relaciones C/N menores de 2.5 g DQO/g N-NOs no se
alcanza una desnitrificacion satisfactoria, y por lo tanto se necesita de una fuente externa de
carbono (Rusten ef al., 1994; Helmer-Madhok et al., 2002; Valdivia, 2005). Este fenomeno
ha impulsado una nueva generacion de tratamientos bioldgicos, como la nitrificacion via
nitrito o la implementacion de la nitrificaciéon — desnitrificacion simultanea (NDS), que
permiten tratar altas cargas nitrogenadas con bajo contenido de materia orgénica.

La utilizacion de tratamientos con biomasa adherida ha permitido avances en la remocion
bioldgica de nitrogeno debido a que estos reactores permiten mantener mayores
concentraciones de bacterias que los tratamientos de biomasa suspendida, disminuyendo el
tamano de los reactores y evitando la pérdida de bacterias de lento crecimiento, como las
que realizan la nitrificacion (Sievers et al., 2003). Valdivia (2005) reporta trabajos en donde
se ha encontrado evidencia de nitrificacion y desnitrificacion simultdneas en reactores de
lecho movil (Rusten y Eliassen, 1993; Helness y @degaard, 2001) y en reactores de lecho
fijo (Arnz et al., 2001; Gieseke et al., 2002) atribuyendo a que en este tipo de reactores se
forman microzonas andxicas en la parte interna de la biopelicula que permiten que las
bacterias heterétrofas desnitrifiquen (Helmer y Kunst, 1997). También, menciona el
proceso de nitrificacion y desnitrificacion simultanea durante la fase aerobia en un reactor
de biopelicula (Garzon-Zuiiga y Gonzalez-Martinez 1996).

Wake (2005) menciona que los niveles de descarga de nitrogeno amoniacal y fenoles de los
efluentes de refinerias de petroleo en Europa han disminuido 45 y 60 % entre los afios 1993
y 2000, respectivamente; debido a la implementacion de tecnologias eficientes.

3.4 Crecimiento microbiano con multiples sustratos

Como se menciond anteriormente las aguas residuales de refineria poseen una matriz
compleja de contaminantes toéxicos que pueden causar efectos negativos sobre el
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crecimiento y la actividad de los microorganismos llegando a inhibir el sistema o incluso
provocar la muerte de ciertas comunidades microbianas (Marrot et al., 2006).

Para que un proceso biologico sea eficiente, la actividad de los microorganismos debe ser la
adecuada y por lo tanto es necesario que sean previamente aclimatados bajo ciertas
condiciones favorables que les permitan metabolizar el nuevo sustrato que se les esta
proporcionando (Moreno-Andrade, 2006; Bajaj et al, 2008). La aclimatacion de
microorganismos tiene como objetivo reducir el efecto inhibitorio por la presencia de
compuestos toxicos logrando que los microorganismos metabolicen el sustrato al que estan
siendo expuestos y aumenten la capacidad de remocion de contaminantes de dificil
degradacion.

En la literatura, la mayoria de los estudios sobre cinéticas de biodegradacion reportan las
constantes cinéticas utilizando un unico sustrato, por ejemplo: fenol, benceno, tolueno
acetato ¢ xileno; y muy pocos reportan los pardmetros cinéticos de la biodegradacion de
mezclas de multiples sustratos como son las aguas residuales industriales (Okpokwasilli y
Nweke, 2005). La cinética microbiana de multiples sustratos es bastante compleja debido a
que los microorganismos dependiendo de las condiciones de operacion del sistema
muestran preferencias por algunos componentes del medio favoreciendo sus degradaciones,
pero la presencia de inhibidores reduce considerablemente la biodegradacion de los otros
compuestos presentes en el medio (Patnaik, 2000). En la tabla 3.1 se presentan algunos de
los modelos que describen el crecimiento de microorganismos para sistemas con multiples
sustratos.

Tabla 3.1 Modelos cinéticos para el crecimiento con inhibicion

Ecuacion Nombre del modelo
_ HmS Inhibicion competitiva  Donde:
® K, +Si+ Sj(Ksi / Ks].) p=Tasa de c_rlecimiento

especifico (d7)

o= HmS Inhibiciofn' no nn= Tasa especifica
K+ Si+ Sj(Ki/Kj) + (Si + S))/Ks; competitiva méxima de crecimiento (d™)

S Inhibici it S= Concentracion de

u m ibicion acompetitiva g\ strat0 (mg/L)

K+ Si+(S;+S;/Kg;) Sc= Concentracion de
sustrato critica por encima

S
n= Sum TR Haldane de la cual la reaccion se
s+ 5+ (S?/K) detiene
S S Ks= Coeficiente de
u= K, +S (1 - E) Defrance saturacion media de sustrato
s (mg/L)
U=y K= Coeficiente de
S And !
K +S+(1-75) narew inhibicion del sustrato
(mg/L)

Los inhibidores son considerados sustancias extrafias para los microorganismos y su
presencia, accidental o intencional, provoca alteraciones significativas en el metabolismo
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celular. Se pueden agrupar en dos categorias: inhibidores reversibles o inhibidores
irreversibles. La inhibicion reversible se caracteriza por la rapida disociacion del complejo
enzima-inhibidor. Los inhibidores reversibles son divididos en cuatro grupos: competitivos,
no competitivos, acompetitivos y mixtos (Saboury, 2009). Los inhibidores irreversibles
llevan a la enzima a una inactivacion practicamente definitiva, una vez que la unién es muy
fuerte con la enzima la disociacion es muy lenta.

A continuacion se describen los diferentes tipos de inhibicion reversible.
3.4.1 Inhibicion competitiva

En este tipo de inhibicion se presentan similitudes entre el sustrato (S) y el inhibidor (I),
teniendo como resultado, la capacidad de unirse al sitio activo de la enzima, produciendo
un complejo enzima-inhibidor (EI). El complejo EI no genera un producto y, por lo tanto, la
actividad enzimatica disminuird de acuerdo con la fracciéon de enzima que esta ligada al
inhibidor. La molécula del inhibidor no es alterada quimicamente por la enzima. El grado
de inhibicion es directamente proporcional a las concentraciones del sustrato y a sus
afinidades con la enzima.

3.4.2 Inhibicion no competitiva

El sustrato (S) y el inhibidor (I) se pueden unir a la enzima de forma simultanea. No
presentan estructuras similares y por lo tanto no compiten por el mismo sitio activo. Tanto I
y S se unen a la enzima en sitios diferentes y de forma independiente. El grado de
inhibicion no se ve afectado por el cambio en la concentracion de sustrato. Los metales
pesados (Hg, Pb, Ag) son ejemplos de este tipo de inhibidores.

3.4.3 Inhibicion acompetitiva

Este tipo de inhibicion, se caracteriza por el hecho de que el inhibidor (I) no se combina
con la enzima libre, ni afecta su relacién con el sustrato normal, sino que se liga al
complejo enzima-sustrato (ES), inactivandolo. El grado de inhibicion aumenta por el
cambio en la concentracion de sustrato.

3.4.4 Inhibicion mixta

Es importante reconocer que la inhibicion mixta no implica una mezcla de los diferentes
tipos de inhibicién antes mencionados. Se caracteriza porque el inhibidor (I) no tiene una
estructura similar con el sustrato (S) pero ambos se unen tanto a la enzima libre como al
complejo enzima-sustrato (ES). El inhibidor se une a un lugar distinto del sitio activo en el
que se une el sustrato. El grado de inhibicion es afectado por el cambio en la concentracion
de sustrato que depende de la interaccion entre los sitios de [y S.

La ecuacion de Lineweaver-Burck puede ser usada para determinar el tipo de inhibicion
que afecta a un sistema (Saboury, 2009):

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 23



Tratamiento biolégico de aguas residuales

Donde:

u: Tasa especifica de crecimiento/h

Fonae  \ S

1_ K (I)Jrl(Ecuacio'n 1)
u

Ks: Coeficiente de saturacion media de sustrato, mg/L
Umax: Tasa especifica maxima de crecimiento/h

S: Concentracion de sustrato, mg/L

Trazando los valores de (1/p) vs (1/S) se obtienen las constantes cinéticas pmax Y Ks donde

la pendiente es K¢/u y la ordenada en el origen es 1/pim,.

En la figura 3.2 y 3.3, se muestran los diagramas Lineweaver-Burk para los diferentes tipos
de inhibicion.
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Figura 3.2 Diagramas Lineweaver-Burk correspondientes a la inhibicion reversible
(a) competitiva (b) no competitiva (¢) acompetitiva

(Fuente: Modificado de Saboury, 2009)
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Se observa que en la inhibiciéon competitiva (Figura 3.2a) las lineas que corresponden a
diferentes concentraciones son intersectadas en el eje Y, lo que significa que pimax NO se ve
afectada por el inhibidor. Con respecto a la inhibicién no competitiva (Figura 3.2b), las
lineas son intersectadas en el eje X, Ks no se ve afectado, la pm.x disminuye en presencia
del inhibidor y no puede ser restablecida por la adicion de concentraciones elevadas de
sustrato. Esta relacion muestra que el grado de inhibiciéon puede aumentar cuando la
concentracion del sustrato se aumenta. En la inhibicién acompetitiva (Figura 3.2c) las
lineas son paralelas. Los valores de pmax y Km disminuyen en la presencia del inhibidor.

En la figura 3.3 se muestran los diagramas Lineweaver-Burk correspondientes a la
inhibicion mixta que se caracteriza por el efecto del inhibidor sobre la pendiente; las
concentraciones pueden ser intersectadas cada una arriba o abajo del eje X negativo, lo que
significa que hay cambios en Ks y pmax. Se puede presentar una disminucion en el valor de
Umax ¥ un aumento de Km en presencia del inhibidor 6 pmax y Ks disminuyen al mismo
tiempo pero no lo hacen en la misma proporcion.

l 0 T
Ks KS KS -
S]

Figura 3.3 Diagramas Lineweaver-Burk correspondientes a la inhibicion mixta
(Fuente: Modificado de Saboury, 2009)

La tabla 3.2 presenta la influencia de cada uno de los tipos de inhibicién con respecto a pmax
y Ks.
Tabla 3.2 Efectos de los diferentes tipos de inhibicion

Tipo de inhibicion | Efecto sobre pmax  Efecto sobre Ks
Competitiva No altera Aumenta
No competitiva Disminuye No altera
Acompetitiva Disminuye Disminuye
Mixta Disminuye Aumenta
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3.5 Técnicas de ecologia molecular para el estudio de la diversidad microbiana

El estudio de las comunidades procarioticas mediante técnicas independientes de cultivo o
herramientas moleculares representa un gran avance para el estudio de comunidades
complejas como aquellas que participan en los procesos biologicos. Estas técnicas pueden
ser ampliamente utilizadas para observar los cambios ocurridos en las comunidades
microbianas a lo largo del tiempo y pueden ser asociados con cambios fisicoquimicos en el
medio circundante. Los resultados obtenidos mediante estas técnicas son un gran aporte a la
ingenieria ambiental y aumentan enormemente la vision de la vasta diversidad de
microorganismos en los sistemas bioldgicos complejos sin la necesidad de cultivarlos.

Las comunidades procaridticas presentes en cualquier proceso de tratamiento de aguas
residuales son diversas debido a la formacidon de consorcios altamente estructurados con
diferentes capacidades metabolicas. Las interacciones entre ellos, las condiciones
fisicoquimicas del medio y la biodisponibilidad de los recursos permiten las
transformaciones necesarias para la degradacion de compuestos complejos. Por lo tanto, la
caracterizacion de estas comunidades en cualquier proceso de tratamiento de aguas
residuales es fundamental para comprender la ecologia de esta comunidad y los procesos de
transformacion que en ella ocurren.

El uso de métodos bioldgicos moleculares se basa en el andlisis comparativo de pequeias
unidades ribosomales RNAs que son usadas como marcadores moleculares, para
proporcionar el conocimiento de la relacion evolutiva de los microorganismos, permitiendo
su agrupacion e identificacion a través de la secuencia de los genes obtenidos (Woese,
1987). Los genes de rRNA son evolutivamente conservados, siendo bastantes Utiles para
describir las relaciones filogenéticas entre los organismos. El andlisis de secuencias 16S
rRNA es el método mas utilizado para el estudio filogenético de bacterias y arqueas. Este
gen es encontrado en todas las células procaridticas y en elevado ntimero de copias en el
genoma; también contiene regiones variables que permiten diferenciar a las especies
detectadas y regiones muy conservadas que pueden ser utilizadas para hibridar sondas o
iniciadores (primers) de PCR (reaccion en cadena de la polimerasa). Por ello, el 16S rRNA
es empleado para establecer la relaciones filogenéticas entre los diferentes procariontes,
sean de cultivos aislados o de muestras ambientales complejas como suelo, agua,
biopeliculas, sedimentos, entre otros.

En las ultimas décadas varias técnicas moleculares han sido desarrolladas contribuyendo
significativamente al conocimiento de la variabilidad genética de los procariontes en
muestras ambientales. Dentro de las técnicas mas utilizadas se destacan la electroforesis en
gel con gradiente de desnaturalizacion (DGGE), el polimorfismo en la longitud de los
fragmentos de restriccion (RFLP), la construccion de bibliotecas (clonacion y
secuenciacion) y la hibridacion fluorescente in-situ (FISH, Fluorescence in situ
Hybridization).

La técnica de DGGE se basa en la diferente movilidad de los fragmentos de DNA
desnaturalizado a través de un gel generando diferentes patrones de bandas que actian
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como un cddigo de barras, lo que refleja la diversidad procaridtica de la muestra. Sakamoto
(2002) utilizo la técnica de DGGE para comprobar la estructura de las comunidades
microbianas complejas presentes en sistemas de lodos activados modificados para la
remocion bioldgica de fosforo en exceso. Se encontré una estructura de comunidad
microbiana compleja, y algunas poblaciones eran semejantes entre los dias de muestreo.

El RFLP también describe la diversidad genética de una muestra, para ello se generan
fragmentos del mismo tamafio por PCR para después someterlos a incubaciones con
enzimas de restriccion que cortan secuencias especificas de DNA. Las diferencias en la
secuencia de los fragmentos de DNA amplificados generan fragmentos de diferentes
tamafos que también puede ser vista igualmente como una huella digital de una
comunidad.

La técnica de clonacion y secuenciacion de productos de PCR es bastante 1til en estudios
de ecologia. Esta técnica consiste en amplificar una seccion deseada —como el fragmento
16S rRNA-— a partir de DNA extraido de una comunidad. El producto de PCR pese a ser del
mismo tamafio contiene secuencias de diferentes organismos que pueden ser separados
mediante un proceso de clonacion. Para ello, los fragmentos son insertados en vectores,
como un plasmido, el cual se introduce en células competentes de Escherichia coli donde
puede replicarse y producir mas plasmidos que contienen el fragmento clonado.
Subsecuentemente, las células transformadas son cultivadas en placa bajo condiciones que
permiten la seleccion de las colonias deseadas, es decir, que contengan el plasmido con el
inserto esperado (clonas). La logica de la separacion de secuencias de DNA con un mismo
tamafio pero con diferente composicion es la siguiente: en cada pladsmido solo se puede
inserta una sola secuencia 16S rRNA amplificada, cada célula de E. coli puede s6lo adquirir
un pldsmido durante el proceso de transformacion, cada colonia del cultivo en placa se
forma a partir de una célula. Por consiguiente, cada colonia o clona contiene una secuencia
separada del 16S rRNA que puede ser ahora secuenciada.

Otra técnica aplicada para detectar bacterias especificas en cultivos mixtos es la técnica
FISH, la cual permite conocer la morfologia, localizacion, abundancia y actividad
microbiana. Esta técnica se basa en el uso de sondas marcadas con moléculas fluorescentes
que se unen especificamente a determinadas regiones de moléculas de rRNA (Wagner et al.
2003). El grado de conservacion de la secuencia marcada por la sonda determina la
distancia filogenética del grupo de microorganismos que se detectan.

La abundancia y estructura de la comunidad bacteriana en lodos activados y biopeliculas ha
sido estudiada usando diversas técnicas de microbiologia (aislamiento e identificacion
morfoldgica) y de biologia molecular, como es la secuenciacion de genes 16S rRNA. Se
reporta que en sistemas de biomasa suspendida los géneros mads frecuentes son:
Pseudomonas, Flavobacterium, Achromobacter, Azotobacter, Micrococcus, Bacillus,
Alcaligenes, Arthrobacter, Aeromonas , Nocardia y Lophomonas (Marrot et al., 2006). Las
comunidades bacterianas reportadas frecuentemente para biopeliculas son las
Pseudomonas, Achromobacter, Flavobacterium, Citromonas, Zooglea, Chromobacter,
Alcaligenes y algunas veces bacterias filamentosas como Beggiatoa, Thiothriz_y
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Sphaerotilus (Mara y Horan, 2003). Generalmente, los procesos de lodos activados
presentan géneros de bacterias similares a los procesos de biopelicula.

Calderon et al. (2012) realizaron un analisis comparativo de la diversidad microbiana
presente en un reactor de biopelicula de lecho movil (MBBR) para el tratamiento de aguas
residuales urbanas y encontraron que los grupos de bacterias que mas sobresalen son
Betaproteobacteria  (46%),  Firmicutes  (34%), Alfaproteobacteria  (14%) 'y
Gammaproteobacteria (9%).

Ishak et al. (2012) reportan que las especies que se destacan en los sistemas biologicos para
la degradacion de los compuestos toxicos procedentes de aguas residuales de refinerias de
petréleo son:  Pseudomonas, Acinetobacter, Alcaligenes, Actinomycetes, Nocardia,
Mycobacterium, Corynebacterium, Arthrobacter, Comamonas y Bacillus, mostrando
eficiencias de remocion superior al 95% de DQO y 97.5% de hidrocarburos totales. Por
otro lado, Silva et al. (2010) investigaron la diversidad microbiana en un reactor bioldgico
con membrana y en un sistema de lodos activados durante el tratamiento de aguas
residuales de refinerias, encontrando que en el MBR predomind Betaproteobacteria,
principalmente con los géneros Thiobacillus y Thauera, mientras que en el sistema de lodos
activados predomind la clase Alfaproteobacteria, representadas por bacterias no cultivables
relacionadas al orden Parvularculales.

Con respecto a los microorganismos responsables de la degradacion de fenol, algunos
estudios han reportado los siguientes tipos de bacterias: Aeromonas, Pseudomonas,
Flavimonas oryzihabitans, Pseudomonas luteola, Alcaligenes, Sarcina, Desulfovibrio,
Bacillus, Acinetobacter (Buitron et al., 1998; Lante et al., 2000; Barrios-Martinez et al.,
2006; Marrot et al., 2006; Indu Nair et al., 2008). También, algunos estudios reportan que
cultivos puros de Pseudomonas putida, Candida parapsilopsis y Candida tropicalis son
especies degradadoras de fenol a bajas y altas concentraciones (Hidalgo ef al., 2002; Rigo y
Alegre, 2004; Al-Khalid y El-Naas, 2012).

En forma general, los grupos reportados para sistemas con biomasa suspendida y biomasa
adherida  son  Betaproteobacteria, = Gammaproteobacteria,  Deltaproteobacteria,
Actinobacteria, Firmicutes, Planctomycetes y Acidobacteria (Wiszniowski et al., 2011;
Biswas y Turner, 2012).
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4. NUEVAS TECNOLOGIAS DE REACTORES BIOLOGICOS

Como se menciond anteriormente, existen varios tipos de reactores bioldgicos para el
tratamiento de aguas residuales, los cuales presentan algunas desventajas que limitan su
funcionamiento y desempefio. Por esta razon, los trabajos de investigacion en este campo
han sido dirigidos a perfeccionar y desarrollar nuevos sistemas de tratamiento biologico que
permitan alcanzar altas remociones de materia organica en un menor tiempo sin afectar la
estabilidad de los reactores, y de esta forma poder sustituir a los sistemas convencionales.

Dentro de las nuevas tecnologias se encuentran los reactores bioldgicos con membrana
(MBR, por sus siglas en inglés Membrane Bioreactor) con el desarrollo de biomasa en
suspension y el disefio de sistemas de biomasa adherida como los reactores de biopelicula
de lecho moévil (MBBR, por sus siglas en inglés Moving Bed Biofilm Reactor). Estos
procesos pueden ser combinados entre si dando lugar a un sistema hibrido conocido como
MBMBR 6 BF-MBR (por sus siglas en inglés Moving Bed Membrane Bioreactor 6 Biofilm
membrane reactor), el cual combina el principio de un reactor MBBR con una membrana
de filtracion en un mismo equipo. Los MBMBR se caracterizan por ser sistemas mas
robustos y compactos, en donde se obtiene un efluente de mejor calidad, como se detallara
mas adelante.

4.1 Reactores de biopelicula de lecho movil (MBBR)

Los MBBR fueron desarrollados en Noruega a finales de los afios 80 y principios de los 90,
con el fin de conjuntar en un solo sistema, las mejores caracteristicas del proceso de lodos
activados con las de los procesos de biopelicula (Qdegaard et al., 1994; Rusten et al.,
2006). Estos sistemas se encuentran patentados por la compaiiia AnoxKaldnes (Europe
Patent No. 0.575.314 y USA Patent No. 5.458.779) (Rusten et al., 2006). Para el afio 2009,
se habian registrado mas de 450 plantas de tratamiento de aguas residuales a gran escala en
50 paises alrededor del mundo (Veolia Water Company).
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Los MBBR son operados de manera similar que los sistemas de lodos activados pero con la
adicion de soportes que estan en continuo movimiento (@degaard, 2006). El proceso se
basa en el crecimiento de biomasa en la superficie de soportes plasticos que se mueven
libremente dentro del reactor. El movimiento se produce por la turbulencia generada por
sistemas de aireacion (difusores de aire) en los reactores aerobios (Figura 4.1a) o por
mezcla mecanica (agitadores) en reactores andxicos o anaerobios (Figura 4.1b).

Influente  s— - —

Efluente

Soporte

Aire b

Influente s \—p Efluente

Agitador /

(b) Reactor Andxico o Anaerobio

Figura 4.1 Principio de los Reactores de Biopelicula de Lecho Mavil
(Modificado de Veolia Waters Solutions y Techonologies)

Los soportes se usan para maximizar el area superficial disponible para el crecimiento de la
biopelicula dentro del reactor. Los soportes tienen como funcidon garantizar la fijacion de
los microorganismos en su superficie a través de la produccion de las sustancias
poliméricas extracelulares (SPE). La colonizacion de los soportes en el reactor dependera
en cada caso del grado de tratamiento deseado, cargas organica e hidraulica, temperatura y
transferencia de oxigeno (Valdivia, 2005). Los soportes pueden tener diferentes formas y
tamanos que incluyen cilindros lisos (Andreottola ef al., 2002; Yang et al., 2009), cilindros
con cruces internas y aletas externas ((degaard, 2006), rectdngulos y cubos (Golla ef al.,
1994; Valdivia, 2005) 6 esferas (Valdivia, 2005). Los materiales que se han empleado para
los soportes incluyen ceramica, espuma, alcohol polivinilico (PVA), poliuretano y
polietileno de alta densidad (Valdivia, 2005; Odegaard, 2006; Ngo et al, 2008).
Generalmente tienen una densidad de 0.95 g/cm’, lo que les permite moverse facilmente
dentro del reactor (Ddegaard et al., 1994). En los sistemas MBBR, poco o nada de la
biopelicula crece adherida a la parte externa de los soportes, debido a la erosion causada
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por las frecuentes colisiones entre las piezas y las paredes del reactor (ddegaard et al.,
1994, Rusten et al., 2006).

Los MBBR se caracterizan por presentar una elevada capacidad de remocion de materia
organica y nitrogenada (Qdegaard et al., 2006). Se ha demostrado que pueden trabajar a
altas cargas organicas y TRH relativamente cortos (en el rango de 4 horas) obteniendo
efluentes de alta calidad con respecto a la DBO, NTK y SST (Ahl et al., 2006; Ivanovic y
Leiknes, 2008). De acuerdo con Rusten ef al. (2006) cuando se trabajan a cargas organicas
mayores de 12 g DQO/m?d la disminucion de DQO se sitaa entre el 40 y 50% mientras que
para cargas organicas mas bajas (3-6 kg DBO/m’h) la eficiencia de remociéon de DQO es
mayor al 90 % (Valdivia, 2005). Broch-Due et al. (1994) reportd remociones de DQO de
65-70 % trabajando a cargas volumétricas de 10-50 kg DQO/m’d. @degaard (2006) obtuvo
remociones de DBO en el rango de 95 a 85 % para cargas de 15 y 60 g DBO/m’d,
respectivamente. Por otro lado, se ha encontrado evidencia de nitrificacion y
desnitrificacion simultaneas en este tipo de reactores (Rusten y Eliassen, 1993; Yang et al.,
2010) debido a los gradientes de la concentracion de oxigeno disuelto como resultado de las
limitaciones de difusion entre la fase acuosa y la biopelicula que permiten la existencia de
micro-zonas andxicas. Se han usado con mucho éxito en el tratamiento de aguas residuales
municipales (Rusten et al., 1994; Odegaard et al., 2006; Falletti y Conte, 2007) y de las
provenientes de las industrias lacteas (Andreottola et al., 2002), petroquimica (Whang et
al., 2009) y refinerias de petroleo (Schneider et al., 2011; Dias et al., 2012).

Las principales ventajas de estos sistemas (Qdegaard et al., 1994, Rusten et al., 1995,
Rusten et al., 2006; Aygun et al., 2008; Chan et al., 2009) son:

e Area minima de instalacion. Todo el volumen util del reactor es utilizado
eficientemente debido al uso de soportes que aumentan el area para el crecimiento
del consorcio microbiano.

* Presenta mayor resistencia a los choques de carga.

* Experimentalmente se ha constatado que las tasas de nitrificacion y desnitrificacion
en este tipo de procesos son superiores a las obtenidas en los procesos
convencionales.

* No se requiere recirculacion de lodo para mantener las altas concentraciones de
biomasa en el reactor.

* No se presentan problemas de obstruccion o colmatacion del lecho como ocurre en
los reactores de lechos fijos.

* No requieren retrolavado.

* Bajos costos de capital, operacion, mantenimiento y reemplazo.

* Permite incrementar el desempefio de las unidades de tratamiento bioldgico ya
existentes, como es el sistema de lodos activados, debido a que pueden ser
adaptados sin necesidad de hacer grandes modificaciones.

* La eficiencia del tratamiento no depende de las caracteristicas de separacion del
lodo, debido a que la concentracion de biomasa a ser separada es por lo menos diez
veces menor a la de los sistemas convencionales.
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* Facil operacion.

Desventajas

* Si se trabaja con cargas orgénicas altas, es necesario trabajar con niveles de O, mas
altos (>4 mgO,/L) debido al elevado gradiente de O, a lo largo de la capa de la
biopelicula, y por lo tanto aumenta el consumo energético (Rusten et al., 2006).

* En algunos casos, pueden ocurrir problemas asociados a la hidrodinamica y
presentar la formacion de regiones estancadas.

* Produccion de bacterias filamentosas que presentan una gran dificultad de
separacion del efluente, por lo que pueden afiadirse a la descarga de solidos totales
en suspension, demanda quimica y bioquimica de oxigeno, siendo necesario la
instalacion de un sedimentador secundario.

Para el buen funcionamiento del sistema MBBR se deben tener en cuenta algunos aspectos
de operacion como: la fraccion de llenado, hidrodindmica del reactor, flujo de aire
(procesos aerobios) y formacion de la biopelicula.

La fraccion de llenado es la relacion entre el volumen ocupado por los soportes y el
volumen total del reactor. Es una variable facilmente manipulada, pudiendo ser modificada
de acuerdo con la necesidad del area especifica para el crecimiento de la biopelicula en
cada situacion. @degaard et al. (2006) recomienda una fraccion de llenado menor al 70%,
con el fin de proporcionar un buen movimiento de los soportes, sin que se presenten
problemas hidrodinamicos. Algunos autores han reportado poca variaciones en el
rendimiento de los MBBR cuando se usan fracciones entre el 30 y 70% del volumen total
del reactor (Mannina y Viviani, 2009; Falleti y Conte, 2007).

El flujo de aire utilizado para mantener los soportes en suspension es generalmente superior
al flujo que se requiere para mantener la concentracion de OD adecuada en el efluente (> 3
mg/L). La turbulencia dentro de los MBBR es de extrema importancia porque es un factor
determinante en la transferencia de oxigeno disuelto y de los nutrientes para que lleguen a
los microorganismos; también, evita la formacion de zonas estancadas y mantienen un bajo
espesor de la biopelicula, para que no se presenten problemas de difusion de los sustratos a
través de la biopelicula (Rusten et al., 2006). El movimiento de los soportes permite que
ocurra un desprendimiento natural de la biopelicula, haciendo posible el desarrollo de
nuevos microorganismos sin que el espesor de la biopelicula aumente.

Formacion de biopelicula

Las biopeliculas son sistemas extremadamente complejos, constituidos de células y
colonias microbianas que se desarrollan adheridos a superficies, incorporadas en una matriz
polimérica, cuya estructura y composicion son funciones de la edad de la biopelicula y de
las condiciones ambientales y operacionales (Hall-Stoodley y Stoodley, 2002). Las
microcolonias presentes en la biopelicula estan separadas por canales de agua altamente
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porosos que facilitan el transporte de nutrientes a todas las capas que la conforman
(Valdivia, 2005).

Las sustancias poliméricas extracelulares (SPE), también denominadas exopolimeros o
biopolimeros, producidas por los microorganismos, ayudan en la adhesiéon microbiana en
los soportes. Estdn compuestas por polisacaridos que representan mas del 65% del material
extracelular, proteinas (1-60%), lipidos (1-40%) y éacidos nucleicos (1-10%) (Flemming y
Wingender, 2001). Dependiendo de las especies involucradas, las microcolonias pueden
estar compuestas por apenas el 10 a 25% de microorganismos y del 75 a 90% de la matriz
polimérica (Costerton, 1999).

La formacion de biopeliculas puede ser descrita a través de cuatro etapas:

1. La formacion de biopeliculas inicia con una adhesion de un pequefio nimero de
células libres en la superficie solida.

2. Las células fijas se alimentan de los nutrientes presentes en la fase liquida,
creciendo y reproduciéndose, conjuntamente con la produccion de exopolimeros.

3. Las células dispersas y el material particulado, presentes en el medio liquido, se
adhieren a la biopelicula.

4. Ocurren pérdidas de material celular individual (erosion) y de agregados mayores.

La formacion de la biopelicula ejerce un papel importante que se refleja en la estructura y
en las propiedades fisico-quimicas de la biopelicula. Las propiedades de la biopelicula son
influenciadas por el tipo de sustrato disponible, la concentracion inicial, la morfologia de
las células y las condiciones fisico quimicas (Lazarova et al, 1995). Se ha visto, por
ejemplo, que las biopeliculas mas rigidas y homogéneas, son obtenidas en presencia de
grandes fuerzas de cizalla.

La etapa de crecimiento de la biopelicula estd influenciada por las condiciones
hidrodindmicas y por las cargas organicas aplicadas. Los agregados microbianos formados
normalmente son densos y el transporte de solutos del medio liquido hacia los
microorganismos es lento (Stewart, 2003). Se ha visto que puede ocurrir una estratificacion
microbiodtica en la biopelicula favoreciendo la distribucion de las bacterias con crecimiento
mas acelerado en las capas superiores y las de crecimiento mds lento al interior de la
biopelicula. Algunos estudios reportan que la biopelicula adherida a los soportes es mas
gruesa a medida que pasa el tiempo y la transferencia de oxigeno disuelto al interior de la
biopelicula va disminuyendo; por lo tanto, la capa exterior de la biopelicula serd aerobia
dando paso a la nitrificacion y la capa interior de la biopelicula es andxica/anaerobia dando
como resultado el proceso de desnitrificacion (Yang et al., 2009, 2010); este fendémeno
refleja incrementos en las eficiencias de remocion del NTK. El espesor de la biopelicula
(profundidad de la biopelicula en que los sustratos penetran) en el proceso de MBBR varia
entre 0.1 y | mm y se recomienda que sea menor a 100 um, para que la transferencia de
masa sea completa (Andreottola et al., 2002; Odegaard et al., 2006).

La etapa de desprendimiento de la biopelicula es un fenémeno aleatorio, siendo
caracterizada por fendmenos como la muerte de microorganismos en las capas mas
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profundas de la biopelicula y por las fuerzas de cizallamiento debido a la hidrodindmica en
los sistemas MBBR. Otro fendmeno que puede ocurrir, es la presencia de metazoarios,
como los rotiferos, que provocan un desprendimiento de la biopelicula del soporte vy,
consecuentemente, la liberacion de sélidos suspendidos.

Los microorganismos que se desarrollan adheridos a una superficie se ven menos afectados
por las alteraciones en las condiciones ambientales (temperatura, pH, concentracion de
nutrientes, productos metabdlicos y sustancias tdxicas) que los microorganismos de
crecimiento en suspension debido a que si se presenta algun cambio en estos factores, la
biopelicula le confiere estabilidad al proceso y se registran minimos efectos en la
comunidad microbiana (Valdivia, 2005).

4.1.1 Evaluacion de la tecnologia MBBR

Jahrem et al. (2002) evaluaron la eficiencia de un MBBR durante el tratamiento aerobio de
un efluente proveniente de una industria del papel y celulosa, usando soportes Kaldnes K1
con una fraccion de llenado del 58%. Comprobaron que el reactor oper6 de forma eficiente
a condiciones termofilicas (55 °C), presentando remociones de DQO soluble entre el 60 y
65% a TRH entre 13 y 23 horas.

Hosseini y Borghei (2005) estudiaron el comportamiento de un MBBR durante el
tratamiento de un efluente sintético que contenia fenol. Hubo variaciones en el TRH (24,
16, 12 y 8 h) y en las concentraciones de fenol (DQO de 200, 400, 620 y 800 mg/L). La
fraccion de llenado fue del 70%. Estos autores observaron que las eficiencias de remocion
de DQO variaron entre el 70 y 98% dependiendo el TRH y concluyeron que los MBBR son
resistentes cuando hay choques de carga.

Aygun et al. (2008) analizaron la remocion de DQO de un efluente sintético con cargas
organicas variables (6 a 96 g DQO/m’d) y un TRH de 8 h. La fraccion del llenado fue del
50% y usaron soportes Kaldnes K1. Las eficiencias de remocidn variaron entre 45 y 95%,
dependiendo de la carga organica aplicada, obteniendo la eficiencia mas baja para la carga
organica mas alta. Los autores necesitaron de un mes para empezar a ver la adhesion y
crecimiento de biopelicula en los soportes. También, mencionan que la cantidad de biomasa
adherida a los soportes se incrementa con el aumento de la carga organica superficial.

Rusten et al. (1995) demostré que para alcanzar eficiencias de remocioén de nitrogeno
superiores al 95% se necesita trabajar con cargas organicas menores a 3 g DQO/m’d,
cuando las cargas organicas aplicadas aumentan (4 y 12 g DQO/m?d) la eliminacién de
nitrogeno corresponde al 70%. Bassin et al. (2008) investigd la nitrificacion de efluentes
salinos en un MBBR y en un SBR a un TRH entre 12 y 48 h. La salinidad del efluente no
afecto la nitrificacion, pero la presencia de compuestos organicos recalcitrantes provocd
una inhibicion en el proceso.

Para el tratamiento de aguas residuales provenientes de refinerias, Johnson et al. (2000)
evaluaron la utilizacion de un MBBR como un pretratamiento al sistema de lodos activados
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ya existente en una refineria de petroleo y obtuvieron una eficiencia de remocion de DQO
de aproximadamente el 62% y el aumento de la eficiencia de nitrificacion en el sistema de
lodos activados. El MBBR se comportd como un tanque de igualacion para lo sistemas
subsecuentes.

Schneider et al. (2011) mostraron el desempefio de un MBBR en el tratamiento de un
efluente de refineria de petroleo con posterior ozonizacioén seguido de un tratamiento con
una columna de carbon activado. El mejor desempeiio del reactor fue con TRH de 6h. Las
concentraciones medias de DQO y N-NHj; en el efluente variaron entre 40 y 75 mg/L para
(eficiencias de remocion de 69-89%) y entre 2 y 6 mg/L (eficiencias de remocién de 45-
86%), respectivamente.

Dias et al (2012) trataron aguas residuales provenientes de una refineria de petréleo en un
MBBR, seguido de un filtro lento de arena y osmosis inversa. Se obtuvieron remociones de
DQO de mas del 90%, nitrégeno amoniacal del 75% y fenoles del 95% con un TRH de 9 h.

4.2 Reactores biolégicos con membrana (MBR)

Los reactores biologicos de membranas (MBR) son una tecnologia innovadora en el
tratamiento de aguas residuales porque permiten cumplir con los requerimientos exigidos
en las normas ambientales para la calidad y reutilizacion de los efluentes (Visvanathan et
al., 2000; Yang et al., 2006). Actualmente existen mas de 2000 plantas MBR instaladas en
diversas partes del mundo y muchas otras en fase de proyecto o construccion (Judd, 2006).
Los paises en los que mas se ha extendido esta tecnologia son Japén (que cuenta
aproximadamente con el 66% de los procesos a nivel mundial), Reino Unido, Francia,
EE.UU, China, Alemania, Canadd y Corea del Sur.

El proceso MBR es una modificacion del proceso de lodos activados en donde la
separacion solido/liquido se lleva a cabo por una membrana de filtracion, la cual permite
separar del agua tratada los compuestos tales como so6lidos en suspension y
microorganismos. Este médulo de membranas sustituye al sedimentador secundario que se
emplea en el proceso de lodos activados. Las membranas empleadas en los MBR se sittian
generalmente entre los intervalos de micro y ultrafiltracién, con un tamafio medio de poro
entre 0.05 y 0.4 um (Stephenson et al., 2002; Judd, 2006; Le-Clech et al., 2006).

Los MBR presentan dos configuraciones dependiendo de la disposicion de las membranas.
La primera configuracion consiste en un reactor bioldgico con membranas externas (Figura
4.2a) en donde el licor mezclado es bombeado al moédulo de membrana. En la segunda
configuracion, la membrana se encuentra sumergida en el reactor y el permeado se succiona
directamente (Figura 4.2b). Los MBR con membranas sumergidas son més recomendados y
usados debido a que se requiere menos espacio para su instalacion y los costos de energia
son menores, esta diferencia se atribuye a la ausencia de la bomba de recirculacion usada en
el modulo externo (Yamamoto et al., 1989; Gander et al., 2000; Stephenson et al., 2000).
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El funcionamiento general de los MBR consiste en la entrada del influente al reactor, el
cual se pone en contacto con la biomasa dando lugar a las reacciones bioldgicas que
permiten la degradacion de la materia organica. Luego la mezcla es filtrada pasando a
través de las paredes de la membrana a causa de una pequenia depresion producida por una
bomba centrifuga. El agua filtrada se descarga del sistema mientras que la biomasa se
devuelve al reactor. El exceso de lodos se bombea y se descarga con el fin de mantener una
edad de lodos constante. Este ciclo se alterna con un retrolavado, en el que se invierte el
sentido del flujo para forzar el paso del agua filtrada desde el interior al exterior de la
membrana con el fin de limpiarla. Periddicamente, en funcion del grado de ensuciamiento,
se realizan limpiezas quimicas en las membranas mediante su inmersién en una solucion
quimica. Las configuraciones de las membranas mas usadas en los MBR son membranas de
fibra hueca, plana y tubular (Judd, 2006).

Se ha demostrado que los MBR presentan muchas ventajas en comparacion con los
procesos de lodos activados, como son la alta calidad del efluente, minimo espacio
requerido, menos producciéon de lodos y flexibilidad de operacion (Visvanathan et al.,
2000). A continuacion se detallan las ventajas y desventajas de los MBR.

Ventajas

* Eliminacion del sedimentador secundario, reduciendo de este modo el espacio
requerido para su instalacion (Liang y Song, 2007).

* Son muy versatiles ya que se pueden adaptar a las plantas de lodos activados
existentes, aumentando de esta forma las cargas orgénicas a tratar que pueden
asumir las plantas actuales (Coté et al., 2004).

*  Menor produccién de lodos como resultado de la elevada concentracion de biomasa
en el reactor. Operar a concentraciones altas de biomasa permiten la reduccion del
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tamano de las unidades de tratamiento y por ende, la disminucion de generacion de
lodo hasta 50% comparado con los lodos activos (Coté et al., 1997).

* En los MBR, el tiempo de residencia celular (TRC) y el tiempo de residencia
hidraulica (TRH) son independientes, favoreciendo asi el desarrollo de
microorganismos nitrificantes (Melin et al., 2006). A un TRC alto se incrementa la
concentracion de lodos, aumentando la degradacion de contaminantes.

* Obtencion de efluentes de excelente calidad sin necesidad de un tratamiento
terciario como es el caso del proceso de lodos activados ya que los solidos y
coloides presentes en el agua residual son eliminados a través de la membrana de
filtracion. El efluente queda précticamente libre de microorganismos presentando
ademas valores bajos de DQO, DBOs, nitrogeno, fosforo y algunas sustancias
consideradas disruptores endocrinos como los bifenoles (Liang y Song, 2007,
Spring et al., 2007) lo que permite su descarga directamente en cuerpos de agua
superficiales o para reuso.

* El uso de la membrana evita problemas de crecimiento de los lodos filamentosos y
desgasificacion de lodos, proporcionando un control 6ptimo del tiempo de
residencia de los microorganismos (Stephenson et al., 2000).

¢ La distribucién del tamafio de los floculos en los sistemas MBR es menor (3-40 pm)
que los floculos de los lodos activados (70-300 um), estimulando una alta actividad
microbiana en el sistema que contribuye a una mejor remocion de material organico
(Ng y Hermanowicz, 2005).

* Son aptos tanto para tratamiento de aguas residuales municipales como para el
tratamiento de efluentes industriales (Judd, 2006)

Desventajas

Como cualquier tecnologia nueva, los sistemas MBR también presentan ciertos problemas
en su instalacion y mantenimiento. Las desventajas son:

* Se requiere mayores costos de capital y operacion.

* El consumo de energia es alto debido a las altas presiones requeridas en el sistema;
un estudio realizado por Judd y Jefferson (2003), demuestra que los consumos
energéticos de los MBR con membranas sumergidas estan entre 0.1 y 0.3 kWh por
cada m’ de agua tratada y son similares a los de las plantas convencionales,
mientras que los MBR externos demandan energia de 3.9 kWh/m’.

e Otra limitaciéon es la posible acumulacion en el biorreactor de compuestos
inorganicos no filtrables como metales pesados que a determinadas concentraciones
pueden ser dafiinos para la poblacion bacteriana o afectar a la integridad de la
membrana (Cicek et al., 2001)

* Para la desnitrificacion se requiere afiadir un tanque anaerobio antes del tanque de
aireacion con recirculacion convencional (Gander et al., 2000).
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4.2.1 Ensuciamiento de membranas

Una caracteristica fundamental e inherente a cualquier proceso de membrana es el
ensuciamiento de la membrana. Este factor, en el caso de los sistemas MBR ha limitado su
comercializacidén porque se convierte en un problema que afecta el rendimiento del proceso
y aumenta los costos de operacion debido a las continuas limpiezas quimicas que se tienen
que hacer y que en un tiempo determinado reduce la vida media de la membrana (Chang et
al., 2002).

Por tal motivo, muchas investigaciones se han enfocado en estudiar las causas,
caracteristicas y métodos de ensuciamiento para asi poder proponer modelos que puedan
optimizar y reducir el ensuciamiento de las membranas en los sistemas MBR (Chang y Lee,
1998; Thomas et al., 2000; Bouhabila et al., 2001; Defrance y Jaffrin, 1999; Ognier et al.,
2002, Meng et al., 2009 y 2010; Drews, 2010).

El ensuciamiento de la membrana se define como la acumulacidon de materia sobre y dentro
de la membrana que provoca una reduccion del flujo de permeado con el tiempo. Las
causas del ensuciamiento dependen de muchos factores tales como deposicion de particulas
en la superficie de la membrana, adhesion de macromoléculas a la superficie de la
membrana y taponamiento de los poros por la adsorcion de materia disuelta.

Existen tres tipos de ensuciamiento de membrana:

- Ensuciamiento reversible-externo: Causado por la formacién de una capa de torta
en la superficie de la membrana y puede ser atacado por una técnica simple de
lavado.

- Ensuciamiento irreversible-interno: Provocado por la adsorcién de componentes
organicos dentro de los poros (bioensuciamiento). Se necesita una limpieza quimica
combinada con retrolavados para atacarlo. El ensuciamiento por adsorciéon es
parcialmente reversible dependiendo de la fuerza de adhesion de las particulas y del
lavado fisico.

- Ensuciamiento irrecuperable: Se presenta cuando la permeabilidad de la
membrana disminuye considerablemente por el deterioro que sufre por el uso de
limpiezas quimicas. En este tipo de ensuciamiento es necesario reemplazar la
membrana.

Segun Bourgeous et al. (2001), los mecanismos de ensuciamiento de membrana son:

Gel o Formacion de la capa de torta: Es un caso extremo de concentracion de polarizacion
donde una gran cantidad de materia ha sido acumulada en la superficie de la membrana
(Figura 4.3a). La concentracion por polarizacion describe la tendencia del soluto a
acumularse a un lado de la membrana, en el area del agua de rechazo, dando lugar a una
zona donde la concentracion del soluto es mayor.
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Filtracion Filtraciéon Filtraciéon
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(a)
Figura 4.3 Mecanismos de ensuciamiento de membranas. (a) Formacion capa de torta.
(b) taponamiento de poros. (¢) Reduccion del tamafio de poro

Taponamiento de los poros: es causado por la insercion de macromoléculas organicas
(EPS) dentro de los poros de la membrana y algunos metales que sirven como fijadores.
Pequefias bacterias también pueden contribuir a este factor (Figura 4.3b).

Reduccion del tamaiio de los poros: Algunos floculantes, particularmente pequefias
bacterias y SPE solubles entran a los poros de la membrana y van formando una pared en el
poro, provocando una reduccion de la seccion del area del poro y eventualmente
incrementando la resistencia a la filtracion (Figura 4.3c¢).

Aunque es dificil establecer una regla general sobre el ensuciamiento de membranas en los
MBR, Chang et al. (2002) muestran que la naturaleza y el alcance del ensuciamiento estan
fuertemente influenciados por las caracteristicas de la membrana (configuracion, material,
hidrofobicidad, porosidad y tamafio de poro), caracteristicas de la biomasa (SSLM, SPE,
estructura y tamafio de los floculos, material disuelto) y condiciones de operacion del
sistema (configuracion, aireacion, TRH/TRC, PTM).

Se ha visto que las caracteristicas de la biomasa, influyen considerablemente en el
ensuciamiento de la membrana (Drews, 2010). Se ha reportado que la concentracion de
SSLM afecta directamente la resistencia de filtraciéon de la membrana. Chang et al. (2002)
demostraron que la resistencia de la membrana incrementa linealmente con la
concentracion de SSLM y Yamamoto et al. (1989) también reportd que el flujo disminuye
abruptamente cuando la concentracion de SSLM excede los 40 g/L en un sistema
sumergido MBR.

Por otro lado, las sustancias poliméricas extracelulares (SPE) y los productos microbianos
solubles (PMS), se consideran como un factor muy influyente en el fendmeno de
ensuciamiento (Chang et al, 2002). Las SPE representan la principal fraccion soluble
debido al metabolismo y lisis celular e incluyen a diferentes clases de macromoléculas
como son las proteinas, carbohidratos, acidos nucleicos, y fosfolipidos, asi como otros
compuestos que se encuentran en la superficie exterior de las células de los
microorganismos del lodo y en los espacios intercelulares de los floculos (Flemming,
2001). Las SPE pueden formar una matriz de gel altamente hidratada donde se embeben los
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microorganismos, lo que puede ocasionar la aparicion de barreras al flujo de permeado en
los procesos de filtracion con membrana. El concepto de ensuciamiento debido a los PMS
es relativamente similar que el de las SPE. Los PMS son compuestos biodegradables que se
liberan durante la lisis de la célula, la sintesis o son excretados por algun propdsito
(Laspidou et al., 2002) y algunos autores consideran que son SPE solubles (Rosenberger et
al., 2005; Meng et al., 2009). Durante la filtracion los PMS se adsorben a la superficie y
bloquean de forma progresiva los poros de la membrana o forman una estructura gelatinosa
que constituye una posible fuente de nutriente para la biopelicula de microorganismos. Esto
ocasiona una considerable resistencia hidraulica al flujo de permeado. En comparacién a la
distribuciéon de tamafos, se ha encontrado para los PMS una distribuciéon de pesos
moleculares superiores a la medida para las SPE (Meng et al., 2009).

Las condiciones de operacion pueden influir en un aumento de la concentracion de SPE en
el licor mezclado. Entre ellas se encuentran, la concentracion del sustrato, la aireacion y la
velocidad de carga del residual al sistema. Sin embargo, la variable més influyente es el
tiempo de residencia celular o edad del lodo. Los MBR trabajan a edades mayores de lodos.
Para valores elevados (30-100 dias) puede observarse una mayor acumulacion de las SPE y
un aumento de la viscosidad del lodo. Estudios recientes han demostrado que edades
mayores de lodo conllevan a un mayor requerimiento de aireacion para lograr una adecuada
limpieza de la membrana, por lo cual evidencia indirectamente el aumento del nivel de
colmatacion de la membrana producto de la capa gel/torta que es la que tiende a eliminarse
con aire y donde se concentran gran parte de las SPE.

4.2.2 Aplicacion de los sistemas MBR

Los sistemas MBR pueden trabajar tanto en condiciones aerobias como anaerobias. Los
pardmetros de disefio y operacion para la seleccion del sistema dependen de la cantidad y
tipo de contaminantes del influente, de la calidad del efluente que se desee obtener y del
tipo comercial de MBR que se emplee. De acuerdo con la literatura, la mayoria de los
sistemas MBR estudiados e instalados alrededor del mundo son de tipo aerobio. Los MBR
se han utilizado con mucho éxito en el tratamiento aguas residuales domésticas e
industriales, lograndose altas eficiencias en la remocioén de contaminantes. En la tabla 4.1
se recopilan algunas eficiencias de remocidn obtenidas en este tipo de reactores.

Para el tratamiento de aguas residuales de la industria del petroleo se han realizado estudios
con MBR aerobios y anaerobios; sin embargo, en el caso especifico de la remocion de
hidrocarburos y fenoles se utilizan reactores aerobios (Scholz y Fuchs, 2000; Rahman y Al-
Malack, 2006; Viero et al., 2008) debido a que la degradacién anaerobia de este tipo de
compuestos es mas lenta.
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Tabla 4.1 Eficiencias de remocion para MBR reportadas por distintos autores
% de

Parametro .y Referencia
Remocion
> 98% Wen et al., 2004
DBO Kishino ef al., 1996
98% Al-Malack et al., 2007

DQO 99 % Cicek et al., 1999

+ 98% Fan y Haung, 2002

N-NH, 99% Gao et al., 2004

Ntotal 99% Trouve et al. 1994
SST 99% Cicek et al., 1999

Scholz y Fuchs (2000) utilizaron un bioreactor conectado a una unidad de ultrafiltracién
externa de flujo cruzado para el tratamiento de aguas residuales sintéticas con presencia de
aceites lubricantes, aceites combustibles y surfactantes. Se trabajaron tiempos de residencia
hidraulica de 7 a 14 h y cargas orgénicas entre 3-5 g/L.d. La concentracion en el influente
estuvo en el intervalo de 500-1000 mg/L en termino de hidrocarburos y la concentracion de
biomasa en el sistema se mantuvo por arriba de 48 g/L. Con este proceso, se obtuvieron
eficiencias de remocion del 99.9% para los aceites y del 98% para los surfactantes con
tiempo de residencia hidraulica de 13.3 h. También, se obtuvieron eficiencias de remocion
de DQO y COD entre el 94 y 96%. Debido a las altas eficiencias de remocién de
contaminantes aceitosos y a la retencion completa de solidos en suspension por la
membrana de filtracion, la calidad del efluente fue buena lo que posibilita su reuso en el
proceso industrial. Estos mismos autores, realizaron una comparacion de los pardmetros de
operacion y desempefio entre un reactor de lodos activados convencional y un reactor
bioldgico de membrana para tratar aguas residuales de refineria (Tabla 4.2).

Tabla 4.2. Comparacion de los parametros de operacion y desempeiio entre un
reactor de lodos activados convencional y un MBR para tratar aguas residuales de

refineria
Parametro Reactor biologico de membrana  Sistema de lodos
(MBR) convencionales
Carga orgénica

(kg DQO/kg SSVLM.d) 0.6-0.8 0.15-0.30

Carga (‘l’(rggglgg Xl‘l’glj‘)“emca 8.6-12.9 0.75-1.0
Concentracién de lodos (kg/m’) 15-25 3-5

Relacion DQO/N/P 100/0.75/0.09 100/1.7/0.3
pH 7-7.8 7.3-7-8

Eficiencia de remocion DQO (%) 97 82
Eficiencia de remocion aceites (%) 99.9 82

(Modificada de Scholz y Fuchs, 2000)
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Seo et al. (1997) investigaron el tratamiento de agua residual proveniente de una industria
petrolera. El sistema trabajo a un TRH de 3.67 dias y un TRC de 300 dias. La eficiencia de
remocion de DQO fue mayor al 95%. La remocion de sustancias aceitosas fue de 76.1%
resultando en promedio una concentracion en el efluente de 4.4 mg/L. La concentracion de
solidos suspendidos en el licor mezclado incremento gradualmente hasta alcanzar
concentraciones de 2000 mg/L, que corresponde al doble de la concentracion inicial de los
solidos suspendidos. A los 7 dias de operacion se realiz6 una limpieza a la membrana
debido a que flux disminuy6 a 2 L/m” h.

Qin et al. (2007) investigaron el tratamiento de agua residual de un petroquimica usando un
MBR sumergido andxico/aerobio a escala laboratorio. Usaron membranas planas de
microfiltracion y realizaron ensayos a diferentes tiempos de residencia hidraulico (TRH) y
flux de n;embrana. Las mejores condiciones de operacion fueron TRH=13 h y un flux de
12.5 L/m*h.

Rahman y Al-Malack (2006) usaron un MBR de flujo horizontal continuo con membrana
externa a escala laboratorio (20 L) para tratar agua residual de una refineria de petroleo que
contenia 160 g/L de petroleo y DQO entre 370 y 2,300g/L. Se manejaron 3 periodos de
operacion (Carga masica del influente; » 3 = 42.75, 40.78, 35.86 g/d; TRH 23 =17, 22, 34 h;
vel. Horizontal = 3.24, 2.69, 2.21 m/s; SSLM= 5000 mg/L). Los resultados muestran
eficiencias de remocion de DQO mayores al 93%. Se utiliz6 limpieza quimica de la
membrana con detergente acido seguido de retrolavado.

Viero et al. (2008) observo el comportamiento de un MBR continuo con membrana
sumergida a escala laboratorio usando diferentes tipos de agua residual de refinerias: agua
residual del proceso de desalacion del petrdleo, agua 4cida obtenida de las unidades de
craqueo catalitico y agua drenada de los tanques de almacenamiento de petrdleo crudo. Las
condiciones de operacion fueron Qaire = 2.5 L/min, TRH= 10 h, T= 25 °C, Tiempo
filtracion: 5 min, Tiempo retrolavado: 6.25 min, flux de permeado=15-17 L/m*-h-bar. Los
autores observaron buenas eficiencias de remocion de materia organica, representadas por
resultados de DQO y COT considerando la complejidad del efluente procesado. Las
eficiencias de remocion de fenol fueron superiores al 99.3% y los autores concluyeron que
los polisacaridos ocasionan un fuerte ensuciamiento de la membrana.

Barrios-Martinez et al. (2006) evaluaron el comportamiento de un reactor biologico de
membranas usando biomasa aclimatada durante el tratamiento de agua residual sintética
que contenia altas concentraciones de fenol (~1000mg/ L). Los autores reportaron la
remocion del 100% de fenoles, los cuales no se registraron en el permeado.

Marrot et al. (2006) estudiaron la adaptacion de un consorcio microbiano en un reactor
biologico siendo el fenol la Unica fuente de sustrato. Los resultados de los experimentos
muestran que es posible tratar efluentes con altas concentraciones de fenol (hasta 1g/L). La
degradacion de fenol fue superior al 80% durante todos los experimentos a un TRH de 6h.
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Torres et al. (2008) presentaron un estudio donde evaluaron el desempefio de reactores
bioldgicos con membranas poliméricas de microfiltracion sumergida a escala piloto para el
tratamiento de aguas residuales de refinerias. Usaron dos tipos de membrana: plana y de
fibra hueca. Las unidades tuvieron una capacidad hidraulica entre 0.5 -20 m*/h y un 4rea de
60-70 m’ permitiendo operar con flux de permeado de 7-30 L/m’h. Los resultados
obtenidos muestran que los dos MBR obtuvieron un efluente con turbiedad < 1 UNT
DBOs < 5mg/L y N-NH3 < 3mg/L, correspondientes a 98, 97 y 96% de remocion
respectivamente.

Los sistemas MBR anaerobios son utilizados para el tratamiento de aguas residuales
urbanas que contienen principalmente sustancias solubles y biodegradables (Harada et al.,
1994). Presentan una tasa de crecimiento lento de microorganismos por lo que requieren
tiempos de residencia mas largos para alcanzar la misma efectividad de depuracion que los
MBR aerobios. La configuracion del médulo de membranas es externo por lo que necesitan
una alta tasa de recirculacion de agua. La principal desventaja es que presentan un mayor
ensuciamiento de membranas generado por las sustancias orgédnicas e inorgénicas como la
estruvita que afecta la efectividad del sistema aumentando los costos de operacion.

4.3 Reactores de biopelicula acoplados a una membrana de filtracion (MBMBR)

Hoy en dia, el proposito principal del tratamiento de aguas residuales es obtener efluentes
de excelente calidad en plantas compactas de bajo costo y que puedan manejar grandes
volimenes de agua. Una alternativa para lograr este propdsito es combinar un reactor de
biopelicula de lecho mévil (MBBR) con una membrana de filtracion, dando como resultado
un proceso mas compacto y eficiente, conocido como MBMBR (por sus siglas en inglés,
Moving Bed Membrane Bioreactor).

Las primeras investigaciones sobre los MBMBR se reportan a inicios del afio 2000 y 2001
en Noruega (Leiknes y @degaard, 2001; Lee ef al., 2001) y se desarrollaron como una
alternativa para disminuir el ensuciamiento de la membrana que se presenta en los procesos
MBR convencionales (Phattaranawik y Leiknes, 2010, 2011).

El proceso MBMBR consiste en dos etapas (Figura 4.4). En la primera etapa se lleva a cabo
la degradacion de la materia organica biodegradable del agua residual por el crecimiento de
biomasa en pequefios soportes plasticos que se mueven libremente dentro del reactor. La
segunda etapa consiste en una membrana de filtracion sumergida que separa la biomasa,
particulas y material coloidal del efluente (Ivanovic et al., 2006; Leiknes y @degaard,
2007). El reactor dispone de difusores de aire en la parte inferior para proporcionar el
oxigeno necesario para la biomasa y el movimiento de los soportes dentro del sistema.
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Figura 4.4 Diagrama Esquematico del Proceso MBMBR
(Modificado de Leiknes y Odegaard, 2007)

Aunque la literatura sobre los MBMBR es aun limitada, las ventajas y desventajas que

ofrecen este tipo de reactores son las siguientes (Lee et al., 2006; Ivanovic et al., 2006;
Leiknes y Odegaard, 2007, Yang et al, 2009; Yang et al., 2010, Guo et al, 2010;

Phattaranawik y Leiknes, 2010):

Ventajas:

* En comparacion con los sistemas de lodos activados, los MBMBR proporcionan
una buena transferencia de oxigeno, tiempos de residencia hidraulica cortos, altas
cargas organicas y altas tasas de nitrificacion.

* La introduccion de soportes proporciona un entorno adecuado para la existencia de
zonas aerobias y anoxicas en el interior del reactor, permitiendo llevar a cabo el
fenémeno de nitrificacion y desnitrificacion simultdneamente.

* Menor cantidad de lodos generados en comparacién con el sistema de lodos
activados y un reactor bioldgico con membrana convencional. La concentracion de
solidos suspendidos en los MBMBR oscila en el rango de 0.45-1.1 g/ (Melin et al.,
2005; Ahl et al., 2006) dependiendo de la carga orgéanica aplicada mientras que en
los MBR se han reportado concentraciones de SSLM entre 10 y 15 g/L (Le-Clech et

al., 2006).

* Reduccion en la tasa de ensuciamiento de la membrana comparado con un sistema

tradicional MBR.

* Reduccion del consumo de energia por la baja viscosidad de los sélidos suspendidos
y requieren de poco espacio para su instalacion.
* Producen efluentes de alta calidad para ser reutilizarlos.

Desventajas:

* Aumento de bacterias filamentosas que ocasionan mala sedimentabilidad de lodos.

* Aumento de la cantidad de particulas submicrométricas que deben ser controladas
para evitar un mayor ensuciamiento de la membrana.

* Aumento de las SPE, que genera la necesidad de mas retrolavados o limpiezas

quimicas de la membrana.
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4.3.1 Eficiencia del tratamiento

Las investigaciones sobre el desempefio de los MBMBR se ha centrado en el tratamiento de
aguas residuales sintéticas con estudios muy limitados usando aguas residuales
municipales; por tal motivo, las diferentes configuraciones y condiciones de operacion
varian en gran medida y aun necesitan ser investigadas para mejorar el proceso y mitigar el
ensuciamiento de la membrana.

Leiknes y Odegaard (2001) investigaron el desempenio de un MBMBR durante el
tratamiento de un agua residual municipal. La biodegradacion de la materia orgénica se
llevo a cabo en el reactor de biopelicula mientras que la separacion de la biomasa se realizo
a través de un coagulante y una membrana de microfitracion (fibra hueca) a un flux
constante de 60 L/m°.h. La carga organica aplicada vario entre 30 y 45 kg DQO/m’.d con
un TRH de 20-30 min. Los resultados mostraron una eficiencia de remocion de DQO de
85-90% y una alta calidad de permeado (<5 mg SS/L; turbiedad <1 UNT). Los autores
concluyeron que los MBMBR pueden trabajar a cargas volumétricas mas altas (10-15
veces) y TRH maés cortos (10-30 veces) que los reactores bioldgicos con membranas.

Lee et al. (2001) compararon el rendimiento de filtracién entre un sistema de biomasa en
suspension con un sistema de biomasa adherida en un reactor bioldgico con membrana
sumergida bajo condiciones de operacion simultaneas. Los reactores fueron alimentados
con agua sintética, empleando membranas de fibra hueca con un tamafio de poro de 0.1 pm
y un flux constante de 25 L/m>.h. Para el crecimiento de biomasa adherida en el MBR, se
usé el soporte BioMatrix con un area de superficie de 4.37 m” El rendimiento fue
determinado por las caracteristicas de filtracion y la calidad del agua tratada. Las
eficiencias de remocion de ambos reactores fueron cercanas al 98% de DQO y 95% de N-
NH4 operando a un TRH de 8h. Con respecto a las caracteristicas de filtracion, el sistema
de biomasa adherida present6 una tasa de ensuciamiento siete veces mayor que el sistema
de biomasa en suspension a pesar de que este ultimo, registré una concentracion de SS 30
veces mas alta. Segun los autores, este comportamiento se atribuyd a que la alta
concentracion de SSLM en el reactor de biomasa suspendida propicio la formacion de una
capa dinadmica sobre la superficie de la membrana que la protegid de coloides y compuestos
orgéanicos solubles. Ambos reactores presentaron composiciones y cantidades similares de
EPS, lo que significa que la Unica diferencia entre los dos sistemas fue la concentracion de
SS.

Melin et al. (2005) operaron dos MBMBR en paralelo con diferentes THR, usando
membranas de fibra hueca con corte de 30 kDa. Los reactores fueron alimentados con agua
residual municipal mezclada con acetato de sodio. Las cargas organicas aplicadas variaron
entre el intervalo de 4.1 y 26. 6 g DQO/ m>.d, que correspondieron a bajas y altas cargas. El
TRH fue de 45 min y 4 h. La presion transmembrana fue muy sensible a las variaciones de
flux (3.3 -5.6 L/m*h). La fraccion de llenado fue del 70 % usando soportes Kaldnes-K1.
Los autores no encontraron diferencias significativas en las tasas de ensuciamiento con
respecto a las bajas y altas cargas orgénicas aplicadas. Se presentaron diferencias en la
concentracion de SS y sedimentacion de los lodos. Concluyeron que la alta concentracion
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de SS y un aumento de particulas en el sistema a cargas altas pudieron haber formado una
capa taponante en la membrana en un tiempo mas corto en comparacion con los resultados
a bajas cargas aplicadas.

Lee et al. (2006) sumergieron una membrana de fibra hueca en un reactor MBBR usando
como soportes cubos de poliuretano recubiertos con carbon activado. E1 TRH fue de 10 h'y
el TRC de 10 dias. La membrana estuvo en contacto directo con los soportes y el flux se
mantuvo en 30 L/m>h. Se observé que al incrementar el flujo de aire (9 L/min) y la
fraccion de llenado con los soportes (hasta 20%), la tasa de ensuciamiento disminuy?6 y la
concentracion de SPE no varid a lo largo de los experimentos. Sin embargo, el tamafio de
particula aumento afectando ligeramente el desempefio de la membrana. Los autores
también observaron que la colision de los soportes con la superficie de la membrana
incrementaban las fuerzas de friccion proporcionando la abrasion de la capa de la torta de la
membrana, disminuyendo del ensuciamiento.

Sombatsompop et al. (2006) reportaron un mayor ensuciamiento en un reactor MBMBR
que en un MBR. Ellos evaluaron el efecto del TRH sobre 3 reactores: un MBR, un
MBMBR usando soportes fijos y un MBMBR con soportes en suspension. Los
experimentos se llevaron a cabo con iguales concentraciones de SS. Los resultados
mostraron un mejor rendimiento con respecto a eliminacion de la DQO en el MBMBR con
soportes suspendidos, pero presentd un mayor potencial de ensuciamiento para todos los
TRH aplicados en comparacion con el MBR. La cantidad y composicién de SPE y PMS en
los reactores fueron similares. En un segundo experimento, mostrd que el MBR presento
una tasa de ensuciamiento mas elevado que los MBMBR.

Leiknes y @degaard (2007), operaron un MBMBR alimentado con agua municipal a bajas y
altas cargas organicas (2 - 8 kg/m’d) y TRH menores a 4 h. El flux de la membrana fue de
50 L/mh, alcanzado altas eficiencias de remocion independiente de las variaciones de
carga aplicadas. El reactor present6 una baja tasa de ensuciamiento de la membrana, siendo
las particulas coloidales (tamafio submicréon) las principales causantes de dicho
ensuciamiento, y sugiriendo que la fraccion de materia organica por debajo de 1.2 pm es un
agente importe en el ensuciamiento de los MBMBR. Los autores concluyeron que los
MBMBR presentan un mejor desempefio debido a que el uso de soportes ayuda a mantener
una alta concentracion de biomasa activa y reduce la formacion de la capa taponante en la
superficie de las membranas en comparacion con los MBR convencionales que son
operados a cargas volumétricas de 1-3 kg DQO/m’d, TRH entre 4 y 10 h y flux de 15-25
LHM.

Yang et al. (2009) compararon la capacidad de tratamiento de un reactor de biopelicula
acoplado a una membrana (MBMBR) con un reactor convencional MBR. Ambos reactores
mostraron altas remociones de materia organica y de nitrégeno. La tasa de ensuciamiento
fue mayor en el MBMBR debido a la alta concentraciéon de SPE y presencia de bacterias
filamentosas.
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Sun et al., (2010) operd un sistema de biopelicula-MBR para tratar agua residual semi-
sintética proveniente de los barcos, utilizando membranas cerdmicas de fibra hueca
acopladas en una configuracion externa. Los parametros de operacion, tales como TRH,
concentracion de aceite en el influente, carga organica y salinidad del influente fueron
evaluados. Se encontrd una buena calidad de permeabilidad de la membrana cuando las
concentraciones de aceite eran <5 mg/L. Se presenté un rendimiento significativo del
sistema y una mejor calidad del permeado cuando se hizo una recirculacion del concentrado
al MBBR.

La Tabla 4.3 muestra un resumen de las condiciones de operacion y de rendimiento de
algunos de los estudios mencionados anteriormente. El influente a tratar es agua sintética en
la mayoria de los casos. La DQO de los efluentes estuvo por debajo de 30 mg/L y el
amonio en la mayoria de los casos ya no fue detectado. Hasta el momento no se han
reportado estudios que utilicen el sistema MBMBR para tratamiento de aguas reales
industriales. Se observa que las condiciones de funcionamiento y criterios de disefio son
diferentes y necesitan ser investigados méas a fondo para reducir al minimo el

ensuciamiento de la membrana.

Tabla 4.3 Compilacion de las condiciones de operacion y rendimiento de reactores

MBMBR
Sun et al., Yang et al., Leiknes y Lee et al., Lee et al.,
2010 2009 Odegaard, 2006 2001
2007
Tipo de agua Agua residual Sintética Municipal Sintética Sintética
de barcos
Influente DQO (mg/L) 89.2 - 454 384 -810 157 - 312 1,000 250
Efluente DQO (mg/L) 27.3-44.2 N.D. 22.8-42-3 <20 3-5
TRH 4-8h 12h 45-180 min 10 h 8
Flux (L/m’h) 13.5 6.25 20-60 25 25
Presion transmembrana 0.04 bar 40 kPa 0.1-0.5 bar <30 kPa 26 kPa
(PTM)
Fraccion de llenado (%) 66 - 70 5-20 -
Flujo de aire - 0.15m’/h - 5-9 L/min 2.5 L/min
Biomasa adherida (mg/L) - 662-1020 - 3900-4700 2000
Tamafio de poro y tipo de 0.2 um 0.1 um 30kD 0.1 pm 0.1 ym
membrana Ceramica Fibra hueca Fibra Hueca Fibra hueca Fibra hueca
polietileno
Tipo de soporte Kaldnes K1 Soportes Kaldnes K1 Cubos de Biomatrix
Caseros poliuretano
Area superficial soportes - 900 350 35000 4.37 m2
(m*/m*)
Area membrana (m?) 0.9 0.4y0.2 0.8 0.1 0.1
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5. ESTRATEGIA EXPERIMENTAL

En este capitulo se presentan los procedimientos llevados a cabo para la caracterizacion del
agua desflemada y de los efluentes obtenidos a la salida de cada uno de los reactores
biologicos empleados en este estudio. Ademas, se describe la estrategia empleada para la
aclimatacion de microorganismos y el modo de operacion de los sistemas en discontinuo
(SBR y MSBR) y en continuo (MBMBR y MBR). Por ultimo, se detalla el procedimiento
realizado para la identificacion de las comunidades microbianas presentes en los sistemas
por técnicas de ecologia molecular y la determinacion del ensuciamiento de la membrana.

5.1 Efluente industrial

Los efluentes utilizados fueron aguas desflemadas (AD) recolectadas a la salida de una
torre agotadora de aguas amargas de dos refinerias de petroleo mexicanas: Refineria Ing.
Antonio M. Amor (RIAMA) y Refineria Francisco A. Madero. En total se caracterizaron 6
lotes de AD, los cuales se utilizaron en diferentes etapas durante la realizacion de este
estudio (Tabla 5.1). La frecuencia de recoleccion del agua desflemada fue variable debido a
los regimenes de funcionamiento de los sistemas y del acceso a las refinerias de PEMEX.

Tabla 5.1 Distribucion de los diferentes lotes de agua desflemada en este estudio

Refineria Lote Uso
, . 1 Montaje e impl tacid técni iti
Refineria Ing. Antonio M. ontaje € implementacién de ¢enicas analiticas
2 Aclimatacion de microorganismos
Amor (RIAMA) . . . .
3 Operacion en discontinuo y en continuo etapa 1
4 Operacion en continuo etapa 1
Refineria Francisco A. Madero 5 Operacion en continuo etapa 2
6 Operacion en continuo etapa 2
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El agua recolectada fue almacenada en garrafones de 60 L y refrigerada a una temperatura
de 4°C para su preservacion.

5.2 Aclimatacion de microorganismos

Con el objetivo de obtener un consorcio microbiano mixto capaz de degradar los
contaminantes presentes en el agua desflemada y reducir el efecto inhibidor causado por
dichos contaminantes (Moreno-Andrade, 2006), se realizd la aclimatacion de
microorganismos en un reactor por lotes con un volumen efectivo de 3 L.

El reactor fue inoculado con lodos activados provenientes de la planta de tratamiento de
agua residual municipal Cerro de la Estrella de la Ciudad de México, con una
concentracion aproximada de 6 g SST/L.

Se utilizo la estrategia de eficiencias fijas (Moreno y Buitron, 2004) por ciclos de 24 h. El
reactor por lotes se alimentd con agua desflemada diluida con agua destilada a diferentes
concentraciones (25, 50, 75 y 100 %V/V) y una soluciéon de nutrientes necesaria para el
crecimiento adecuado de la biomasa (Tabla 5.2).

Tabla 5.2 Medio mineral para la aclimatacion de los microorganismos

Solucion Unidades Cantidad (g/L)
Fosfato monobasico de potasio (KH>PO4) 0.85
Solucién A Fosfato dibasico de potasio (K,HPO,) 2.175
Fosfato dibasico de sodio dihidratado (Na,HPO4 2H,0) 3.34
Cloruro de amonio (NH4ClI) 0.05
Solucion B | Cloruro de calcio, anhidro (CaCl,) 0.275
Soluciéon C | Sulfato de magnesio heptahidratado (MgSO47H,0) 0.225
Solucion D | Cloruro férrico (FeCl; 6H,0) 0.0025

(Fuente: Laboratorio Ingenieria Quimica Ambiental, Facultad de Quimica, UNAM)

Se realizaron pruebas de DQO, COD vy fenoles en cada ciclo para evaluar la eficiencia de
remocion del reactor. Las pasos de operacion del reactor por lotes fueron: llenado (15 min),
fase de reaccion (23 h), sedimentacion (30 min), vaciado (15 min). La concentracion de
agua desflemada se incrementé cuando las eficiencias de remocion de los pardmetros
anteriormente mencionados eran constantes por lo menos en tres ciclos lo que significa que
se obtuvo un nimero variado de ciclos para cada concentracion de agua desflemada. Una
vez que los tiempos de degradacion se estabilizaron y la actividad de los microorganismos
ya no aumento, se asumid que el proceso de aclimatacion se habia llevado a cabo
satisfactoriamente.

5.3 Diseiio, construccion y operacion de los reactores SBR y MSBR

Se emplearon dos reactores bioldgicos discontinuos secuenciales (SBR) construidos en
acrilico, con un volumen efectivo de 5 L cada uno. El primer reactor SBR corresponde al
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reactor de biomasa suspendida (¢=15.2 cm, h=45 cm) y el segundo reactor SBR al de
biomasa adherida tipo MBBR (0.40 m x 0.20 m x 0.10 m) en donde se utilizaron soportes
Kaldnes K1 (Figura 5.1a) para que se llevard a cabo la adhesion y formacion de la
biopelicula, este tipo de reactores se conocen como MSBR, por sus siglas en inglés
Moving-bed sequencing batch reactor (Moussavi et al., 2009). La densidad de los soportes
fue de 0.95 g/cm’ y el area especifica para el desarrollo de la biopelicula de 300 m*/m’, que
corresponde a una fraccion de llenado del 60% del volumen del reactor definido como el
porcentaje del volumen del reactor ocupado por los soportes en el tanque vacio (Jdegaard,
2006). Algunos autores, recomiendan que este valor sea menor al 70%, con el fin de
proporcionar un buen movimiento de los soportes, sin que se presenten problemas
hidrodinamicos dentro del reactor (Rusten et al., 2006). El area superficial expuesta para el
crecimiento de microorganismos fue de 1.5 m®.

Ambos reactores se inocularon con la biomasa previamente aclimatada y fueron
alimentados con agua desflemada sin diluir para dar inicio al arranque en discontinuo por
24 horas durante 45 dias. La forma de operacion de los reactores SBR y MSBR fue: llenado
(15 min), fase de reaccion (23 h), sedimentacion (25 min), vaciado (15 min), tiempo muerto
(5 min). La aireaciéon de los sistemas se realizd con aire comprimido por medio de un
difusor poroso, el cual fue instalado en el centro de la base de cada reactor para permitir
una buena distribucion de las burbujas, asegurar una adecuada transferencia de oxigeno y
proporcionar un buen movimiento de los soportes dentro del MSBR. El flujo de aire se
mantuvo en 20 LPM (litros por minuto) en cada reactor, fue medido y controlado mediante
un rotdmetro Omega. Las condiciones de operacion de los reactores se muestran en la tabla
5.3.

Tabla 5.3 Condiciones de operacion de los reactores SBR

Parametro SBR MSBR
Tiempo de reaccion (h) 24 24
Temperatura (°C) 20 20
pH 6.7+0.3 6.9+0.3
Oxigeno Disuelto (mg/L) 34+035 3603

Después de estabilizarse las eficiencias de remocion de DQO, COD y fenoles totales, se
realizaron cuatro perfiles de degradacion para realizar el analisis cinético en cada reactor.
Se usaron diluciones de agua desflemada con agua destilada con concentraciones de 25, 50,
75 y 100 %. Para cada concentracion se evalu6 la capacidad de los microorganismos para
degradar el tipo de sustrato al que fueron expuestos en un determinado tiempo. Se tomaron
alicuotas (80 mL aprox.) cada 15 minutos durante la primera hora, posteriormente cada 30
minutos y finalmente cada hora para determinar los diferentes pardmetros de respuesta en
cada sistema. El tiempo de reaccion de cada perfil finaliz6 cuando se obtuvieron valores
constantes en la concentracion de fenoles totales y DQO. Estos perfiles sirvieron para
determinar el tiempo de residencia hidraulica necesario en la operacion en continuo

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 50



Estrategia experimental

Con los datos obtenidos se calcularon los coeficientes cinéticos usando la ecuacion de
Lineweaver-Burck descrita en el apartado 3.4:

1_& (1) +L(Ecuaci0'n 1)

H e \S) Mo

Trazando los valores de (1/p) vs (1/S) en Prism 6 se obtuvieron las constantes cinéticas pmax
y Ks para cada reactor y se determiné el tipo de inhibicién al que fueron sometidos los
sistemas en discontinuo (Saboury, 2009).

5.4. Pretratamiento del agua desflemada

Debido a que el agua desflemada recolectada presentaba una concentracion alta de grasas y
aceites que podrian inhibir la actividad de los microorganismos, se realizd una separacion
por gravedad para minimizar este efecto antes de la operacion en continuo de los reactores
MBMBR y MBR. La separacion se realizd6 en un tanque de 100 L por un tiempo
aproximado de 12 h.

No obstante, dicho proceso no fue suficiente para remover considerablemente la
concentracion de las GyA debido a que los sistemas, principalmente el MBR, mostraron
poca estabilidad frente a este fenomeno. Por tal motivo, fue necesario implementar un
sistema de coagulacion-floculacion-filtracion que permitidé remover las grasas tanto
emulsificadas como no emulsificadas del agua desflemada (Mijaylova et al., 2002).

El segundo pretratamiento del agua desflemada utilizado consistio en 3 fases:

* Sedimentacion por gravedad: se realizd en un tanque de 100 L por un tiempo
aproximado de 6h.

* Coagulacion-Floculacion: Se realizd en un reactor por lotes con un volumen
efectivo de 30 L al cual se le instalo una propela acoplada a un motoreductor. Como
coagulante se utilizo una sal polimerizada de clorhidratos de aluminio PACHB que
contiene 23-24% de alumina y 8-9% de cloruros; para el proceso de floculacion se
us6 un polimero anidnico AN9OSVHM. Estos reactivos fueron proporcionados por
la empresa SNF FLOERGER DE MEXICO. Se realizé una prueba de jarras para
determinar la dosis de coagulante y floculante de acuerdo a las recomendaciones del
proveedor. De acuerdo a los resultados obtenidos en la prueba de jarras, se
dosificaron 5 mL de una solucion al 0.1% de coagulante catidonico y 2.5 mL de una
solucion al 0.1% de polimero anidnico, por cada litro de agua desflemada. El
procedimiento de las muestras consistié en 1 min de mezcla rapida entre 150 y 200
r.p.m. después de adicionar el coagulante, con el fin de desestabilizar el aceite
emulsificado. Posteriormente, se agregaba el floculante y la velocidad de agitacion
se reducia entre 60 y 80 rpm., durante 3 min. Al terminar la agitacion, se dejaba
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reposar la mezcla por un tiempo de 15 minutos para observar la formacion de los
floculos.

* Filtracion: Para retener los floculos formados en el proceso de coagulacion-
floculacion el agua se paso por un filtro de arena.

La concentracion de grasas y aceites en el agua desflemada se determind de acuerdo a la
norma mexicana NMX-AA-005-SCFI-2000 (SEMARNAT, 2000) usando un equipo de
extraccion Soxhlet.

5.5 Operacion de los sistemas MBR y MBMBR

El dispositivo experimental empleado para el MBR se basé en el reactor de biomasa
suspendida (SBR) al cual se le introdujo una membrana de filtraciéon. Por otro lado, la
configuracion del sistema MBMBR se constituyd de dos fases separadas que consistian en
el reactor de biopelicula de lecho movil (MSBR) y un modulo de membrana de filtracion.
Segun Sun et al. (2010) en los MBMBR la degradacion de la materia orgénica se lleva a
cabo en el reactor de biopelicula mientras que la separacion de la biomasa, particulas y
material coloidal del efluente se realiza a través de la membrana.

Figura 5.1 Materiales empleados en los reactores MBMBR y MBR
(a) Kaldnes K1 (b) Membrana sumergida de ultrafiltracion (Jofur S.A.)

Las membranas usadas en ambos sistemas fueron de fibra hueca de ultrafiltracion (Figura
5.1b) fabricadas en fluoruro de polivinilideno (PVDF), con un 4rea efectiva de 0.04 m*
(Jofur S.A., China). Las especificaciones y condiciones de uso de las membranas se
describen en el Anexo 1.

Con el fin de determinar si la concentracion de grasas y aceites (GyA) que contenia el agua
desflemada afectaba negativamente el desempeio de los reactores MBMBR y MBR, la
operacion en continuo se dividio en dos etapas:

* Etapa 1: Pretratamiento de agua desflemada por sedimentacion por gravedad.
* Etapa 2: Pretratamiento de agua desflemada por procesos fisicoquimicos.
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Para evaluar y comparar el funcionamiento de los reactores MBMBR y MBR durante la
remocion de los contaminantes presentes en aguas residuales reales de refinerias, en cada
etapa se implement6 una estrategia experimental considerando la variacion del tiempo de
residencia hidraulica (TRH) y la carga orgdnica volumétrica aplicada. Los sistemas
operaron en continuo y en paralelo por un periodo de 105 dias. Como se observa en la tabla
5.4, en cada reactor se llevaron a cabo seis experimentos con una duracion de 15 dias cada
uno, a excepcion del experimento II, el cual tuvo una duracion de 30 dias debido a que se
presentaron problemas con el suministro del agua desflemada.

Tabla 5.4 Condiciones de operacion de los reactores MBR y MBMBR

Etapa | Experimento Duracion TRH Q Cov
(dias) (h) (mL/min) (ngQO/m3d)

I 15 12 6.94 1.15

1 II 30 9 9.26 1.54
I 15 6 13.89 2.10

v 15 6 13.89 0.73

2 v 15 12 6.94 0.78
VI 15 9 9.26 1.04

La figura 5.2 muestra los dispositivos experimentales usados en esta investigacion.

Figura 5.2 Dispositivos experimentales correspondientes a la primera y segunda etapa
de operacion en continuo. (a) Etapa 1 (b) Etapa 2

5.5.1 Funcionamiento de los reactores

Etapa 1: La operacion en continuo consistido en alimentar los reactores MBMBR y MBR
con agua desflemada por medio de una bomba peristaltica que tuvo un gasto variable entre
6.9 y 13.9 mL/min (1) dependiendo del tiempo de residencia hidraulica (6, 9 y 12 h)
utilizado. El tratamiento del efluente se realiz6 a temperatura constante y el flujo de aire
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para cada reactor fue de 20 LPM (litros por minuto) medido y controlado por un rotametro
(3). El agua tratada en ambos sistemas fue succionada a través de las membranas de
ultrafiltracion por medio de una bomba peristaltica (6) con un flujo entre 6.9 y 13.9
mL/min. La presion transmembrana se registrd manualmente por medio de un mandémetro
(2) en cada sistema. Los dispositivos experimentales utilizados en esta etapa no contaron
con ningun tipo de instrumentacion como se observa en la figura 5.3.
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Figura 5.3 Esquema de los reactores biologicos sin instrumentacion (Etapa 1)

(a) Reactor MBMBR

(b) Reactor biolégico de membrana MBR

Etapa 2: La alimentacion del agua desflemada (1), la succion del agua tratada (6) y el
suministro de flujo de aire (7) se realizo igual que en la etapa 1. En esta etapa los sistemas
MBMBR y MBR contaron con instrumentacioén permitiendo un mejor control y registro de
la presion transmembrana (PTM). La operacion de la membrana en cada reactor incluyd
tres ciclos: permeado, retrolavado y relajacion. Durante el permeado, la valvula 4 se
mantuvo abierta permitiendo el paso y la filtracion del agua durante 24 horas; transcurrido
este tiempo dicha valvula se cerraba y por 30 segundos se abria la valvula 5 para iniciar el

(a)
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retrolavado con aire comprimido. Luego, las membranas en cada sistema contaron con un
periodo de relajacion por 10 segundos antes de iniciar nuevamente el ciclo de permeado. El
desempefio de la membrana fue evaluado por los cambios en la permeabilidad a través del
tiempo a flux constante, lo que significa que cuando se presentaba un aumento de la PTM
se registraba una disminucion en la permeabilidad de la membrana. La PTM se registrd
cada minuto mediante un transductor (3) conectado a una tarjeta de adquisicion de datos de
National Instruments. A la salida de cada reactor se instaldo un flujdmetro (8) para poder
cuantificar el flux de la membrana. El esquema de los dispositivos experimentales
utilizados en la segunda etapa se muestra en la figura 5.4.
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Figura 5.4 Esquema de los reactores biologicos con instrumentacion (Etapa 2)
(a) Reactor MBMBR (b) Reactor biolégico de membrana MBR
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5.5.2 Monitoreo de los sistemas

Para determinar la eficiencia de remocion de los contaminantes presentes en el agua
desflemada, se realiz6 un monitoreo de algunos parametros indicativos de biodegradacion
tanto en el efluente como en la fase acuosa de cada uno de los reactores. La tabla 5.5
muestra los analisis realizados, el punto de muestreo y la frecuencia en que se ejecutaron.

Tabla 5.5 Parametros de control y monitoreo en los reactores MBMBR y MBR

Parametro Punto de Muestreo Periodo
DQO EMBMBR y EMBR Diario
COD EMBMBR y EMBR Diario
Fenoles Totales Ememer Y EmBr Diario
N-NH3 EmeMmBr Y EmBr 3 veces por semana
Nitratos Emswmer Y EmBr 3 veces por semana
NKT EmsMmBr Y EmBr 3 veces por semana
Sulfuros Emsmer Y EmBr 3 veces por semana
Sulfatos Emsmer Y Emsr 3 veces por semana
Grasas y Aceites Emswmer Y EmBr Aleatoriamente
Dureza Emewmer Y EmBr Aleatoriamente
Turbiedad Emswmer Y EmBr Aleatoriamente
Oxigeno Disuelto FAmBMBR Diario
pH FAMBMBR y MBR Diario
SSTLM FAmBMBR y MBR 3 veces por semana
Observacion microscopica S, FAMBMBR y MBR Aleatoriamente
Masa seca de biomasa B 2 veces por semana
Carbohidratos totales FAMBMBR y MBR, S 3 veces por semana
Proteinas totales FAmBMBR y MBR, S 3 veces por semana
Cromatografia HPLC Emswmer Y EmBr Aleatoriamente
Bioensayos de toxicidad EmemBr Y Emer 1 vez por
experimento

(E) Efluente, (FA) Fase acuosa, (S) Soportes, (M) Membrana,

Tanto la operacion de los reactores biologicos propuestos en este estudio como todas las
técnicas analiticas empleadas para la caracterizacion del agua desflemada y del efluente
obtenido a la salida de los reactores se llevaron a cabo en Laboratorio de Ingenieria
Quimica Ambiental, de la Facultad de Quimica, UNAM. Las técnicas analiticas, métodos y
equipos usados se mencionan en el Anexo 2.

Para determinar los compuestos fendlicos presentes tanto en el agua desflemada como en el
efluente obtenido a la salida de los sistemas MBMBR y MBR se realiz6 un anélisis de
cromatografia liquida de alta eficacia (HPLC) en un cromatografo Waters (Serie Alliance,
modelo €2695). El procedimiento consistidé en separar los compuestos organicos a 30 °C
utilizando una columna C;g en fase reversa con un volumen de inyeccion de muestra de 50
pL. La fase movil fue una mezcla de agua ultrapura (fase A) y metanol (fase B), con un
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flujo de 0.75 mL/min. Se inicié con un gradiente de 100 % de agua ultrapura, el cual
cambi6 a 50 % de agua y 50 % de metanol al minuto 25. Después de 3 minutos, la
composicion de la fase movil retornd a su valor inicial. La deteccion de los compuestos
fenodlicos se llevo a cabo a una longitud de onda de 254 nm usando un detector de diodos.
La técnica se baso en el trabajo de Suarez (2006), quien reporta la presencia de diferentes
intermediarios del fenol con tiempos de retencion entre los minutos 10 y 13 y compuestos
fenodlicos a partir del minuto 16.

También, se realizaron bioensayos de toxicidad con el agua desflemada proveniente de las
dos refinerias de petrdleo a diferentes concentraciones (25%, 50%, 75% y 100%, pH=7) y
con el agua tratada obtenida a la salida de los reactores MBMBR y MBR con el fin de
evaluar el efecto de los contaminantes sobre la germinacion de semillas Lycopersicon
esculentum (jitomate). Se eligioé estd técnica debido a que es de bajo costo, no requiere
equipamiento sofisticado, es de fécil interpretacion y proporciona respuestas rapidas y
directas de las consecuencias de la contaminacidn; sin embargo, esta técnica no indica cudl
compuesto es el responsable del efecto toxico. La eleccion de las semillas Lycopersicon
esculentum se debid a que este tipo de semillas al igual que Lactuca sativa (lechuga)
presentan menor variacion y son mas sensibles a la toxicidad. A pesar de que este tipo de
semillas no son una especie representativa de los ecosistemas acuaticos, la informacion
generada a partir de los bioensayos de toxicidad proporcionan datos acerca del posible
efecto de los contaminantes en las comunidades vegetales cercanas a los cuerpos de agua
contaminados.

Segun Sobrero y Ronco (2004), los bioensayos de toxicidad son una prueba estatica de
toxicidad del agua en la que se pueden evaluar los efectos fitotoxicos de compuestos puros
o de mezclas complejas en el proceso de germinacion de las semillas y en el desarrollo de
las plantulas (la radicula y el hipocétilo) durante los primeros dias de crecimiento. Estos
autores también mencionan que los bioensayos de toxicidad se han aplicado con mucho
¢xito para evaluar la toxicidad de aguas superficiales (lagos, rios), aguas subterraneas,
aguas para consumo humano, aguas residuales domésticas e industriales, ademas de
lixiviados de suelos, sedimentos, lodos u otras matrices solidas.

El procedimiento de los bioensayos de toxicidad consistid en colocar 10 semillas sobre una
capa de algodon y una capa de papel filtro dentro de cajas de Petri, adicionandose 10 mL de
cada una de las muestras. Posteriormente, estas cajas se colocaron en un urna oscura, a una
temperatura de 20 = 2 °C, durante 168 horas (7 dias). Se prepararon 5 réplicas por cada
muestra; para el control negativo se usaron 3 blancos de agua destilada y para observar la
sensibilidad frente al compuesto toxico de referencia se usé sulfato de zinc (ZnSO4) como
control positivo. Una vez transcurrido el tiempo de exposicion, se cuantificd el nimero de
semillas germinadas y el largo del hipocétilo y la radicula (Figura 5.5). Combinando el
porcentaje de germinacion de las semillas y el largo de las raices se calcul6 el indice de
inhibicion de germinacion (IG), relacionado principalmente con la evaluacion del control
positivo (agua destilada), como se describe en la ecuacion 2.

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 57



Estrategia experimental

(GaxLa) '

) = 2229 ;

1G (%) (GorLo) * 100 (Ecuacion 2)

Donde: Ga= Numero de semillas que germinaron en la muestra, adimensional

La= Longitud de elongacion del hipocotilo en la muestra, mm
Gc= Numero de semillas que no germinaron en control positivo, adimensional
Lc= Longitud de elongacion del hipocoétilo en control positivo, mm

Figura 5.5 Bioensayos de toxicidad a 25y 100% de agua desflemada

A partir del IG para cada una de las soluciones, se evalu6 la toxicidad aguda en términos de
la CEso (168 h) por interpolacion lineal. Donde CEs (168 h) es la concentracion efectiva del
agente toxico que causa efecto agudo, expresado como la concentracion que reduce en 50%
el IG de las semillas en 168 h de exposicion, se expresa en porcentaje.

Los efectos cuantificados sobre la elongacion de la radicula o hipocotilo son efectos
subletales mientras que la inhibicion en la germinacién puede considerarse como un efecto
letal. Para determinar el efecto del agua desflemada sobre el desarrollo de las semillas de
Lycopersicum esculentum, se llevd a cabo un analisis de varianza de un sélo factor
(concentracion del agua desflemada).

Para emplear y utilizar los resultados de los bioensayos de toxicidad se emplean las
unidades de toxicidad aguada (UTa), las cuales se utilizan como criterio base y se define
como la inversa de la dilucion del efluente que causa la respuesta aguda al finalizar el
periodo de exposicion de la especie. Se calcula mediante la expresion:

UTa = 100/CE50
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Tabla 5.6 Nivel de incidencia toxicologico

Nivel de Incidencia Unidades Toxicas
No toxico 1
Levemente toxico >]-1.3
Moderadamente toxico >].3-2
Toxico >2-4
Muy toxico >4

5.6 Cuantificacion de la biomasa

Siguiendo la metodologia descrita en el Standard Methods for the Examination of Water
and Wastewater (APHA 2005), se evaluaron dos veces por semana los solidos suspendidos
totales (SST) y los soélidos suspendidos volatiles (SSV) en el licor mezclado de los
reactores de biomasa suspendida (SBR y MBR) para analizar el comportamiento de la
biomasa y en los reactores de biomasa adherida (MBBR y MBMBR) para cuantificar el
desprendimiento de la biopelicula.

Ademas, se cuantificd cada semana la biomasa seca adherida a los soportes en el reactor de
biomasa adherida tanto en la operacion en discontinuo como en continuo. Este
procedimiento consistidé en retirar un nimero determinado de soportes (cinco piezas) del
reactor y secarlos en la estufa a una temperatura de 105 °C durante 1 hora, para
posteriormente llevarlos a un desecador. Para calcular la concentracion de biomasa
adherida se obtuvo un valor promedio del peso de los soportes retirados y este valor se restd
de un valor promedio del peso total de cinco soportes limpios. Sabiendo el nimero de
soportes presentes en el reactor (1031 piezas) se multiplicoé por el valor obtenido
anteriormente y se dividio entre el area superficial total expuesta para el crecimiento de
microorganismos (1.5 m”). Para saber si existia una variacion en el peso de los soportes
limpios, se pesaron individualmente diez piezas y la variaciéon entre cada una fue de
aproximadamente 0.0009 g, lo cual se considera insignificante.

Debido a que con la determinacion de SST no se hace una distincion entre los
microorganismos activos, masa inerte, exopolimeros y sustratos absorbidos, fue necesario
calcular la concentracion de proteinas y carbohidratos para tener una mejor cuantificacion
de la biopelicula presente en los soportes Kaldnes K1. Las técnicas analiticas utilizadas
para determinar estos parametros se muestran en la tabla 5.7 y anexo 3, se analizaron por
medio de técnicas fotométricas.

Tabla 5.7 Técnicas analiticas para la determinacion de SPE

Parametro Método Referencia
Proteinas Lowry Lowry et al., 1951
Carbohidratos Fenol-Acido sulfurico Dubois et al., 1956

Para la segunda etapa de operacion en continuo, se complement6 la caracterizacion de la
biomasa considerando la velocidad de sedimentacion de los lodos (VS) y el indice
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volumétrico de lodos (/VL). La velocidad de sedimentacién (VSj3omin) corresponde al
volumen de lodo (mL) que sedimenta en un cono graduado (cono Imhoff) de un litro
después de media hora de reposo. El indice volumétrico de lodos (IVL) es la relacion entre
la VS3omin Y su concentracion de solidos en el momento de la toma de la muestra.

5.7 Ensuciamiento de la membrana

Con el propdsito de conocer el ensuciamiento de la membrana se determinaron las
sustancias poliméricas extracelulares (SPE), tanto las solubles mejor conocidas como
productos microbianos solubles (PMS) como las insolubles que se encuentran ligadas a los
fléculos (sobrenadante) en cada reactor (MBMBR y MBR).

Los SPE y PMS se caracterizaron de acuerdo a la metodologia propuesta por Le-Clech et
al. (2006), donde se determinan carbohidratos y proteinas por las técnicas anteriormente
descritas. Para el analisis de EPS en la biomasa fue necesario realizar un procedimiento de
extraccion que consistid en tomar una muestra de 50 mL de licor mezclado de cada reactor
y centrifugar a 5,000 rpm durante 20 min para remover las SPE solubles de las SPE
enlazadas al floculo. Después de la recoleccion de las SPE solubles, el sobrenadante se lavo
y se adicionaron 5 mL de NaOH (2N), después se centrifugd a 5,000 rpm durante 20 min.
El sobrenadante se filtr6é sobre una membrana con tamafio de poro de 0.2 pm y se procedid
a medir las proteinas y carbohidratos enlazados a los fléculos. Una vez finalizada la
operacion de los sistemas, se removid el médulo de membrana empleado en cada reactor y
se almacenaron a 4°C para su posterior analisis.

La determinacion del ensuciamiento de las membranas se realizé por medio de una técnica
de visualizacion descrita por Wang et al. (2008), utilizando un microscopio electronico de
barrido (MEB), modelo JEOL 5900-LV con microanalisis EDS, de la Unidad de Servicios
de Apoyo a la Investigacion (USAI) de la Facultad de Quimica, UNAM.

Para la diseccion de las membranas, se cortd una fibra en cuadrados de 1 cm y se fijaron
con glutaraldehido al 2% durante 48 horas. Posteriormente, los cuadrados de membrana
obtenidos se lavaron con buffer de fosfatos hasta eliminar cualquier residuo de
glutaraldehido. A continuacion, se procedio a realizar la deshidratacion de las muestras
mediante lavados sucesivos con diluciones de etanol (20%, 40% 60% y 100% de etanol
absoluto). Finalmente, las muestras se recubrieron con pelicula de oro para ser observadas
en el microscopio electronico de barrido.

5.8 Determinacion e identificacion de bacterias por técnicas moleculares

Una vez finalizada la operacion en continuo de los reactores MBMBR y MBR, se procedi6
a realizar la identificacion de las comunidades procariéticas presentes en el inoculo y en las
diferentes etapas de operacion de los reactores, con el propodsito de determinar si existian o
no cambios en su composicion por medio de la técnica de PCR, clonacién y secuenciacion.
El trabajo experimental se llevd a cabo en el Laboratorio de Ecologia Molecular y
Epigenética del Instituto de Ecologia-UNAM.
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Se recolectaron en total 5 muestras, cada una por triplicado. La distribucién y nomenclatura
de las muestras se reporta en la tabla 5.8.

Tabla 5.8 Distribucion de las muestras analizadas

Muestra Nombre
Ino6culo Inoculo
Reactores en SBR 3
discontinuo MSBR |
Reactores en MBR 10
continuo MBMBR v

- Extraccion y purificacion de DNA

La extraccion del DNA de la comunidad bacteriana presente en cada muestra fue realizada
de acuerdo a la metodologia descrita por Centeno et al. (2012), con algunas modificaciones.

Para obtener una pastilla de microorganismos de las muestras de los bioreactores, se
deposité 1 mL de muestra en tubos Eppendorfs estériles y se centrifugé a 14,000 rpm
durante 7 min. El sobrenadante se descart6 y la pastilla obtenida se resuspendié en 500 puL
de buffer de extraccion (100 mM Tris-HCL, 20 mM NaCl, 100 mM EDTA, pH 8). Los
organismos resuspendidos fueron incubados con 60 puL de bromuro de
hexadeciltrimetilamonio 6% (CTAB) y 50 uL de lisozima (50 mg/mL, Sigma Aldrich) a 37
°C durante 30 minutos. Seguido por una incubacién con 300 pL de dodecilsulfato sddico
10% (w/v) y 10 pL de proteinasa K (10 mg/mL, Sigma Aldrich) a 55 °C durante 2 horas.

Tras las incubaciones enzimaticas, las muestras se centrifugaron para separar la fraccion de
biomasa restante y obtener el sobrenadante. La fraccion acuosa fue sometida a tres procesos
de extraccién consecutivos empleando el mismo volumen de una mezcla de
fenol/cloroformo/isopropanol (25:24:1). Una vez adicionada la fraccidon organica al tubo,
éste se agitd vigorosamente y se centrifugd a 7,000 rpm durante 5 min para separar las
fases. En cada paso la fraccién acuosa fue recuperada y transvasada a un tubo limpio.
Posteriormente, se agregaron 50 uL de acetato de sodio 3M y un volumen de isopropanol
(ca. 400 pL), se agit6 la muestra y se incub6 a -20 °C durante 20 min para precipitar el
DNA. Para obtener la pastilla de DNA, las muestras se centrifugaron a 13,000 rpm durante
15 min, el sobrenadante fue descartado cuidadosamente y la pastilla de DNA se lavo con
etanol al 70%. Una vez removidas las sales de la pastilla, se resuspendi6 en 30 puL de agua
grado molecular y se purifico empleando una columna de silice mediante el kitDNeasy
Blood y Tissue (QIAgen), siguiendo las especificaciones del fabricante.

- Amplificacion de segmentos del 16S rDNA
El DNA extraido se us6 como templado para la amplificacion de fragmentos 16S rRNA por

la reaccion en cadena de la polimerasa (PCR). Las amplificaciones fueron hechas con
primers universales para amplificar segmentos del 16S rRNA de bacterias y arqueas,
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mediante el primer directo TX9 (5'-GGATTAGAWACCCBGGTAGTC-3") y el reverso
1392 (5’-GACGGGCRGTGWGTRCA-3") (Ashby et al. 2007). En la tabla 5.9 se muestra
la composicion de la mezcla de reaccion con un volumen total de 25 pL utilizada.

Tabla 5.9 Mezcla de reaccion para amplificacion por PCR

Componentes Volumen
DNA molde (10-100 ng/uL) 2 uL
Buffer PCR 10x 2.5ul
MgSO4 50 mM 1.25 uL
Primer tx9 (12.5 uM)) 4 uL
Primer 1392 (12.5 uM)) 4 uL
Mezcla de desoxirribonucleotidos trifosfato
o dNTPs 10 mM 0.5 uL
(dATP, dTTP, dCTP, dGTP)
DNATaq Polimerasa 025U
(Invitrogen, Carlsbad, CA)
Albimina de suero bovino 1.25 uL
(BSA, 10 mg/mL)
Dimetil sulféxido (DMSO) 1.25 ulL
Agua ultrapura Milli-Q 8 uL

El protocolo de amplificacion incluyd un ciclo de desnaturalizaciéon a 94 °C (2 min);
seguido de 30 ciclos de amplificacion a 94 °C (1 min), 55 °C (1 min) y 72 °C (1 min) y
finalmente un ciclo terminacién a 72°C (15 min). Las reacciones se llevaron a cabo en un
termociclador ESCO SWIFTTM MAXI Thermal Cycler (SWT-MX-BLC-1, ESCO
Technologies Inc., Hatboro, PA, USA). Los productos obtenidos de PCR fueron analizados
por electroforesis en geles de agarosa (1.5%), teflidos con bromuro de etidio y
fotodocumentados.

- Clonacion y secuenciacion

Los amplicones de aproximadamente 600 pb generados a partir del DNA extraido
anteriormente, se ligaron al vector de clonacion pCR®2.1 utilizando el sistema de clonacion
Original TA Cloning Kit (Invitrogen, Carlsbad, CA) siguiendo las especificaciones del
fabricante. Los vectores construidos se emplearon para transformar células
quimiocompetentes de Escherichia coli Mach1™-T1R. La clonas que contuvieran vectores
con el inserto deseado (fragmentos del 16S rRNA) se seleccionaron por a-
complementacion del gen codificante para la B-galactosidasa en placas con medio Luria
Broth (LB) con ampicilina (50 pg/mL) y 1.6 mg de 5-bromo-4-cloro-3-indolil-B-D-
galactopirandsido dispersado en la superficie. Las clonas seleccionadas fueron separadas
cuidadosamente y después empleadas como templado en un PCR de colonia bajo las
condiciones anteriormente descritas sdlo que empleando los primers especiales para el
vector pCR®2.1: MI3F (5-GTAAAACGACGGCCAGT-3’) y MI3R (5-
AACAGCTATGACCATG-3’). Los amplicones obtenidos fueron enviados al secuenciador
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de la Universidad de Washington (UW-HTGC) y secuenciados unidireccionalmente con un
analizador ABI 3730x] DNA analyser (Applied Biosystems) empleando el primer M13F.

- Analisis de datos

Las secuencias de DNA obtenidas fueron primeramente limpiadas, para lo cual se alinearon
mediante el programa ClustalW2 (Larkin et al., 2007), se detectaron las regiones ajenas a
los fragmentos 16S rRNA y se eliminaron mediante un proceso de ediciéon manual con el
programa SeaView (v. 4.2.12, Gouy et al, 2010). Para el andlisis se emplearon las
herramientas disponibles en el Ribosomal Data Project (http://rdp.cme.msu.edu/)
incluyendo la clasificacion taxondmica de las mismas (Classifier, Wang et al., 2007).

Las secuencias fueron agrupadas a nivel especie (97% identidad) y definidas como grupos
taxonoémicos operacionales (OTUs) para realizar una matriz de abundancia de especies
presentes en cada muestra (Rosello-Mora y Amann 2001). La agrupacion se realizod
empleando el algoritmo del vecino mas lejano (furthest neighbor) en el programa Mothur,
donde también se calcularon las curvas de rarefaccion de las diferentes muestras. La
reconstruccion filogenética fue realizada con las secuencias que fueron designadas a nivel
especie y se encontraron en el Indculo y en las muestras del reactor (40 secuencias, ca. 580
nucledtidos) y secuencias de referencia obtenidas de las bases de datos al dia 18 de
Noviembre del 2013 (53 secuencias). Se empled una aproximacion de distancia por
Neighbor joining y el modelo de Kimura 2P (Kimura 1980, 100 bootstrap) empleando el
programa SeaView (Gouy et al., 2010).
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6. RESULTADOS Y DISCUSION
6.1 Caracterizacion del agua residual

Una de las etapas mas importantes para el tratamiento de aguas residuales de refinerias de
petroleo es la caracterizacion fisicoquimica del efluente debido a que presentan una matriz
de contaminantes muy variada y compleja que depende de muchos factores como del tipo
de petroleo procesado, las unidades de tratamiento del que provienen y la forma de
operacion (Wake, 2005; Al Zarooni y Elshorbagy, 2006). Por tal motivo, es necesario
conocer todos los compuestos presentes en el agua residual proveniente de esta industria
para asi proponer un tratamiento adecuado que los permita eliminar efectivamente.

En la tabla 6.1, se muestran los valores obtenidos de la caracterizacion del agua desflemada
para los diferentes lotes usados a lo largo de este estudio, provenientes de la Refineria Ing.
Antonio M. Amor (Salamanca, Guanajuato) y de la Refineria Francisco I. Madero (Cd.
Madero, Tamaulipas).

Con los datos obtenidos se observo que la composicion de las aguas desflemadas es muy
variable a pesar de originarse en el mismo proceso. Las concentraciones de los compuestos
presentes cambian de un lote a otro, indicando que los efluentes producidos en las refinerias
de petréleo varian constantemente; por tal razon, es necesario proponer un sistema que
soporte estos choques de carga y elimine exitosamente los contaminantes sin importar la
complejidad del proceso del que provengan, para asi evitar problemas a la actividad
enzimatica de los microorganismos si las aguas desflemadas son enviadas directamente a la
planta de tratamiento de aguas residuales o si son reutilizadas en otros procesos dentro de
las refinerias (Mutamim et al., 2012).
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Tabla 6.1 Caracterizacion fisicoquimica del agua desflemada

Parametro Refineria RIAMA Refineria Madero Unidad
Lotel Lote2 Lote3 Lote4 | Lote5 Lote 6
Temperatura 46 50 90 120 90 90 °C
pH 10 10 9 9 9 8 Unidades pH
DQO 1431 334 572 528 653 680 mg/L
DBOs 357 20 100 186 140 32 mg/L
CODb 418 139 437 465 309 463 mg/L
NTK 364 146 211 118 50 41 mg/L
N-NH; 321 53 81 67 36 25 mg/L
N-organico 43 93 130 51 14 16 mg/L
Nitratos <l <l <l <l <1 <1 mg/L
Fenoles 180 60 210 190 80 135 mg/L
Sulfuros 344 ND 28 8 ND ND mg/L
Sulfatos 690 210 1280 753 312 149 mg/L
Cloruros 41 60 54 90 95 58 mg/L
Grasas y aceites 5000 1000 200 824 1557 1297 mg/L
Silice 29 135 61 95 8 8.5 mg/L
Turbiedad 557 51 12 50 205 22 UNT
Dureza 343 332 339 340 338 339 mg/L
Conductividad 382 250 526 292 481 380 uS/cm
Alcalinidad Total | 1200 250 220 125 60 62 mgCaCOs/L
SST 48 45 76 68 120 36 mg/L
SSv 43 41 60 63 109 32 mg/L

ND: No detectable

Las altas concentraciones registradas de fenoles, sulfuros y nitrogeno amoniacal en el agua
desflemada indican que no todos los compuestos toxicos son extraidos durante el proceso
de desorcion al que son sometidas las aguas amargas debido algunas veces a problemas
operacionales como el taponamiento de los platos de la torre agotadora y la reduccion de la
presion. Ademas, el olor caracteristico de las aguas desflemadas se atribuye a la presencia
de estos compuestos (Metcalf y Eddie, 2003).

Se observa que la relacion DBOs/DQO es menor a 0.35, lo que demuestra que el agua
desflemada es un efluente de dificil biodegradacion o contiene una parte no biodegradable
debido a su compleja composicion (Mutamim et al., 2012). Un tratamiento bioldgico
convencional tal vez no pueda eliminar satisfactoriamente los contaminantes toxicos
presentes en este tipo de efluente; por tal motivo, es necesario contar con una adecuada
aclimatacion de microorganismos para lograr satisfactoriamente la degradacion de los
contaminantes toxicos (Marafion et al, 2008) e implementar un eficiente y novedoso
sistema biologico para su tratamiento.
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Como se menciono en el apartado 3.3.1, el fenol ha sido aceptado como un componente
adecuado para indicar el nivel de toxicidad del agua residual proveniente de las refinerias
de petréleo y el rendimiento de biodegradacion en los sistemas de tratamiento (Viero et al.,
2008). Algunos estudios han demostrado que el fenol tiene una relacion directa con la
DQO, donde cada mg de fenol equivale aproximadamente a 2.2 mg/L de DQO (Tyagi et
al., 1993; Hosseini y Borghei, 2005) y la relacion de grasas y aceites con respecto a la DQO
es de 3.47 g de DQO/g de grasas (Harper, 1976). Sin embargo, se observa que debido a la
complejidad que presenta la matriz de las aguas desflemadas usadas en este estudio es
dificil hacer una estimacion de la DQO teorica.

Otro pardmetro importante a considerar es la alta concentracion de grasas y aceites (GyA)
que contiene el agua desflemada. La presencia de GyA puede impedir la transferencia de
oxigeno a los microorganismos e inhibir su actividad enzimatica y también pueden afectar
negativamente el funcionamiento de las membranas de ultrafiltracion (Wiszniowski et al.,
2011). Para ver la influencia de este pardmetro sobre el desempeiio de los reactores
MBMBR y MBR, se implementaron dos etapas en la operacion en continuo que
involucraron un pretratamiento fisico (sedimentacion por gravedad) y uno fisicoquimico
(coagulacion-floculacion-filtracion), los cuales ayudaron a reducir el contenido de GyA en
el agua desflemada antes de entrar a los sistemas biologicos.

Aparte del fenol, algunos autores han asociado que la presencia de amonio, cianuros,
sulfuros e hidrocarburos de 10 a 20 carbonos influyen en el nivel de toxicidad de las aguas
residuales de refinerias y constataron que no hay un unico contaminante que sea el
responsable de toda la toxicidad que generan estas aguas (Dorris ef al., 1972). La toxicidad
por los hidrocarburos se ve afectada por la sinergia con otros compuestos, y en el caso de
los cianuros por la interaccion con el N-NH3 y Zn.

Los valores de pH bésicos que presentan las aguas desflemadas se debe a la adicion de sosa
caustica para la eliminacion del nitrogeno amoniacal en la torre agotadora. Se ha
comprobado que un pH alcalino puede interferir en el crecimiento Optimo de
microorganismos (Chan et al., 2009) por tal motivo fue necesario neutralizarlo antes del
tratamiento, adicionando 4cido fosforico al agua desflemada. Wake (2005) indica que el pH
es un factor importante que influye en el nivel de toxicidad de las aguas residuales. A pH
elevados y bajas concentraciones de O, el nitrégeno amoniacal llega a ser muy téxico
mientras que el nivel de toxicidad atribuido por los sulfuros se incrementa cuando hay una
disminucioén en el pH.

Con respecto a las sales inorgéanicas (cloruros, sulfatos y silice), el agua desflemada
presentd valores que no causarian problemas para su reuso porque se encuentran por debajo
de la concentracion indicada como se mostr6 en la tabla 2.3 y tampoco representan un
problema a los ecosistemas acuaticos. La dureza del agua desflemada en todos los lotes esta
por arriba de los 300 mg/L, lo que indica que es un agua muy dura que traera problemas de
incrustaciones en equipos y tuberias y baja eficiencia en la transferencia de calor sino es
tratada adecuadamente antes de su reuso.
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La concentracion de nitritos y nitratos estuvo por debajo de 1.0 mg N-NOx/L por lo que se
considerd despreciable, también el agua desflemada presenta una baja concentracion de
SST y SSV.

6.2 Aclimatacion de microorganismos

En condiciones aerobias, el periodo de aclimatacion de biomasa puede variar de horas hasta
dias (Moreno-Andrade y Buitron, 2012). En este estudio, la aclimatacion se llevéd a cabo
por un periodo de 20 dias en los cuales se increment6 gradualmente la concentracion del
agua desflemada. Moreno-Andrade (2006) recomienda comenzar la aclimatacion a bajas
concentraciones de sustrato para que una vez que los microorganismos se adapten al tipo de
sustrato se aumente la concentracion del toxico a la que estan siendo expuestos.

La tabla 6.2 muestra los datos obtenidos en el proceso aclimatacion de microorganismos.

Tabla 6.2 Remocion de DQO y COD en el proceso de aclimatacion

Remocion maxima (%)

% de agua DQO COD Fenoles
desflemada Intervalo  Promedio Intervalo Promedio Intervalo Promedio
25 56-76 69 65-82 75 96-99 97
50 65-80 75 75-85 82 97-99 98
75 68-82 76 78-80 80 98-99 98
100 74-83 78 78-83 81 97-99 98

Las mediciones diarias de los parametros indicativos muestran que se obtuvieron
eficiencias de remocion entre el 69 y 78% para la DQO y del 75 al 81% para el COD. Con
respecto a los fenoles, las eficiencias de remocién en todos los casos fueron mayores al
98% para las cuatro soluciones de agua desflemada durante la etapa de aclimatacion.

En los experimentos realizados con las soluciones de agua desflemada al 25% se
obtuvieron los porcentajes mas bajos de remocion de DQO (69%) y de COD (75%), esto se
atribuye a que en esta fase los microorganismos empezaban a asimilar el sustrato. En los
siguientes experimentos que involucraron soluciones de 50, 75 y 100% de agua desflemada,
se obtuvieron mayores porcentajes de remocion llegando hasta un 78% de DQO como 82%
de COD.

La figura 6.1 muestra el comportamiento de la degradaciéon de la DQO, el COD vy los
fenoles totales durante el proceso de aclimatacion de los microorganismos. Se observa que
fueron necesarios cinco ciclos de experimentacion para cada concentracion de agua
desflemada. Se presentd un aumento en la remocién de materia organica hasta lograr su
estabilizacion independientemente de la concentracion inicial del agua residual con que se
trabajara y se observa que dicho porcentaje permaneci6 constate a partir del cuarto y quinto
ciclo de experimentacion. Esto significa que los microorganismos se adaptaron al tipo de
sustrato al que fueron expuestos y no se presentd un efecto inhibitorio sobre su actividad

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 67



Resultados y discusiéon

por la presencia de compuestos fenolicos. Wiggings et al. (1987) apud Moreno-Andrade
(2006), mencionan que durante la aclimatacion, los microorganismos degradadores se
acostumbran a toxinas en su ambiente, con lo cual pueden degradar el sustrato debido a esta
tolerancia. Sin embargo, las eficiencias de remocion de la DQO no sobrepasaron el 80%
durante el proceso de aclimatacion, esto lleva a la hipotesis que la presencia de algunas
sustancias recalcitrantes presentes en el agua desflemada ejercian un efecto inhibitorio
dentro del reactor que no permitia una biodegradacion completa de todos los
contaminantes.
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Figura 6.1 Eficiencia de remocion de DQO, COD y fenol durante el proceso de
aclimatacion

Una vez que se logro la aclimatacion de los microorganismos se procedi6 a inocular los dos
reactores biologicos discontinuos secuenciales. Como se menciond anteriormente, el primer
reactor corresponde al reactor de biomasa suspendida (SBR) y el segundo al reactor de
biomasa adherida (MSBR). En el reactor MSBR, el desarrollo de la biopelicula en los
soportes Kaldnes K1 tuvo una duraciéon de cinco semanas. Este tiempo fue similar al
reportado por Aygun et al. (2008) para la adhesion y crecimiento de la biopelicula en los
soportes Kaldnes K1 durante el tratamiento de un efluente sintético en un MBBR aplicando
altas cargas organicas (6, 12, 24, 48 y 96 g DQO/m’d). Por otro lado, @degaard et al.
(1994) sugieren que cuando se trabaja con aguas sintéticas o municipales, el mayor
desarrollo de la biopelicula se obtiene alrededor de las dos semanas, sin embargo, en esta
investigacion el desarrollo fue mas lento y se atribuye a las caracteristicas fisicoquimicas
del agua residual proveniente de las dos refinerias mexicanas.

6.3 Operacion de los reactores SBR y MSBR
Se evalud la biodegradacion de la materia organica a través de la remocion de la DQO,

COD vy fenol durante 45 dias, alimentando los reactores cada 24 h. Los datos obtenidos
durante esta etapa se observan en la tabla 6.3.
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Tabla 6.3 Comportamiento de los reactores SBR y MSBR

DQO (mg/L) COD (mg/L) Fenoles (mg/L)

Reactor Entrada  Salida 1 (%) Entrada Salida 1 (%) Entrada Salida 1 (%)

SBR 487+42  119+£30 75  276+32 4644 83 50£2.5 0.5£0.2 99

MSBR 504+£35 117£29 79 261+40  29+9 88 50£2.5  0.5+0.2 99

La concentracion inicial de DQO fue de 487 + 42 mg/L en el SBR, y se obtuvo una
concentracion de salida en el intervalo de 89 a 149 mg/L, que corresponde a una eficiencia
de remocion () del 75%. Para el COD, la concentracion inicial fue de 276 + 32 mg/L y se
obtuvo una reduccion entre 42 y 50 mg/L que equivale al 83% de remocion.

La concentracion inicial de DQO en el MSBR fue de 504 + 35 mg/L y se registro una
reduccion en el intervalo de 78 y 126 mg DQO/L, con una eficiencia de remocion de 79%.
El COD present6 una concentracion inicial de 261 + 40 mg/L y se registr6 una disminucion
hasta el intervalo de 20 y 38 mg/L, correspondiente al 88% de remocion.

La carga organica volumétrica aplicada al SBR varié entre 0.44 y 0.52 kg DQO/m’.d
mientras que para el MSBR oscild entre 0.47 y 0.54 kg DQO/m’.d que corresponde a una
carga organica superficial entre 1.56 - 1.80 g DQO/m”.d; el valor medio de la carga
organica eliminada fue de 0.12 kg DQO/m’.d para el SBR y de 0.10 kg DQO/m’.d para el
MSBR. Aunque las diferencias obtenidas en la remocion de materia organica son minimas
entre ambos reactores, con estos datos se observa que cuando hay variaciones de carga el
reactor de biomasa adherida presenta mejor capacidad de amortiguacion que el reactor de
biomasa suspendida.

En general, las remociones de DQO, COD y fenoles alcanzadas en ambos reactores son
buenas y congruentes con los datos reportados en otros estudios realizados con aguas
residuales de refineria, en donde se registran eficiencias de remocion de DQO entre el 65 y
90 % y de fenoles arriba del 90 % (Silva et al. 2002; Sokol 2003; Hosseini y Borghei 2005;
Ishak et al. 2012). Sin embargo, se observa que los porcentajes de eficiencia de remocion
de materia organica obtenidas en el MSBR fueron ligeramente superiores a los obtenidos en
el SBR. Este hecho es similar a lo reportado por Moussavi et al. (2009) en donde el MSBR
presenta un mejor rendimiento en la remocion de DQO y fenol debido a una comunidad de
microorganismos mas activos en la biopelicula. Esto se traduce en un mejor rendimiento
del sistema en comparacion con los microorganismos de crecimiento en suspension debido
a que los microorganismos que se desarrollan adheridos a una superficie poseen una mayor
actividad metabolica y se ven menos afectados por alteraciones en las condiciones
ambientales tales como temperatura, pH, concentracion de nutrientes, productos
metabolicos y sustancias toxicas (Cohen, 2001). Con respecto a la concentracion de fenoles
en ambos reactores, se inicid con una concentracion de 50 + 2.5 mg/L y se logré alcanzar
concentraciones finales en promedio de 0.5 mg/L, indicando que hubo una remocion del
99.9 % en los sistemas.
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Cuantificacion de biomasa en los SBR

En la figura 6.2a se muestra la cuantificacion de biomasa durante el periodo de operacion
de los reactores bioldgicos secuenciales. Se observa que en el reactor de biomasa
suspendida la concentracion de sélidos suspendidos totales en los primeros diez dias de
operacion en discontinuo aumento hasta estabilizarse en aproximadamente 2200 mg
SSLM/L. Estos valores son congruentes con los encontrados en los sistemas de lodos
activados (1200-4000 mg SSLM/L) (Metcalf y Eddy, 2003). La relacion de SSVLM/SSLM
se mantuvo practicamente estable entre 0.8 y 0.85, indicando el poco grado de
mineralizacion del lodo en suspension y mostrando que la mayoria de los solidos
suspendidos eran microorganismos (Sombatsompop, 2007).

En el caso de la concentracion de SST en el reactor de biomasa adherida, se observa que la
concentracion de la biomasa en suspension es relativamente baja, en un intervalo entre 450
y 560 mg SST/L, mostrando que no se presentd un desprendimiento considerable de la
biopelicula.
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Figura 6.2 (a) Concentracion de SST en los reactores SBR y MSBR
(b) Comportamiento de la concentracion de biomasa adherida con respecto a las
cargas organicas superficiales

Con respecto a la concentracion de biomasa seca adherida a los soportes se observd un
aumento a lo largo del tiempo de experimentacion. Se registraron valores que oscilaron
entre 3.98 g ST/m” y 5.45 g ST/m” a diferentes cargas organicas superficiales entre 1.56 -
1.80 g DQO/m*d. Estos valores estan dentro del intervalo reportado por Pasinetti y Emondi
(2003) apud Valdivia (2005) que mencionan que para el tratamiento de aguas residuales
domésticas la concentracion de biomasa oscila entre 4 y 9 g ST/m”. Aygun et al. (2008)
indican que la cantidad de biomasa adherida a los soportes se incrementa con el aumento de
la carga orgénica superficial, lo mismo ocurre en este estudio en donde a mayor carga

T
1.8

Carga organica superficial (gDQO/m?d)
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organica aplicada se obtiene mayor cantidad de biomasa adherida (Figura 6.2b). La relacion
de SSV/SST fue de 0.9 y 1. Ademas, los resultados son congruentes con observaciones
hechas a los soportes en el laboratorio, donde cada semana se visualizaba que el grosor de
la biopelicula en los soportes iba aumentando hasta ocupar casi todo el espacio disponible
en el interior de los soportes. Por otro lado, no hubo formaciéon de biopelicula en la parte
externa de los soportes debido a la erosidon causada por las frecuentes colisiones entre las
piezas y las paredes del reactor, como lo reportan algunos autores (Jdegaard et al., 1994;
Rusten et al., 20006).

Algunos estudios han demostrado que el desempefio de los reactores con biomasa adherida
es mejor debido al area superficial disponible para el crecimiento de la biopelicula que
genera una mayor actividad microbiana que los reactores con biomasa suspendida
(Ivanovic y Leiknes, 2012). Lee et al. (2001) reportan que alrededor de 1/3 de la
concentracion de biomasa adherida fue capaz de alcanzar las mismas tasas de degradacion
que la biomasa suspendida total. Aygun et al. (2008) sugieren que la actividad de la
biopelicula implicada en la degradacion del fenol fue de alrededor de 8 veces mas que la de
la biomasa suspendida. Bajaj er al. (2008) menciona que los reactores con biomasa
adherida presentan una alta concentracion de biomasa (30-40 g SSV/L) comparado los
sistemas de lodos activados (1.5-2.5 g SSV/L), esto se debe a la elevada area superficial
disponible para la formacion de biopelicula.

Perfiles de degradacion:

Cuando las eficiencias de remocion se estabilizaron en los dos reactores, se realizaron
cuatro perfiles de degradacion en cada reactor para evaluar la capacidad de los
microorganismos para degradar el tipo sustrato al que fueron expuestos en un tiempo
determinado y observar si se registraba una disminucién en su actividad enzimatica. El
tiempo de reaccion fue diferente para cada concentracion empleada de agua desflemada
(Tabla 6.4).
Tabla 6.4 Duracion de los perfiles de degradacion
Perfil de Dilucion de agua desflemada Duracion (h)

degradacion en agua destilada (%)
1 25 2
2 50 3.45
3 75 5
4 100 5.15

En la figura 6.3 se observan las curvas de degradaciéon de DQO para los reactores SBR y
MSBR. Para los perfiles 1 y 2, el mayor consumo de DQO se registré durante la primera
hora en ambos reactores, lograndose una concentracion final de materia organica menor a
56 mg/L en el SBR y de 37 mg/L en el MSBR. Para los perfiles 3 y 4, la maxima remocion
se alcanzo después de la segunda hora, para luego mantenerse casi constante en ambos
reactores. La concentracion final de DQO en el SBR fue de 66 mg/L para el perfil 3 y 80
mg/L para el perfil 4, mientras que en el MSBR fue de 70 mg/L y 86 mg/L,
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respectivamente. Los resultados indican que un aumento en la concentracion inicial del
influente afecta la eficiencia de remocion de DQO significativamente en ambos reactores y
este hecho se puede atribuir a la inhibicion de la actividad microbiana, como se detallara

mas adelante.
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Figura 6.3 Perfiles de degradacion de la DQO para los reactores SBR y MSBR

En la figura 6.4 se aprecia que en los dos reactores se removid mas del 98 % de fenoles
alcanzando una concentracion final inferior a 0.6 mg/L en cada perfil de degradacion
durante la primera hora de reaccidn, indicando que la biomasa fue capaz de degradar los
compuestos toxicos presentes en las aguas desflemadas sin importar el tipo de
aglomeracion microbiana utilizada. En general, las concentraciones finales obtenidas de
DQO vy fenoles en los dos reactores son similares, sin embargo se observa que el reactor
MSBR presenta un rendimiento superior y una mayor estabilidad frente a variaciones de la
relacion A/M (alimento/microorganismos) y eliminacion de contaminantes.

50

40

Concentracion de Fenoles (mg/L)

SBR
—a— 25%
—4—50%

——75%

—v—100%

Tiempo (h)

Concentracion de Fenoles (mg/L)

a
o
1

N
o
1

30

20

10

o

MSBR

—a— 25%
—4—50%
——75%
—v—100%] |

o

3 4 5
Tiempo (h)

Figura 6.4 Perfiles de degradacion de fenoles para los reactores SBR y MSBR
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Determinacion de coeficientes cinéticos

Los coeficientes cinéticos se obtuvieron con los resultados obtenidos de la DQO para cada
concentracion de agua desflemada debido a que se trata de un agua real con una matriz
compleja de contaminantes y el fenol no causé un efecto inhibitorio. La ecuacion de Monod
se linealizé de acuerdo con la ecuacion de Lineweaver-Burk para cada reactor (biomasa
suspendida y biomasa adherida) como se muestra en las figura 6.5 y 6.6.

En general, se puede observar que con los datos experimentales obtenidos hay un buen
ajuste para el modelo propuesto, mostrando coeficientes de correlacion (r*) mayores a 0.9
en ambos reactores. Se determind la ordenada en el origen, que corresponde a la tasa
maxima especifica de crecimiento (Umax) ¥ la pendiente, que corresponde al coeficiente de
saturacion de sustrato Ks dividido por pimax.

SBR
Y = 26075*X - 66.56
2— 2509
160 r2=0.9705 R O/o
Y = 152720*x -48.93 - 50%
r2=0.9950
120+ @ 75%
Y =9351*X - 47.85 ¥ 100%
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80- r<=0.9728

s L Y = 5000*X - 23.15
r?=0.9983
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0.015 0.020 0.025

40! 7 1/S

-80-
Figura 6.5 Diagrama Lineweaver-Buck para la cinética de degradacion en el SBR

Los diagramas de Lineweaver Buck determinan que los sistemas estan siendo afectados por
un inhibidor y el tipo de inhibicidn que mas se ajusta es el de inhibicion mixta. Saboury
(2009) menciona que en la inhibicidon mixta se presentan cambios en Ks (aumenta) y pmax
(disminuye) al mismo tiempo y la interseccion de las lineas se puede presentar por arriba o
por abajo del eje X negativo. En este estudio, la interseccion se da por abajo del eje X
positivo y se atribuye a la complejidad de la composicion del agua residual con la que se
trabaj6. La variacion de los coeficientes cinéticos como se muestra en la tabla 6.5,
confirman la inhibicion mixta dentro de los reactores debido a que la rapidez maxima de
crecimiento disminuye y el coeficiente de saturacion media aumenta, como se menciono
anteriormente.
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Figura 6.6 Diagrama Lineweaver-Buck para la cinética de degradacion en el MSBR

Tabla 6.5 Coeficientes cinéticos obtenidos en este estudio

SBR MSBR
S Wmax Wmax Ks S Mmax Mmax Ks
(mgll) () (@) (mgDQO/L)| (mgL) () (d') (mgDQO/L)
94 0.043 1.032 215.0 143 0.045 1.080 170.9
145 0.021 0.504 196.3 185 0.044 1.056 236.6
261 0.020 0.480 3144 305 0.029 0.696 387.0
400 0.015 0.360 391.1 390 0.019 0.456 435.2

De acuerdo a los resultados obtenidos, se puede determinar que la afinidad de los
microorganismos al sustrato es baja en ambos sistemas, ya que los valores de Ks son
superiores a la concentracion de sustrato. También, como se ha mencionado, el agua
residual posee multiples sustratos que hacen que los microorganismos presentes en el
medio muestren preferencia por algunos de estos compuestos favoreciendo sus
degradaciones pero sin permitir una degradacion total de los contaminantes. En este
sentido, se puede afirmar que a pesar de que los fenoles se remueven satisfactoriamente,
hay compuestos presentes en el agua desflemada que los microorganismos no son capaces
de degradar causando una inhibicion en los sistemas.

Muy pocas investigaciones reportan las cinéticas de degradacién de aguas residuales de
refineria en donde se obtienen los coeficientes cinéticos considerando la DQO como
sustrato. Rahman (2004) encontr6 que los coeficientes cinéticos cambian cuando se
presenta un cambio en la concentracion de SSLM, el autor reportd que a una concentracion
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de 3000 mg SSLM/L, pmay tiene un valor de 0.653 d” (0.027 h™") y Ks de 397 mg DQO/L
mientras que para una concentracion de 5000 mg SSLM/L, fina tiene un valor de 1.2 d”!
(0.05 h™") y Ks de 659 mg DQO/L. Zhang et al. (2002) determiné los coeficientes cinéticos
en un reactor MBR durante el tratamiento de aguas residuales de una petroquimica,
reportando un valor de 154.2 mg/L para Ks y de 0.185 d' para pmax. Tellez er al. (1995)
determind los coeficientes cinéticos para el agua residual producida en un yacimiento
petrolero usando técnicas respirométricas y encontr6 un valor para Ks de 1.37 mg/L y max
de 0.136 h™". En la tabla 6.6. se muestran algunos de los coeficientes cinéticos reportados
para distintos sistemas biologicos.

Tabla 6.6 Valores de los coeficientes cinéticos para bacterias aerobias (*)

Tipo de agua Sistema de Mmax Ks Referencia
residual tratamiento (dh (mg DQO/L)
Sintética LA 1.28 - 6.46 289 - 2933 Kaly andurg,
2003
Municipal LA 2-10 15-70 Metcalf'y
Eddy, 2003
Municipal LA-Membrana 5.6-8.1 250 - 3720 El-Kebirr,
filtracion 1991
Industrial LA 0.77 2980.5 Suman et al.
2004
Petroquimica MBR 0.185 154.2 Zhang et al.
2002
Refineria LA-Membrana de 065-1.2 397 - 660 Rahman, 2004
filtracion
Refineria SBR 0.36 - 1.32 187 -391 En este estudio
Refineria MSBR 0.49-0.97 170 - 428 En este estudio

Fuente: (Modificada de Rahman, 2004)

Por otro lado, Rancafo (2011), determiné los coeficientes cinéticos para la degradacion de
fenol en aguas de refineria y obtuvo que la cinética de Monod describe bien la degradacion
del fenol cuando se parte de concentraciones de este compuesto inferiores a 300 mg/L.
Reportd valores de pmax entre 0.016 y 0.1 h-1 y de Ks entre 21 y 40 mg/L, para
concentraciones entre 40 y 260 mg/L de fenol. Generalmente, los valores de los
coeficientes cinéticos obtenidos estdn dentro del intervalo los procesos de lodos activados
encontrados en la literatura, los cuales consideran la DQO como sustrato.

6.4 Pretratamiento del agua desflemada

La alta presencia de GyA puede impedir la transferencia de oxigeno a los microorganismos
presentes en los reactores e inhibir su actividad enzimadtica; también, pueden afectar
negativamente el funcionamiento de las membranas de ultrafiltracion. Para impedir estos
problemas se implementd un pretratamiento del agua desflemada que involucrd un proceso
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de sedimentacién por gravedad y un proceso de coagulacion-floculacion-filtracion para los
lotes de agua desflemada.

Sedimentacion por gravedad: Este tratamiento se aplicé a los lotes 3 y 4 de agua
desflemada proveniente de la Refineria Ing. Antonio M. Amor, que registraban una
concentracion de GyA de 200 y 824 mg/L, respectivamente. La sedimentacion por
gravedad redujo muy poco este pardmetro, en donde la concentracion final promedio fue
195 mg/L para el lote 3 y 811 mg/L para el lote 4. Las concentraciones iniciales de DQO,
COD vy fenoles no se vieron afectadas. Este efluente se uso en la operacion en continuo de
la etapa 1.

Coagulacion-floculacion-filtracion: A simple vista el agua desflemada contenia una alta
concentracion de grasas y aceites y por tal motivo se propuso un pretratamiento mas
efectivo para reducir este parametro. En la tabla 6.7, se presentan las caracteristicas del
agua residual después del pretratamiento fisicoquimico, donde se puede observar que hubo
una remocion significativa de grasas y aceites que conllevo a la disminucion cerca de la
mitad de la DQO y el COD. La coagulacion-floculacion-filtracion se efectud en los lotes 5
y 6 del agua desflemada proveniente de la Refineria Francisco I. Madero, usada en la etapa
2.
Tabla 6.7 Caracteristicas del agua desflemada después del proceso fisicoquimico

Grasas y Aceite DQO CODb Fenol
(mg/L) (mg/L) (mg/L) (mg/L)
Lote5 Lote6 | Lote5 Lote6 | Lote5 Lote6| Lote5 Lote6
Recolectada | 55,597 | 653 630 | 316 463 80 135
de la refineria
_ Proceso 66 80 363 387 | 161 269 | 625 110
Fisicoquimico
Remocion
(%) 95 93 44 43 49 42 21 19

6.5 Operacion en continuo (MBMBR y MBR)

Se inicia la operacion en continuo tanto del sistema de biopelicula acoplado a una
membrana de filtracion (MBMBR) como del reactor bioldégico de membrana (MBR). Como
se menciond anteriormente la operacion en continuo se divide en dos etapas y los reactores
en cada etapa se operaron a tres diferentes tiempos de residencia hidraulica que
corresponden a 12,9y 6 h.

Etapa 1
Esta etapa tuvo una duracion de 60 dias y las caracteristicas del influente cambiaron cada

30 dias debido al suministro del agua desflemada. Durante los primeros 30 dias de
operacion se alimentaron los reactores con agua desflemada correspondiente al lote 3,
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mientras que para los 30 dias siguientes se suministro agua desflemada del lote 4. Ambos
lotes fueron recolectados en la refineria Ing. Antonio M. Amor.

Etapa 2

Para la segunda etapa de la operacion en continuo se utilizé agua desflemada proveniente
de la refineria Francisco I. Madero que corresponde al lote 5 y 6. Esta etapa tuvo una
duracion de 45 dias. Durante los primeros 15 dias de operacion, se alimentaron los
reactores con el lote 5 de agua desflemada y se consider6 un tiempo de residencia
hidraulica de 6 horas. Para los siguientes 30 dias que corresponden a los TRH de 12y 9 h
se utilizo el lote 6 de agua desflemada.

En la tabla 6.8 se muestra la carga organica aplicada a los sistemas para cada TRH
evaluado. El tiempo de retencion celular (TRC) correspondi6 al periodo de
experimentacion de cada etapa debido a que no existid una purga de lodos en los sistemas
durante su operacion.

Tabla 6.8 Valores de carga organica aplicados a los sistemas MBMBR y MBR

Carga organica Carga superficial
Etapa | Experimento T(l;)H T(l;)C Volumétriga MBMBI§
(kg DQO/m"d)* (g DQO/m"d)
I 12 1.15 3.84
9 1.54 5.13
! I 9 | 1.42 473
11T 6 2.10 7.01
v 6 0.73 243
2 A% 12 30 0.78 2.60
VI 9 1.04 3.47

*Carga orgénica utilizada en ambos reactores
6.5.1 Remocion de materia organica
Etapa 1

En ambos reactores, la concentracion inicial de DQO para los experimentos I y II fue de
578 mg Oy/L y del COD de 437 mg/L. Con respecto a la remocion de materia organica
durante el experimento I (TRH=12 h), se registré una concentracion final de la DQO de
195 + 17 mg O/L en el MBMBR y de 215 + 28 mg O,/L en el MBR que equivale a una
eficiencia de remocion del 73 + 6% y 68 + 5%, respectivamente. La concentracion final de
COD en el MBMBR fue de 85 + 12 mg /L mientras que en el MBR fue de 98 = 7 mg /L,
obteniéndose remociones del 81 +2.8% y del 79 + 1.6%, respectivamente.

Para el experimento II (TRH=9 h), en el reactor MBMBR las concentraciones finales de
DQO permanecieron en 209 = 6 mg O,/L y del COD en 88 = 7 mg/L mientras que en el
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MBR fueron de 232 + 11 mg O,/L para la DQO y de 91 £ 5 mg /L para el COD. Tanto para
el sistema MBMBR como para el MBR, las eficiencias de remocion de DQO obtenidas
fueron del 63 + 1% y 59 + 4%, respectivamente; la tasa de remocion para el COD fue del
79 + 1% en ambos sistemas.

Debido a que se contd con un nuevo lote de agua desflemada (Lote 4) que presentaba una
concentracion inicial de 528 mg O,/L de DQO y 465 mg/L de COD, se oper6é nuevamente a
un TRH de 9 h para evitar una desestabilizacion de los reactores y luego se redujo el TRH a
6 h (experimento III). A pesar de que cambiaron las concentraciones iniciales de materia
organica, la tasa de remocion al TRH de 9 h fue similar a la obtenida con el lote 3 de agua
desflemada en cada reactor. Por otro lado, se observa que la remocion de materia organica
en el experimento III (TRH=6 h) presenta una variacion irregular sobretodo en el reactor
biolégico de membrana (MBR) debido a que las concentraciones finales variaron entre un
intervalo de 237 a 295 mg DQO/L y entre 133 a 147 mg COD/L, correspondiente al 49 +
5% y 69 + 1% de remocion, respectivamente. En el reactor MBMBR se registr6 una
reduccién en el intervalo de 138 a 210 mg DQOY/L, equivalente al 64 + 7 % de remocion;
para el COD la concentracion final estuvo en el intervalo de 103 y 135 mg/L que
corresponde al 74 + 7% de remocion. El bajo desempefio de los reactores principalmente
del MBR al finalizar esta etapa, se atribuye a una acumulacion de grasas y aceites que
desestabilizaron los sistemas.

Etapa 2

Para el experimento IV, los reactores se alimentaron con agua desflemada del lote 5. La
concentracion inicial de DQO y COD fue de 363 mg O,/L y 161 mg/L, respectivamente.
Con respecto a la remocion de materia orgdnica para el TRH de 6 h, se obtuvo una
concentracion de salida en el intervalo de 20 a 28 mg DQO/L en el MBMBR y de 20 a 26
mg O,/L en el MBR, que corresponde a una eficiencia de remocion del 86% en ambos
reactores. La disminucion de COD fue similar en los dos sistemas registrandose una
concentracion final de 25 + 2 mg/L que equivale al 85% de remocion.

La concentracion inicial para los experimentos V y VI fue de 387 mg O,/L para la DQO y
de 269 mg/L para el COD (lote 6). Para el TRH de 12 h, se lograron concentraciones
finales de DQO y COD en el MBMBR de 42 £ 16 mg O)L y 33 + 8 mg/L,
respectivamente. En el MBR las concentraciones fueron de 62 = 9 mg O,/L para la DQO y
de 36 + 7 mg/L para el COD. En el MBMBR, las remociones de DQO y COD equivalen al
87% para ambos parametros mientras que en el MBR se registro una eficiencia de remocion
de DQO del 84 + 2% y de COD del 86 + 2%. Para el Gltimo experimento que corresponde
al TRH de 9 h, las concentraciones finales en el MBMBR fueron de 50 + 6 mg DQO/L,
correspondiente al 87 + 2% de remocion y de 33 + 2 mg COD/L equivalente a una
remocion 88 = 0.8%. En el MBR se registrd una concentracion final de 60 = 10 mg DQO/L
(n=84+2%)y36+2mgCOD/L (n=86=+2%).

La figura 6.7 presenta el comportamiento de la remocidén de materia organica durante toda
la operacion en continuo de los dos sistemas. Se observa que durante la primera etapa las
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concentraciones finales de DQO y COD en el reactor MBMBR siempre fueron menores en
comparacion con el reactor MBR. Sin embargo, a partir del dia 60 de operacion y con
excepcion de algunos puntos, las concentraciones finales de materia orgénica fueron
similares mostrando poca variaciéon entre los dos sistemas. Esto indica la robustez y
eficiencia de los dos reactores bioldgicos propuestos en este trabajo, los cuales tienen la
capacidad de remover altas concentraciones de materia organica a tiempos de residencia
hidraulica méas cortos de que los que se manejan actualmente en las refinerias de petrdleo

(TRH de hasta 80 h).
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Figura 6.7 Concentraciones de materia organica a la entrada y salida de los reactores
(a) DQO Yy (b) COD

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

79



Resultados y discusion

Las concentraciones finales de DQO obtenidas son similares a las reportadas en la literatura
para el tratamiento de aguas residuales de refinerias (Jou y Huang, 2003; Rahman y Al-
Malack, 2006; Viero et al., 2008).

Usando la prueba T-student a un nivel de significancia de a=0.05, se encontrd que
p=0.0371, el cual es menor que a, por lo tanto se rechaza la hipotesis nula (u;=p,) y se
obtiene que si existen diferencias significativas entre las concentraciones de DQO
obtenidas en los dos reactores. Las concentraciones finales de DQO obtenidas en el reactor
bioldgico de membranas (MBR) fueron significativamente mas altas que las registradas en
el reactor de biopelicula acoplado a una membrana de filtracion (MBMBR). La media
combinada con la desviacion estdndar para DQO fue de 131 + 7.9 mg O,/L para el
MBMBR y 157 +£ 9 mg O,/L para el MBR. Mientras que para las concentraciones de COD,
p=0.1594, y por lo tanto no existen diferencias significativas. La media combinada con la
desviacion estandar para el COD fue de 70.15 + 3.6 mg/L en el MBMBR y de 77.93 + 4
mg/L en el MBR. Las mejores eficiencias de remocion de materia organica durante toda la
operacion en continuo se observaron con los TRH de 12 y 9 h aplicadas en la segunda
etapa.

Como se menciond anteriormente, se aplicaron diferentes cargas orgéanicas durante la
operacion en contintio que variaron entre 0.73 y 2.10 kg DQO/m’d. La figura 6.8a muestra
la relacion entre la carga organica volumétrica vs. el TRH. En la figura 6.8b se muestra la
relacion de la COV aplicada y la remocion de DQO. Se observa que a cargas organicas
bajas (<1 kg DQO/m’d) los dos reactores (MBMBR y MBR) registran una buena remocion
de DQO y presentan una operacion mas estable. Al aumentar la carga organica se presenta
una mayor dispersion y se registran variaciones en la remocion de dicho parametro.
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Figura 6.8 (a) Relacion entre la carga organica volumétrica vs. el TRH (b) Remocion
de materia organica vs. carga organica aplicada

Sin embargo, se observa que el sistema MBMBR presenta un mejor rendimiento cuando se
trabajé a cargas organicas mayores a 2 kg DQO/m’d, lo que se traduce a una mejor
amortiguacion del sistema cuando hay variaciones de carga. Por lo tanto, el sistema hibrido
presenta una mayor capacidad de remocion de compuestos recalcitrantes que un sistema de
solo biomasa suspendida y por lo tanto se obtiene un efluente de mejor calidad.

Ivanovic y Leikens (2012) mencionan que no existe una diferencia en el grado de remocion
de la materia organica entre un MBMBR y un MBR. Los autores reportan que cuando los
sistemas son operados a TRH y TRC similares se logran altas eficiencias de remocion de
DQO que oscilan entre el 95 y 99 %.

6.5.2 Remocion de compuestos fendlicos

Con respecto a la remocion de compuestos fendlicos presentes en las aguas desflemadas,
ambos reactores presentaron concentraciones finales menores a 1 mg/L durante las dos
etapas de operacion en continuo. Como se observa en la figura 6.9, la concentracion a la
salida del MBMBR vari6 entre 0.2 y 0.6 mg/LL y en el MBR entre 0.3 y 0.7 mg/L. Las
eficiencias de remocion fueron del 99.9 + 0.1% para ambos reactores.
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Figura 6.9 (a) Concentraciones de fenoles totales a la entrada y salida de los reactores

MBMBR y MBR. (b) Concentraciones finales de compuestos fendlicos en el MBMBR
y MBR

Aplicando la prueba t-student a a=0.05, se encontré6 que la remociéon de compuestos
fenolicos en los dos reactores no presentan diferencias significativas (p=0.1621). Las
concentraciones medias fueron de 0.2933 + 0.01 mg/L en el reactor MBMBR y de 0.3181 +
0.01 para el reactor MBR.

Las eficiencias de remocion de fenoles fueron similares a las reportadas en la literatura para
el tratamiento de aguas residuales de refinerias. Viero et al. (2008) report6 eficiencias de
remocidn de fenol superiores al 98% durante las tres fases de operacion llevadas a cabo en
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un reactor MBR y Rahman y Al-Malack (2006) registr6 concentraciones finales de fenol en
el permeado en un intervalo entre 0.85 y 3.75 mg/L. En reactores MBBR se registran
eficiencias de remocion de fenol por arriba del 95% para aguas residuales de refinerias
(Schneider et al., 2011; Dias et al., 2012)

El andlisis por cromatografia HPLC del agua desflemada (figura 6.10) muestra la presencia
compuestos fenodlicos tales como fenol y o-cresol, los cuales se registran en los minutos 16
y 23, respectivamente. También, se observaron algunos intermediarios generados en el
proceso de biodegradacion del fenol como son el catecol, resorcinol y acido cis y trans-
mucoénico que se registran entre los minutos 10 y 13. Este resultado es similar al reportado
por Lazcano (2010) quien realiz6 un andlisis de cromatografia acoplado a espectrometria de
masas para la identificacion de compuestos fenolicos presentes en agua desflemada y
encontro que el fenol y el 2-metilfenol (o-cresol) eran compuestos mayoritarios debido a
sus concentraciones de 201.3 y 64.6 mg/L, respectivamente.
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3 Acido trans-muconico 13.809
4 Fenol 16.566
5 0-Cresol 23.661

Figura 6.10 Cromatograma HPLC del agua desflemada proveniente de la refineria
Francisco 1. Madero

Por otro lado, el analisis cromatografico del agua tratada obtenida a la salida de los
reactores MBMBR (figura 6.11a) y MBR (figura 6.11b) muestran que el fenol y el o-cresol
fueron degradados por los microorganismos presentes en los sistemas debido a que no se
registran en los minutos 16 y 23 como lo mostré el cromatograma anterior. Algunos autores
han demostrado que factores abidticos como la aireacion y el mezclado no influyen en la
volatilizacion de los fenoles debido a que son muy solubles en agua y su presion de vapor
es baja, por lo tanto se atribuye que la disminucion de las concentraciones si se debe a la
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Numero de Pico Componente Tiempo de retencion (min)
1 Acido Formico 3.245
2 Acido Malénico 4.157
3 Acido Maleico 5.499
4 Acido Succinico 6.204
5 Resorcinol 10.547
6 Catecol 11.640
7 Acido Mucénico trans 13.08
8 Acido 4-hidroxibenzoico 16.202

Figura 6.11 Cromatogramas HPLC realizados a una muestra de agua tratada en cada
uno de los reactores (a) MBMBR (b) MBR

biodegradacion (Yoong y Lant, 2001; Marrot et al., 2006; Duan, 2011). También, se
observa la presencia de algunos intermediarios, los cuales son producidos y acumulados a
través de la rutas metabolicas llevadas a cabo durante la biodegradacion del fenol y que no
son totalmente eliminados del efluente (Marrot et al., 2006). El proceso de biodegradacion
del fenol requiere de la presencia de oxigeno para iniciar el ataque enzimatico en los anillos
aromaticos. El primer paso de la ruta metabolica consiste en la incorporacién de un grupo
hidroxilo en el anillo que da lugar a un intermediario dihidroxilado susceptible a la accion
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de dioxigenasas especificas que provocan la apertura del anillo. Los derivados
dihidroxilados forman el catecol, el cual, puede ser oxidado mediante la ruta orto o la ruta
meta, dependiendo de la posicion en la que se efectué la apertura del anillo. En la ruta orto,
el anillo aromatico es escindido por la enzima catecol 1,2 dioxigenasa produciendo acido
mucoénico. En la ruta meta la ruptura del anillo ocurre por la enzima catecol 2,3 dioxigenasa
dando como resultado el semialdehido 2-hidroximuconico. Los productos finales de ambas
rutas son acidos carboxilicos que pueden entrar al ciclo de kreps (Al-Khalid y El-Naas,
2012). En procesos de degradacion aerobia de fenol, se ha demostrado que los
microorganismos prefieren la ruta orfo ya que es mas efectiva que la ruta meta con respecto
a la conversion de carbono a material celular (Aghapour et al., 2013).

6.5.3 Compuestos nitrogenados

En ambos reactores, la concentracion inicial de NH3 durante la primera etapa vario6 entre 81
mg/L (experimentos I, II) y 67 mg/L (experimentos II y III). Mientras que la concentracion
inicial en la segunda etapa fue de 36 mg/L para el experimento IV y de 25 mg/L para los
experimentos V'y VL.

La figura 6.12 presenta el comportamiento de los compuestos nitrogenados en el reactor
MBMBR. Durante la primera etapa, las concentraciones finales de nitrégeno amoniacal
fluctuaron entre 24 y 47 mg NHs/L que correspondié a una eficiencia de remocion
promedio de 54 + 4%. Para la segunda etapa se obtuvo una concentracion final promedio de
18.5 mg NHs/L y una eficiencia de remocion del 41 + 2%. En general, las tasas de
remocion de nitrdgeno amoniacal para cada TRH fueron del 45% para 12 h, 40% para9 h'y
57% para 6 h durante la primera etapa y del 47%, 48% y 60% para los tiempos de
residencia hidraulica de 6, 12 y 9 h de la segunda etapa, respectivamente.

Se observa que durante el primer experimento se registran las concentraciones mas altas de
N-NHj; debido probablemente a que las bacterias nitrificantes se estaban desenvolviendo en
el medio. Sin embargo, con el paso de los dias fue posible registrar un consumo de N-NHj3;
y la formacion de nitrato en el efluente, lo que se atribuye a que la remocién de nitrégeno
aumentaba a medida que iba aumentando el grosor de la biopelicula (Yang et al., 2009;
Yang et al., 2010). Se registr6 un aumento en la concentracion de nitratos que vario entre
2.8 y 30 mg N-NOs/L en el efluente durante los seis experimentos en comparacion con la
concentracion en el influente (< Img N-NOs/L). Las concentraciones de nitrito no fueron
medidas a lo largo de este estudio, debido a que las bacterias que oxidan nitrito son
considerados microorganismos mas eficientes y dominantes que las bacterias que oxidan
amonio (Yun et al., 2004), de modo que el nitrito producido es prontamente convertido a
nitrato. Con respecto al nitrégeno organico se observo que hubo una disminucioén pero se
considera que la mayor parte del nitrégeno organico fue sintetizado por la poblacion
microbiana para formar nuevo material celular.
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Figura 6.12 Concentraciones de los compuestos nitrogenados a la entrada y salida del
reactor MBMBR

De esta forma, la medicién de las concentraciones de nitrogeno amoniacal y de nitratos
fueron suficientes para evidenciar si se presentaba o no el proceso de nitrificacion. El
nitrogeno total lo constituyeron el nitrogeno amoniacal y los productos que resultan de los
procesos de nitrificacion, en este caso nitratos (Valdivia, 2005). El balance de masa de las
concentraciones de influente y efluente se definen de la siguiente forma:

N-NHj3 ivrLuente = (N-NH3 +N-NO3)grLuenTE
58 mg N-NH3/L = (28.2 mg N-NH3/L + 19.4 mg N-NOs/L)
58 mg/L=47.6 mg/L +a
donde o=error

El balance de masa para el nitrogeno en un sistema de tratamiento de efluentes muestra que
cerca del 90% del nitrogeno total disponible en el influente es metabolizado por la biomasa
nitrificante y que aproximadamente el 8% desaparece posiblemente por otras reacciones
microbianas como la adsorciéon y/o volatilizacion que pueden ocurrir en los sistemas
aerobios (Sawaittayothin y Polprasert, 2007).

La degradacion del nitrogeno amoniacal en efluentes de refinerias no es facilmente
obtenida por procesos biologicos convencionales debido a las altas cargas orgénicas
aplicadas y las bajas tasas de crecimiento de las bacterias nitrificantes. Sin embargo, con los
resultados obtenidos se puede afirmar que en el reactor hibrido MBMBR se tuvieron las
condiciones adecuadas para que las bacterias nitrificantes se desarrollaran y transformaran
el nitrégeno amoniacal en nitratos y fuera posible observar el proceso de nitrificacion en
conjunto con la remocion de materia orgdnica. Esto se debe a la inmovilizacién de las
bacterias nitrificantes, las cuales por el uso de soportes no fueron arrastradas fuera del
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sistema, como sucede en el sistema de lodos activados y toman lugar en las capas mas
profundas de la biopelicula donde se logran presentar condiciones andxicas/anaerobias.
Botrous et al., (2004) mencionan que en sistemas de biopelicula, ocurre normalmente una
estratificacion de la microbiota que favorece la distribucion de las bacterias de crecimiento
mas acelerado en las capas superiores de la biopelicula mientras que las bacterias
nitrificantes crecen y permanecen en el interior de la biopelicula.

El TRC es un parametro importante que tiene implicaciones sobre la nitrificacion. Al
aumentar el TRC aumenta el nimero de especies que pueden interactuar en el sistema
enriqueciendo las posibilidades de mejorar la capacidad de eliminar diversos contaminantes
(Gonzalez et al., 2002). Rusten et al. (1995) encontraron que las tasas mdaximas de
nitrificacion se alcanzan en biopeliculas maduras (después de 116 dias de iniciada la
nitrificacion) mientras que en biopeliculas jovenes solo llegan a un 50% de eliminacion de
amonio. En este estudio, a un TRC de 60 dias se observé que la mayor remocion de
nitrogeno amoniacal fue del 57%, esto explica las eficiencias de remocién obtenidas en el
MBMBR y que corresponden a una nitrificacion parcial.

Odegaard et al. (1994) menciona que con cargas organicas menores o iguales a 5 g
DQO/m’d es posible remover la mayor parte de la DQO vy llevar a cabo la nitrificacion. Las
cargas en el MBMBR variaron entre 2 y 7 g DQO/m?d, por lo tanto, si se podia presentar el
proceso de nitrificacion.
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Figura 6.13 Concentraciones de los compuestos nitrogenados a la entrada y salida del
MBR

En la figura 6.13 se muestra el comportamiento de los compuestos nitrogenados en el
reactor bioldgico con membrana (MBR). La concentracion de nitrogeno amoniacal en el
agua tratada tuvo fluctuaciones durante la operacion en continuo. Se observa una
disminucién en los primeros diez dias de operacion, lo que se atribuye a que la biomasa se
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encontraba en la fase de crecimiento exponencial y por lo tanto el consumo de nitrégeno se
debe a la sintesis de material celular. En los dias posteriores, no se observa una
disminucién en la concentracion de NH3, que se confirma con la baja concentracion de
nitratos en el efluente, por lo tanto se puede afirmar que no existid el proceso de
nitrificacion en el sistema MBR. Conforme a lo descrito por Stepheson (2000), una de las
ventajas de los MBR es la alta eficiencia de remocion de compuestos nitrogenados debido a
los altos TRC; en este estudio no fue observado ese hecho y se atribuye tal vez a la alta
concentracion de materia organica y presencia de toxicos en el influente que no permitieron
las condiciones adecuadas para el crecimiento de las bacterias autotrofas.

Varios motivos pueden influir en el proceso de nitrificacion debido a que las bacterias
nitrificantes (autétrofas) son aproximadamente 10 veces mas sensibles a factores
ambientales y a la presencia de compuestos toxicos con respecto a las bacterias heterotrofas
(Juliastuti et al., 2003). Para que el proceso de nitrificacion se lleve a cabo es necesario
controlar algunos parametros como la temperaturas (30 y 35°C ), pH (entre 7.5y 8.6) y la
concentracion de oxigeno disuelto (2.0 y 3.5 mg/L). Sin embargo, estos pardmetros no
afectaron negativamente el sistema MBR como se detallard mas adelante.

La remocion de nitrdgeno total ha sido més alta en los sistemas MBMBR en comparacion
con los MBR convencionales (Liu et al., 2010; Yang et al., 2009; Yang et al., 2010,
Ivanovic y Leiknes, 2012)

6.5.4 Comportamiento de las especies de azufre

La figura 6.14, muestra la variaciéon de la concentracion del H,S y sus productos de
disociacién (HS™ y S*) en funcién del pH. Se observa que a valores de pH menores de 7 se
incrementa la concentraciéon de H,S mientras que a valores mayores de 9, la especie
predominante es el ion HS". El ion sulfuro S* solo se forma en condiciones altamente
alcalinas (pH=14).
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Figura 6.14 Distribucion de las especies de azufre en funcion del pH
(Fuente: Marquez, 2004)
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La solubilidad del H,S es menor (0.40 g Na,S/100 g de H,O) en comparacion con la del
HS y S (18.6 g Na,S/100 g de H,0) lo que significa que estas dos Gltimas especies son
muy hidrosolubles mientras que el H,S es parcialmente soluble. El equilibrio entre el H,S
en solucion y el H,S en la fase gaseosa es gobernado por la ley de Henry (H>Saq = o HaSgqs)
donde el coeficiente de absorcion o es de 1.99 a una temperatura de 30°C, por lo tanto el
H,S es muy volatil y puede disminuir significativamente la concentracion del H,S en la fase
liquida. Los factores que influyen en la volatilizacion del H,S son una disminucién en el
pH, aumento en la temperatura y aumento en la turbulencia del fluido, lo que significa que

cualquier agitacion en el medio provocaria un desprendimiento de esta especie de azufre
(Churchill y Elmer, 1999).

Se observa que en las aguas desflemadas predomina el ion HS™ debido a que su pH se situa
entre 8 y 10 unidades. Sin embargo como se mencioné anteriormente, el pH del agua
desflemada se ajusto a 7 unidades antes de entrar a los sistemas biologicos para
proporcionar asi un crecimiento éptimo de los microorganismos, lo que origind una nueva
distribucion entre las especies de azufre que correspondio a que el 50% de los sulfuros
disueltos estuvieran presentes como HS™y el otro 50% como H,S, la concentraciéon del S*
fue insignificante a este pH.

El comportamiento de las especies de azufre s6lo se determind en la primera etapa de la
operacion en continuo debido a que el agua desflemada utilizada en la segunda etapa (lote 5
y 6) no registrd sulfuros. Como se muestra en la figura 6.15, las concentraciones iniciales
de sulfuros fueron de 28 mg/L para los experimentos I y I y de 8 mg/L para los
experimentos II y III. Las concentraciones finales a la salida de los reactores variaron entre
3 y 12 mg/L para el MBMBR mientras que en el MBR se encontr6 entre el intervalo de 3.5
y 14 mg/L.
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Figura 6.15 Concentraciones de sulfuros en el influente y efluente de los sistemas
MBMBR y MBR
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Por otro lado, la concentracion de sulfatos en ambos sistemas permanecié constante durante
los tres experimentos. Las concentraciones de sulfatos fueron de 1200 + 15 mg/L para los
experimentos [ y I y de 800 + 13 mg/L para el experimento II y III.

Con los resultados obtenidos, se puede suponer que no hubo una biodegradacion de
sulfuros en los sistemas y que la principal causa en la disminucion de dicho compuesto se
relaciona con la volatilizacién del H,S por la disminucion del pH en el agua desflemada y
por la aireacion dentro de los reactores. Este hecho se soporta en que no existid una
oxidacion de sulfuros a sulfatos debido a que no existié6 un aumento considerable en la
concentracion de estos ultimos.

6.5.5 Comportamiento del pH y oxigeno disuelto (OD)

Las concentraciones de pH y OD fueron controladas y monitoreadas durante todos los
experimentos debido a que la eliminacion bioldgica de nutrientes es sensible a las
variaciones de estos parametros (Chan ef al., 2009). Para evitar la posible acidificacion que
podia ocasionarse por la generacion de los acidos carboxilicos, que son intermediarios en la
degradacion de los compuestos organicos presente en el agua residual (Watson et al., 2002)
se utiliz6 la solucion buffer descrita en la tabla 5.2 (Solucién A).

En la figura 6.16 se observa que el pH de ambos sistemas se mantuvo constante y cerca de
la neutralidad a lo largo de todos los experimentos. Los valores de pH oscilaron entre 6.8 y
7.9. Con respecto a la concentracion de oxigeno disuelto, el promedio obtenido fue de 3.6 +
0.35 mg/L en los dos sistemas y este valor propicié un buen movimiento de los soportes
dentro del MBBR para que no existieran zonas muertas (Jdegaard et al., 1994) y esta por
encima del minimo requerido para el buen funcionamiento de los reactores.
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Figura 6.16 Comportamiento del pH y oxigeno disuelto (OD) en los sistemas MBMBR
y MBR
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Los valores de pH y OD obtenidos propiciaron las condiciones adecuadas para el
crecimiento de las bacterias y reacciones bioldgicas llevadas a cabo en cada uno de los
sistemas y estos datos fueron similares a los reportados por Yang et al. (2009) quienes
mantuvieron el pH en un intervalo entre 7.6 - 8.5 y la concentracion de OD mayor a 3 mg/L
durante el funcionamiento de un reactor MBMBR y MBR.

Para llevar a cabo la nitrificacion, se ha reportado que las bacterias encargadas de este
proceso se desarrollan mejor en condiciones levemente alcalinas a un pH entre 7.5 y 8.6
(Mara y Horan, 2003). Se observa que en algunos casos, el pH en el sistema MBMBR fue
ligeramente mas alto en comparacion con el MBR; sin embargo, el andlisis estadistico
indica que no hubo ninguna diferencia significativa de dicho pardmetro entre los dos
reactores. Por lo tanto, se puede inferir que el pH no tuvo un efecto sobre las variaciones en
la nitrificacién entre los reactores. La principal explicacion para que se presentard el
proceso de nitrificacion en el MBMBR fueron los gradientes de concentracion de OD como
resultado de las limitaciones de difusion entre la fase acuosa y la biopelicula. En los
procesos de biopelicula, la zona andxica comienza normalmente a los 0.1-0.2 mm por
debajo de la superficie de la biopelicula (Mara y Horan, 2003).

6.5.6 Grasas y Aceites (GyA)

Se realizaron pruebas aleatorias para determinar la concentracion de GyA en el permeado
de ambos reactores. Los resultados se muestran en la tabla 6.9.

Tabla 6.9 Concentracion de grasas y aceites en el influente y efluente de los sistemas
MBMBR y MBR durante la primera etapa

Etapa Experimento TRH Influente Efluente Efluente

(h) (mg/L) MBMBR MBR

(mg/L) (mg/L)

I 12 195 10423 125 + 34

1 1| 9 811 410429 633 + 37
I 6 811 430423 652 + 45

\Y 6 66 2.0+0.7 26+0.8

2 \Y 12 80 3.5+04 3.5+0.9
VI 9 80 32+0.1 3.6+0.2

Al finalizar el experimento III, la actividad bioldgica de los microorganismos presentes en
los reactores se vio afectada por la acumulacion de las GyA debido a la formacion de
espuma y baja sedimentabilidad de los lodos principalmente en el reactor MBR, lo que
provoco que unos dias después los reactores colapsaran. Para comprobar si la acumulacion
de GyA eran las causantes de la formacion de espuma y del colapso de los reactores se
realizaron pruebas de dicho pardmetro en el licor mezclado y se encontr6 una concentracion
de aproximadamente 20 g/L en el MBR y de 5 g/L en la fase MBBR del sistema hibrido.
Por tal motivo fue necesario realizar nuevamente una aclimatacion y someter el agua a un
pretratamiento de GyA mas eficiente. Segin Galil y Levinsky (2005), la sensibilidad de los
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procesos biolodgicos a algunos compuestos toxicos puede provocar la reduccion de la
cantidad de biomasa activa en el reactor y reducir el contacto entre el sustrato y la biomasa
lo que conduce finalmente a un fallo completo del proceso. Judd (2006) reporta que la
presencia de espuma en los procesos de lodos activados es causada por TRC altos,
temperatura elevada como también por la presencia de grasas y aceites y/o surfactantes en
el influente. Ademas, menciona que la abundancia de actinomicetos tales como Nocardia o
Microthrix se relacionan con la presencia de espuma en los reactores bioldgicos, sin
embargo este tipo de microorganismos no se identificaron en la comunidad microbiana.

En la segunda etapa de operacion, el promedio de la concentracion de GyA en el efluente
fue de 2.8 = 0.4 mg/L en el MBMBR y de 3.3 + 0.6 mg/L en el MBR, alcanzando una
eficiencia de remocion mayor al 95% en ambos sistemas. Para comprobar que no se
presentara una acumulaciéon de GyA dentro de los reactores nuevamente, se realizd una
medicioén en el licor mezclado a la mitad del tiempo de operacion en esta etapa y la
concentracion de dicho pardmetro no superd los 30 mg/L. De este modo, la actividad
enzimatica de los microorganismos no se vio afectada por las GyA, lo que permitio obtener
mejores remociones de materia orgdnica a la salida de los reactores con membrana en
comparacion con los sistemas de lodos activados (Sholz y Fuchs, 2000; Qin et al., 2007;
Wiszniowski et al., 2009; Sun et al., 2010). Sin embargo, Kurian et al. (2005) demostraron
que el flux de la membrana puede disminuir durante un largo tratamiento de aguas oleosas
debido a la presencia de residuos aceitosos y a la elevada concentracion de solidos
suspendidos en los MBR.

6.5.7 Caracteristicas de la biomasa

Para evaluar la cantidad de biomasa en suspension existente dentro de los reactores se
determinaron los s6lidos suspendidos totales en el licor mezclado (SSLM). En el caso del
reactor hibrido, a pesar de que la mayoria de la biomasa estd fija en los soportes se
cuantificaron los SST debido que existe un desprendimiento natural de la biopelicula que
influye en la presencia de sdlidos suspendidos en la fase acuosa. En la figura 6.17, se
muestra el comportamiento de los SSTLM en ambos reactores y la concentracion de
biomasa adherida en los soportes del MBMBR.

Para el reactor MBR, se observa un incremento de la concentracion de sélidos suspendidos
totales en el licor mezclado durante la primera etapa de operacion hasta mantenerse
constante en aproximadamente 4.8 g SSTLM/L. Para la segunda etapa, se alcanzaron
concentraciones aproximadas de 6 g SSTLM/L. Se observa que conforme se disminuia el
TRH aumentaban los SSLM, este hecho se debe a que TRH cortos proporcionan mas
nutrientes a la biomasa, permitiendo un mayor crecimiento y por lo tanto una concentracion
mayor de SSTLM (Sombatsompop, 2007). Los valores observados demuestran la habilidad
del reactor MBR para operar con concentraciones de biomasa superiores a los reportados
para el proceso de lodos activados que dificilmente superan los 5 g/L. La presencia de la
membrana garantizd una concentracion elevada de biomasa que contribuyé a una mejor
eficiencia del tratamiento y una menor produccion de lodos. El contenido de SST dentro de
los MBR oscila entre 8 y 15 g/ para el tratamiento de agua doméstica (Stepheson et al.,
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2000; Rosenberger et al., 2002), la baja concentraciéon de SSTLM registrados en el MBR de
este estudio se atribuye a la naturaleza de la fuente de carbono (agua tipo industrial) que
pudo generar un menor rendimiento en la biomasa; sin embargo, estos valores fueron
similares a las concentraciones de SSTLM reportadas para los MBR durante el tratamiento
de aguas residuales de refinerias que oscilan entre 2 y 10 g/L (Rahman y Al-Malack 2006;
Torres et al., 2008; Viero et al., 2008; Wiszniowski et al., 2011). Durante todo el periodo
de operacion, la relacion de SSV/SST se mantuvo siempre arriba de 0.8 indicando que no
hubo acumulaciéon de compuestos inorganicos dentro del reactor, los cuales fueron
absorbidos por la biomasa o extraidos por la membrana (Viero et al., 2008) y la mayoria de
los s6lidos suspendidos eran microorganismos (Sombatsompop, 2007).
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Figura 6.17 Generacion de biomasa presente en los sistemas propuestos

Para el reactor MBMBR, la concentracion de SST fue relativamente baja y constante. Se
registrd una concentracion promedio de 300 + 100 mg SSTLM/L, lo que indica que durante
la operacion en continuo no se presentd un desprendimiento considerable de la biopelicula
que afectara el desempefio del sistema, cumpliendo con la principal caracteristica de los
reactores de biomasa adherida, en donde la mayoria de la biomasa presente en el sistema se
encuentra fija en los soportes. La concentracion de SSLM reportada para sistemas los
MBMBR es muy variable, sin embargo, estos valores son siempre inferiores a los obtenidos
en los reactores biolodgicos con membranas. Phattaranawik y Leiknes (2010, 2011)
mencionan que por esta razéon los reactores MBMBR presentan algunas ventajas sobre los
MBR tales como: reduccion del ensuciamiento de la membrana y baja viscosidad de los
SSLM disminuyendo el consumo de energia de los sistemas de aireacion.

Respecto a la cuantificacion de la biomasa adherida a los soportes, se registrd una
concentracion entre de 5.1 y 8.5 g ST/m” en la primera etapa y entre 4.6 y 5.9 g ST/m” para
la segunda etapa. La concentracion de biomasa adherida fue aumentando con la reduccion
del tiempo de residencia hidraulica obteniéndose las mayores concentraciones en el TRH de
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6 h, esto era de esperarse, porque a mayor carga organica se registra una mayor cantidad de
biomasa (Valdivia, 2005). Este hecho se comprueba con fotos comparativas de los soportes
tomadas en diferentes tiempos de operacion (Figura 6.18). Los valores obtenidos se
encuentran dentro del intervalo de 4-9 g ST/m’ que reportan Pasinetti y Emondi (2003)
apud Valdivia (2005) para reactores de biopelicula que utilizan anillos Kaldnes como
soporte. La concentracion promedio de la biomasa adherida se extrapold a todo el volumen
del rector para estimar la biomasa como mg/L, los resultados fueron de 2.2 g/L para la
primera etapa y 1.5 g/L. en la segunda etapa. Estos resultados son congruentes con los
reportados para sistemas MBMBR (Yang et al., 2009) y para MBBR durante el tratamiento
de aguas residuales de refinerias (Schneider et al., 2011).

Figura 6.18 Fotografias comparativas del crecimiento de la biopelicula en los soportes

Otro de los anélisis utilizados para la cuantificacion indirecta de la biomasa adherida en los
soportes fue la determinacion de carbohidratos y proteinas totales, cuyos perfiles de
concentracion se muestran en la figura 6.19. Se observa una tendencia de aumento en la
concentracion de dichos pardmetros con respecto al tiempo, lo cual se debe al incremento
en la concentracion celular a lo largo de los experimentos. Las concentraciones de
carbohidratos totales se encontraron entre 118 y 354 mg/L mientras que la concentracion de
proteinas se registrd entre 174 y 469 mg/L. Algunos autores reportan que en los sistemas de
biopelicula la concentracion de proteinas y carbohidratos es dos veces mayor que el valor
obtenido en reactores de biomasa suspendida y este hecho se debe a que son un factor
determinante en el proceso de adhesion de los microorganismos sobre la superficie de los
soportes (Tavares et al., 1994).
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Concentracion (mg/L)

Figura 6.19 Concentracion de carbohidratos y proteinas totales en el MBBR
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Figura 6.20 Relacion PS/PT con respecto al TRH

Flemming y Wingender (2001) sugirieron que los carbohidratos son los compuestos
predominantes en la composicion de la biopelicula, sin embargo, otros autores reportan que
las proteinas y los 4cidos humicos aparecen en cantidades significativas, siendo mayores
que los carbohidratos en la biomasa (Dignac et al, 1998; Nielsen et al., 1997, Ng y
Hermanowicz, 2005). Como sea, las concentraciones de los componentes de las SPE que
conforman la biopelicula, depende de numerosos factores como el origen del lodo, la fase
de crecimiento, las condiciones de operacion del proceso, el tipo del reactor y del método
de extraccion para cuantificar las SPE.
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La figura 6.20 muestra la relacion entre los polisacaridos (PS) y las proteinas (PT) para
cada tiempo de residencia hidraulica. Se observa que las medias de los valores para la
relacion PS/PT se encuentran entre 0.8 y 1.1. Estos valores son muy cercanos y por lo tanto
no se observa una influencia del TRH con la relacion PS/PT lo que significa que a pesar de
registrarse un aumento de la biomasa adherida en los soportes, la relacion entre la cantidad
de carbohidratos y proteinas se mantuvo practicamente constante a lo largo de este estudio.

6.5.8 Dureza y turbidez

La remocion de dureza en las dos etapas en continuo fue de 176 £ 5 mg CaCOs/L lo que
corresponde a una tasa de remocion del 47% para ambos sistemas. Estos resultados son
consistentes con estudios reportados utilizando membranas de ultrafiltracion. Xing et al.
(2000) registraron una concentracion de dureza en el permeado equivalente a 325 mg
CaCOs/L durante el tratamiento de aguas residuales municipales. Li et al. (2004) integraron
una membrana de ultrafiltraciéon (UF) dentro de un reactor de lecho fluidizado para la
remocion de la dureza y obtuvieron una eficiencia de remocion del 60% en el sistema
hibrido y del 16% sdlo trabajando con la membrana. Viero et al. (2002), lograron una
remocion de alrededor el 30% de la dureza con una membrana de ultrafiltracion y del 54%
con un membrana de osmosis inversa. Mancuso y Santos (2003) mencionan que el agua
para reuso requiere de una concentracion menor a 650 mg/L, por lo cual la dureza del agua
tratada obtenida en los dos sistemas no es un inconveniente para su reuso dentro de las
refinerias.

La turbidez del agua tratada fue menor a 1 UNT en ambos reactores y corresponde a una
reducciéon mayor del 99% de dicho parametro, lo que significa que hubo ausencia de
material particulado en el permeado (Rahman y Al-Malack., 2006; Leiknes y Odergaard,
2007; Ivanovic et al., 2008; Sun et al., 2010; Phattaranawik y Leiknes, 2011).

6.5.9 Desempeiio de la membrana
6.5.9.1 Presion Transmembrana (PTM)

Como se mencion6 en la metodologia, durante la primera etapa los sistemas no contaban
con ningun tipo de instrumentacion y por tal motivo la PTM se midi6 por medio de un
manometro durante los 60 dias de operacion. La PTM se mantuvo constante registrando un
valor promedio de 5 kPa para el moédulo de membrana del MBMBR y de 4 kPa para el
MBR. También, se realizaron mediciones manuales para verificar el flujo de salida de los
reactores en cada TRH, observandose variaciones minimas (< 2mL/min). Estas mediciones
indicaron que la tasa de ensuciamiento fue casi nula en la primera etapa porque la
permeabilidad de membrana no se vio afectada por el aumento de la PTM.

Para la segunda etapa de experimentacion, la PTM se midi6 por medio de un transductor de
presion conectado a una tarjeta de adquisicion de datos. De acuerdo con la informacion
aportada por el proveedor, el flux critico de la membrana fue de 25 L/m*h y el flux
subcritico de aproximadamente 20 L/m*-h. Durante toda la experimentacion se trabajé a un
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flux constate de 10.5 L/m’h para el TRH de 12 h, 13.8 L/m’h para el TRH de 9 h y 20.7
L/m’h para el TRH de 6 h. El flux de permeado siempre estuvo por abajo del flux critico. El
rango de flux de permeado reportado en la literatura para los MBMBR varia entre 3 y 60
L/m*h (Melin et al., 2005; Leiknes y @degaard, 2007), sin embargo la mayoria oscila entre
13 y 25 L/m’h (Lee et al., 2001; Yang et al., 2009; Sun et al., 2010).

La figura 6.21 muestra la variaciones de la PTM durante los 45 dias de operacion. Se
observa que la PTM del reactor MBMBR varia entre 3.5 y 6.1 kPa mientras que la PTM del
MBR entre 2.5 y 5.2 kPa. En ambos sistemas, la PTM no registrd un rapido incremento por
lo que se mantuvo relativamente constante. Este hecho se atribuye a que los sistemas
MBMBR y MBR contaban con periodos de retrolavados y flujo de aire continuo que
permitieron un mejor desempefio de la membrana (Leiknes y @degaard, 2001 y 2007,
Ivanovik y Leiknes, 2008) y no fueron necesarias las limpiezas quimicas. Aunque la
diferencia de la PTM entre los dos reactores no es muy significativa, el reactor MBMBR
registra una PTM més alta que el sistema MBR, lo que podria representar que en un largo
plazo de operacion el sistema MBMBR serd mas sensible a mostrar saltos en la PTM y por
consiguiente, una tasa elevada de ensuciamiento de la membrana que el reactor MBR.

PTM (kPa)

0 5 10 15 20 25 30 35 40 45

Tiempo (dias)
¢ MBMBR & MBR

Figura 6.21 Perfiles de la presion transmembrana (PTM) durante la segunda etapa de
operacion en continuo

6.5.9.2 Sustancias poliméricas extracelulares solubles y enlazadas al floculo

Las sustancias poliméricas extracelulares (SPE) son consideradas como uno de los
principales contribuidores del ensuciamiento de las membranas en los procesos MBR
(Drews et al., 2006; Meng et al., 2009; Yang et al., 2009; Yang et al., 2009b). Como se
menciond anteriormente, las SPE pueden ser divididas en dos grupos: SPE ligadas o
enlazadas que se encuentran adheridas a las células y las SPE solubles, que forman parte de
los llamados productos microbianos solubles (PMS) que se encuentran disueltas en la
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solucion o débilmente ligadas a la célula (Laspidou y Rittman, 2002). Un andlisis
cuantitativo de las SPE tanto solubles como enlazadas a los floculos fue realizado para
comparar la concentracion de SPE en ambos reactores y evaluar la influencia de este
pardmetro en el ensuciamiento de la membrana.

La tabla 6.10 presenta las concentraciones de las SPE solubles y enlazadas, representadas
por la concentracion de proteinas (PT) y carbohidratos (CB) para cada uno de los sistemas
durante las dos etapas en continuo. La suma de PT y CB representan la cantidad total de las
SPE (Sombatsompop et al., 2006, Yang et al., 2009b).

Tabla 6.10 Concentraciones de SPE solubles y enlazadas en los sistemas MBMBR y

MBR
Componentes SPE solubles SPE enlazadas
(mg/L) (mg/L)
MBMBR MBR MBMBR MBR
Proteinas 140 £ 17 91+6 269+8 225+6
Carbohidratos 25+3 173  113+2 92+3
SPE Total 166 + 4 1026 382+4 318+5

Se observo que la concentracion de PT y CB no cambia con respecto al TRH, indicando
que la concentracion de dichos pardmetros se mantuvo practicamente constante a lo largo
de este estudio (Anexo 4). Sombatsompop (2007) encontré que la cantidad de SPE es
independiente del TRH en sistemas con crecimiento suspendido y adherido.

Las proteinas representaron mas del 70 % de la composicion de las SPE, lo que significa
que el contenido de proteinas es mayor a la de los carbohidratos y predominan en ambos
sistemas. Estos resultados coinciden con los reportados por Yang et al. (2009b) y Sun et
al.(2010). Las proteinas tienen un papel importante a la hora de estabilizar la estructura del
agregado microbiano ademés de que actian como enzimas durante la digestion de
macromoléculas y material particulado embebido o adsorbido en la matriz (Collado et al.,
2011).

Muchos estudios han investigado el rol de las SPE en el ensuciamiento de las membranas,
sin embargo su influencia ain es debatida (Drews et al., 2008). Algunos autores han
comparado el funcionamiento de los MBMBR vs. MBR y han demostrado que el
comportamiento de las SPE es muy variable. Lee et al. (2001) y Sombatsompop et al.
(2006) encontraron que la composicion y cantidad de las SPE tanto solubles como
enlazadas en los sistemas MBMBR son similares a las producidas por los MBR, sugiriendo
que las SPE no son el principal factor para causar el ensuciamiento de la membrana. Otros
estudios, han reportado una reduccion de las SPE en los MBMBR en comparacion con los
MBR debido a la habilidad de la biopelicula para absorber y enlazar los productos
microbianos solubles (Wang et al, 2010; Liu et al, 2010). Contrario a estas
investigaciones, Yang et al. (2009) obtuvieron concentraciones altas de proteinas y
polisacaridos en los MBMBR atribuido al sobrecrecimiento de bacterias filamentosas.
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Las figuras 6.22 y 6.23 comparan las concentraciones de SPE solubles y enlazadas a los
fléculos obtenidas en este estudio con los datos reportados en otros trabajos para reactores
MBMBR operados paralelamente con MBR (Lee et al., 2001; Sombatsompop et al., 2006;
Yang et al., 2009b; Ng et al., 2010). Se observa que las concentraciones de proteinas y
carbohidratos son mayores en esta investigacion y esto se debe a que el agua residual
empleada fue agua real mientras que en los estudios mencionados fue agua sintética. Este
hecho es importante mencionarlo debido a que se ha demostrado que las diferencias en el
comportamiento del ensuciamiento de la membrana se debe al tipo de agua residual, disefio
del reactor y condiciones de operacion de los reactores (Ahl ef al., 2006). Ademas, cuando
hay presencia de compuestos toxicos como el fenol, los microorganismos producen una
mayor cantidad de SPE que cuando es glucosa (Huang et al., 2008).

160

140
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100
80
60

SPE solubles (mg/L)

40
20

0
Lee et al. (2001) Sombatsompop Sombatsompop Ng et al. (2010) Este estudio
etal. (2006)  etal. (2006) (2014)

®BPTMBMBR M(CBMBMBR #PTMBR # CBMBR

Figura 6.22 Comparacion de las concentraciones de SPE solubles en MBMBR y MBR

En general, en este estudio se observa que el contenido de las SPE en el reactor MBMBR es
mayor que el contenido registrado en el MBR. Las SPE son de gran importancia en los
sistemas de crecimiento adherido debido a que son necesarias para la formacion de la
biopelicula y por tal motivo su concentracién puede ser mayor en comparacion con los
sistema de crecimiento suspendido (Sombatsompop, 2007). Aunque no existieron cambios
significativos en la PTM ni se sobrepaso el flux critico, el reactor MBMBR podria
presentar una mayor tasa de ensuciamiento de la membrana que el reactor MBR causado
por la gran cantidad de SPE presentes en el medio principalmente a las enlazadas a los
floculos (Cho et al., 2005; Le-Clech et al, 2006). Estos resultados concuerdan con los
reportados por Yang et al. (2009b), Lee et al. (2001) y Sombatsompop et al. (2006),
aunque estos dos ultimos estudios indican que el ensuciamiento de la membrana en el
sistema hibrido es causado por la distribucion del tamafio de particula y no por las SPE.
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Figura 6.23 Comparacion de las concentraciones de SPE enlazadas a los floculos en
MBMBR y MBR

El MBMBR fue disefiado para contrarrestar el ensuciamiento de la membrana por medio
del uso de soportes (Leiknes y @degaard, 2007; Phattaranawik y Leiknes, 2010), a pesar de
que la cantidad de SSLM que se obtuvo en este estudio fue menor a 300 mg /L se observa
que el MBMBR es propenso a presentar una mayor formacion de la capa taponante sobre la
superficie de la membrana 6 un bioensuciamiento por la adsorcion de componentes
organicos (SPE) dentro de los poros. Segin Ivanovic y Leiknes (2012) la fuente principal
que forma la capa taponante en la membrana es el material suspendido, sin embargo, se ha
demostrado que la reduccién de los SSLM no garantiza un mejor rendimiento de la
membrana en estos sistemas hibridos. Yang et al. (2009b) y Lee et al. (2001) encontraron
tasas elevadas de ensuciamiento a bajas concentraciones de SSLM en los MBMBR,
observandose la formacion de una capa densa y menos porosa que llevd a una mayor
resistencia y por lo tanto mayores tasas de incrustaciones. Hoy en dia, alin no esta claro
bajo que circunstancias se presenta el ensuciamiento de la membrana debido a que son
muchos factores los que afectan este fenomeno sin seguir un patrén definido. En los
MBMBR el rendimiento de la membrana ha variado y parece depender de la calidad de las
aguas residuales y de los SSLLM (Leiknes y @degaard, 2007).

Por otro lado, en la segunda etapa de operacion se calculd el indice volumétrico de lodos
(IVL) para ambos sistemas. Para el MBR se obtuvo un IVL promedio de 112 mL/g y una
mientras que el MBMBR presentd un IVL de 142 mL/g. Un IVL bajo indica buena
sedimentabilidad de lodos; un IVL por debajo de 120 mL/g es considerado satisfactorio
mientras que por encima de 150 mL/g indican presencia de bacterias filamentosas
(Sombatsompop, 2006). Ambos reactores presentan buena sedimentabilidad, aunque el
MBMBR presenta un IVL mayor que el MBR, este hecho se atribuye a que la mayor parte
de la biomasa esta adherida a los soportes, la concentracion de sélidos suspendidos es baja
y son mas susceptibles a la presencia de bacterias filamentosas por el desprendimiento de la
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biopelicula. Ng y Hermanowicz (2005) relacionan el IVL con la cantidad de EPS totales
(proteinas y polisacéridos) y verifican que la sedimentacion es mejor cuando hay cantidades
mas altas de EPS en la biomasa.

6.5.9.3 Visualizacion de las membranas

En la figura 6.24 se muestran las fotografias de la membrana antes y después de la
operacion del MBMBR y del MBR, las cuales fueron tomadas con el microscopio
electronico de barrido (MEB).

En la figura 6.24a se muestra una micrografia de la superficie externa de la membrana sin
usar donde se puede observar su superficie porosa. Las fotos 6.24 b y ¢ corresponden a la
membrana del MBR y se observa el crecimiento de algunos microorganismos sobre la
superficie de la membrana. Las fotos de la membrana del reactor MBMBR (Figura 6.24 c 'y
d) muestran la formacion de la capa taponante formada sobre la superficie de la membrana
y la presencia de microorganismos. Sin embargo, no se observa la formacion de una capa
de ensuciamiento como se reporta en la mayoria de los trabajos que estudian este tema, lo
cual se puede atribuir a que el area superficial de la membrana fue superior a la requerida.

FO-USAI
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Figura 6.24 Micrografias electronicas de la membrana limpia (a) y de la membrana
usada en el MBR (b y ¢). Membrana usada en el MBMBR (MBMBR) (d y e)

6.6 Dinamica de la comunidad microbiana presente en los sistemas MBMBR y MBR
La figura 6.25 presenta los fragmentos enviados a secuenciar de las muestras provenientes
del indculo y de la operacion en discontinuo y continuo cada reactor. Se observa que los

amplicones son de aproximadamente 800 pb, demostrando que contienen los fragmentos de
600 pb insertados (primer Tx9:1392) mas los 200 pb del vector (primer M13F y M13R).

Indculo-Tx9
PR N T T Sy,

1-Tx9 VTxe | 3T 10T
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800 pb
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Figura 6.25 Amplificaciones de la secuencia del gen 16S rRNA
( Muestras I: MSBR, IV: MBMBR, 3: SBR, 10: MBR)

El numero de secuencias analizadas y obtenidas para cada muestra se reporta en la tabla
6.11. El nimero de secuencias obtenidas representa el nimero de especies detectadas.
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Tabla 6.11 Distribucion de las secuencias analizadas

Muestra Secuencias  Secuencias Especies
Analizadas Obtenidas detectadas*

Inoéculo 96 88 45
SBR 48 39 5
MSBR 48 45 2
MBR 48 41 16
MBMBR 48 44 17

*Definidas como secuencias con <3% de similitud (Rosello-Mora y Amann 2001)

Considerando el nimero de secuencias obtenidas, se observa que existe una mayor
diversidad en el indculo (45 especies detectadas), pero dicha diversidad disminuye
considerablemente cuando se da inicio a la operacion en discontinuo, registrandose 5
especies detectadas para el SBR y 2 para el MSBR. Luego al cambiar las condiciones de
operacion a régimen en continuo, algunos microorganismos presentes en el indculo se
activaron nuevamente contribuyendo a un aumento en las secuencias obtenidas en cada
sistema, detectando asi 17 especies para el MBMBR y 16 para el MBR.

En la figura 6.26 se muestra la distribucion general de las bacterias encontradas en las
diferentes etapas de operacion. Se observa que en el indculo predominan diferentes filos,
destacandose las Proteobacteria (o, 8 y y) y Bacteroidetes. Por el contrario, en la operacion
en discontinuo de los reactores, la diversidad bacteriana fue muy limitada en comparacion
con el in6culo debido a que so6lo se registraron dos grupos de bacterias que corresponden a
Betaproteobacteria 'y Gammaproteobacteria. En la operacion en continuo,
Betaproteobacteria siguen siendo el grupo de bacterias predominantes en los sistemas pero
en menor proporcidon que en la etapa en discontinuo, ademas se observa la presencia de
algunas bacterias que estaban presentes en el indculo como aquellas pertenecientes a los
grupos Alfaproteobacteria, Bacteroidetes, Planctomycetes, Actinobacteria, la division
candidata TM7, y asi como algunas bacterias no clasificadas, las cuales al momento de
cambiar las condiciones de operacion se activaron, aumentaron en la poblacién y fueron
detectadas en la libreria de clonas.

Este primer analisis estuvo basado en la asignacion que otorga el Ribosomal Database
Project (http://rdp.cme.msu.edu/classifier/classifier.jsp) por lo que algunas secuencias no
pudieron ser clasificadas correctamente. Por tal motivo, se realizO una construccion
filogenética o arbol filogenético que permite asignar correctamente las secuencias
obtenidas.

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 103



Resultados y discusion

100
90
80
70
60
50 % de distribucién
40
30

] , )

0

-
=
-
S|
'
-
I

-
- -
. .--' - n 235
-
. - i ] | a = § g
- — ~ & 8 € =
-2 - s £
I | = -— 4 = o 9 a o
- - o °n 9 o 8 a ©
- = - - - = - & © = 2 o g
—_— —_ == - @ 8 ] bl g g & ©°
° - - g 5 8§ &5 ° g 5 £ &
s 5 — = K] - 8 o @ o c | % =
8% 5 - 3 8 3 @ 8 o © a8 2 2 9
- - ] S = E B8 © 3 & a g & ©
=9 o = ° o E =) B =
cms & O fr} > = s ° g = g <
T 4 e 3 8 E E [ S 3 =
T2 = 2 ® s o < X a [C]
235 = o 2 = s 5 S
£ B s =] (5} 2 c
- = = °
@ c o =]
< z g a 4
o 2 > e
g3 < g G
v o ru
E'n 3 po
2 5
E
K-
@

Figura 6.26 Distribucion de los grupos encontrados en las diferentes etapas de
operacion

La figura 6.27 muestra el arbol filogenético construido a partir de las secuencias obtenidas
en el indculo y en los reactores. Con las secuencias de referencia reportadas en las bases de
datos se pudieron identificar siete diferentes fila destacindose Betaproteobacteria (47%),
seguido por Alfaproteobacteria (22%), Bacteroidetes (11%), Plantomycetes (11%) y en
menor proporcion las Gammaproteobacteria (3%), Actinobacteria (3%) y TM7 (3%). Estos
resultados concuerdan con los reportados en la literatura para la diversidad microbiana
presente en el tratamiento de aguas residuales urbanas y de refinerias de petroleo (Calderon
et al, 2012; Silva et al., 2010; Ishak et al, 2012). Las secuencias Unicas y en baja
proporcion tanto del inéculo como de cada sistema se muestran en el anexo 5.

En general, se puede indicar que la composicion de la comunidad bacteriana presente en
este estudio mostré una dominancia del filo Proteobacteria, agrupadas mayormente en
Betaproteobacteria y Alfaproteobacteria. En el grupo de Betaproteobacteria se destacaron
aquellas de la familia Comamonadaceae y los 6rdenes Burkholderiales y Rhodocyclales.
Mientras que en Alfaproteobacteria se encontraron Rhizobiales, Rhodobacterales y
Caulobacterales. La dominancia de este filo concuerda con lo reportado por la literatura
para MBR y biopeliculas (Wiszniowski et al., 2011; Biswas y Turner, 2012).
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Figura 6.27 Arbol filogenético obtenido de las secuencias compartidas entre el inéculo
y los reactores
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Las Betaproteobacteria permanecieron constantes durante todas las etapas de operacion de
los reactores, contribuyendo a la estabilidad de los sistemas y sugiriendo probablemente
que estas especies son los principales microorganismos responsables de la degradacion
eficiente de los compuestos toxicos del agua desflemada de refinerias (Silva et al., 2010).
Por otro lado, las bacterias de la familia Rhodobacteraceae han demostrado estar
involucradas en la degradacion del fenol, debido a que tienen la capacidad de producir una
escision del anillo en compuestos arométicos (Moreno-Andrade y Buitron, 2012). Sin
embargo, estas afirmaciones so6lo podran comprobarse realizando pruebas de RNA debido a
que esta técnica permitira identificar que bacterias trabajan exactamente en los sistemas.

Las especies del género Zoogloea encontradas en los sistemas MSBR y MBMBR producen
un polisacérido extracelular que ayuda a formar y estabilizar la estructura de la biopelicula
(Duncan y Nigel, 2003), este fendmeno podria explicar la alta concentracion de SPE en el
reactor MBMBR que se traduce a un mayor ensuciamiento de la membrana en comparacion
con el reactor MBR.

A pesar de que ambos reactores fueron inoculados con el mismo lodo, es interesante notar
que las comunidades bacterianas en cada reactor muestran algunas diferencias en la
dindmica y composiciéon de poblacion. Este hecho indica que la dindmica de las
comunidades microbianas presente en los reactores se ve fuertemente afectada por las
condiciones de operaciéon y el tipo de aglomeracion empleados. Esto se asemeja con los
resultados de diferentes estudios (Molina-Mufioz et al., 2009; Moreno-Andrade y Buitron
2012) que reportan una dinamica buena entre las poblaciones microbianas en reactores
bioldgicos, a pesar de que no existen diferencias significativas entre las eficiencias de
remocion y otros parametros fisicoquimicos.

6.7 Bioensayos de toxicidad del agua tratada

Se realizaron bioensayos de toxicidad para el agua desflemada del lote 4, recolectado en la
refineria Ing. Antonio M. Amor y para el lote 5 de la refineria Francisco I. Madero (agua
desflemada decantada con una concentracion de grasas y aceites de 150 mg/L). Ademas, se
realizaron bioensayos de toxicidad al agua tratada obtenida a la salida de los sistemas
MBMBR y MBR con la finalidad de observar si los contaminantes recalcitrantes presentes
en el agua desflemada fueron removidos durante el tratamiento.

6.7.1 Agua desflemada

Los resultados de los bioensayos de toxicidad para el agua desflemada de la refineria Ing.
Antonio M. Amor se muestra en la tabla 6.12 y la figura 6.28 y para el agua desflemada de
la Refineria Francisco I. Madero en la tabla 6.13 y la figura 6.29. Se observa que el
porcentaje del indice de germinacion (IG), largo del hipocétilo y la radicula disminuye al
aumentar la concentracion de agua desflemada.
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Tabla 6.12 Largo de hipocétilo y radicula de Lycopersicum esculentum
(Agua desflemada Refineria RIAMA)

Agua desflemada Indice de Largo de hipocdtilo Largo de radicula
(%) germinacion (%) (cm) (cm)
25 67.1 4.75+£1.25 35+1.5
50 51.6 335+1.35 2.5+1.5
75 37.0 26+ 1.6 1.45+0.95
100 23.9 2+1.5 0.95 £0.65

Tabla 6.13 Largo de hipocétilo y radicula de Lycopersicum esculentum
(Agua desflemada Refineria Madero)

Agua desflemada Indice de Largo de hipocdtilo Largo de radicula
(%) germinacion (%) (cm) (cm)
25 75.1 435+ 1.65 425+ 1.75
50 58.5 3.85+1.65 3.15+1.85
75 504 35+£1.5 27+1.8
100 40.2 3+1.3 1.35+1.35
6
5 - YH=-06x+4.425 - 0.87x+4.275
R®=0.987 R2=0.979
4 ~
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1
0
25 50 75 100

Concentracion de agua desflemada (%)

Figura 6.28 Largo de hipocétilo y radicula utilizando agua desflemada de la refineria
Ing. Antonio M. Amor
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Figura 6.29 Largo de hipocétilo y radicula utilizando agua desflemada de la refineria
Francisco 1. Madero

Para ambos casos, los resultados del porcentaje de germinacion (% IG) indican bajas tasas
de germinacion de las semillas, debido a que como valor patrén la tasa de germinacion debe
estar por arriba del 55% (ASTM, 2003). El indice de germinacién (% IG) también muestra
que el agua desflemada recolectada en la refineria Ing. Antonio M. Amor contiene
compuestos mas toxicos que el agua desflemada de la refineria Francisco 1. Madero debido
a que sus % IG son mucho mas bajos.

El andlisis de varianza para ambos experimentos muestra que la concentracion de
contaminantes utilizadas presentan un efecto significativo (a0 = 0.01) sobre el largo del
hipocétilo y de la radicula de las plantulas de Lycopersicum esculentum. Por lo tanto, a
medida que va aumentando la concentracion de agua desflemada el desarrollo tanto de la
radicula como del hipocotilo fue afectado negativamente por la presencia de los
compuestos toxicos presentes en el agua. Un estudio realizado para examinar los efectos
subletales de efluentes provenientes de dos refinerias en Ontario (Canadd) sobre bacterias,
algas, plantas y peces, mostraron que los efluentes inhibieron el crecimiento de
Selanastrum capricorntum y Lemna gibba, y redujeron en un 15% la germinacioén de la
Lactuca sativa (Sherry et al., 1994 apud Wake 2005)

Se calculd la concentracion efectiva (CEsg) por interpolacion lineal en ambos bioensayos y
se obtuvo un valor de 48.16 para el agua desflemada de la refineria Ing. Antonio M. Amor
y de 55.8 para el agua de la refineria Francisco I. Madero. Aplicando la relacion UT=
100/CLso 6 CEs5, se obtiene:
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UTa = 100/48.16= 2.07 UTSa]amanca
UTa = 100/55.8 = 1.79 UTMaderQ

Seglin la clasificacion del nivel de toxicidad de un vertimiento o cuerpo de agua en
unidades de toxicidad (UT) que se mostré en la metodologia (Tabla 5.6), las dos muestras
de agua desflemada se consideran moderadamente toxicas. Existe una relacion inversa entre
la toxicidad y la concentracion del bioensayo, esto es, cuanto mas baja sea la concentracion
letal para el 50% de los organismos mas alta sera la toxicidad del efluente, los datos
obtenidos en este trabajo confirman este hecho ya que el agua de la Refineria Ing. Antonio
M. Amor presentd una concentracion de efectividad menor y unidades de toxicidad mas
altas (CE5p=48.16; UT=2.07) que el agua desflemada de la Refineria Francisco 1. Madero
(CEs¢=55.8; UT=1.79), por lo tanto fue mas toxica. Este resultado puedo ser influenciado
por la remocion de GyA a la que someti6 el agua residual de la Refineria de Madero.

6.7.2 Agua tratada

Los resultados del largo de hipocoétilo y radicula de Lycopersicum esculentum para el agua
tratada se muestran en la tabla 6.14. Los indices germinacion obtenidos muestran que parte
de los compuestos toxicos fueron removidos y los mejores resultados se obtuvieron en la
segunda etapa debido a que el agua no contenia una alta concentracion de grasas y aceites
(Tabla 6.15).

Tabla 6.14 Largo de hipocotilo y radicula de Lycopersicum esculentum en el agua

tratada
Tipo de agua tratada Reactor Largo de hipocétilo Largo de radicula
(cm) (cm)
Etapal MBR 25+£1.2 1.65+0.65
MBMBR 295+ 1.85 1.75 £0.75
Etapa 2 MBR 42+£32 3.6+3.3
MBMBR 4.7+4.1 34+£2.6

Tabla 6.15 indice de germinacién de Lycopersicum esculentum en el agua tratada

Reactor % indice de Germinacion
Etapa 1 Etapa 2

MBR 50 84

MBMBR 58 94

Se calcul6 la concentracion efectiva (CEsg) para la segunda etapa, y se obtuvo un valor de
108 para el agua tratada del reactor MBMBR y 103 para el agua obtenida a la salida del
MBR.
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UTMBMBR = 100/109 = 092 UT
UTwmer = 100/103 = 0.97 UT

Seglin la clasificacion del nivel de toxicidad de un vertimiento o cuerpo de agua en
unidades de toxicidad (UT) las dos muestras de agua tratada se consideran no toxicas por
que los valores son menores a 1, lo que significa que se eliminaron los contaminantes
toxicos del agua desflemada y los sistemas propuestos son efectivos debido a que se

presentd una disminucion en el nivel de toxicidad en comparacion con el agua sin tratar.

6.8 Calidad del agua tratada

El objetivo principal de este trabajo de investigacion fue evaluar el desempefio de un
MBMBR y de un MBR en la remocion de los contaminantes presentes en el agua
desflemada para obtener un efluente con la calidad requerida para su retiso. En la tabla 6.16
se muestran las caracteristicas promedio del efluente de la segunda etapa de operaciéon en

los dos sistemas.

Tabla 6.16 Caracteristicas del agua tratada y del agua para reuso

Parametro Unidad Limite MBMBR MBR
Maximo
Requerido**

pH 6-9 6.9 7.1

Turbidez UNT <50 <1 <1
DQO mg/L <100 <50 <62
N-NH; mg/L <1.0 <10 <18
Fenoles mg/L <0.1 <0.2 <03
GyA mg/L <0.1 <3.5 <3.6
Sulfatos mg/L <200 <800 <800
SST mg/L <100 <0.1 <0.1
Dureza mg CaCO;/L <650 <176 <176

** Resumen Tabla 2.4

Las caracteristicas del agua obtenida en la primera etapa se descartd debido a la alta
concentracion de GyA que continuaba en el efluente. Sin embargo, se observa que a pesar
de obtener un agua tratada de mejor calidad en la segunda etapa en los dos reactores, ésta
no cumple con las especificaciones requeridas para su reiso en las torres de enfriamiento,
debido a que aun hay una presencia notable de nitrogeno amoniacal y sulfatos.
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7. CONCLUSIONES

En este trabajo de investigacion se evalud y compard el desempefio de un reactor bioldgico
hibrido (MBMBR) con el de un reactor bioldégico con membrana convencional (MBR),
durante la remocion de los contaminantes presentes en aguas residuales reales de refinerias.
Las conclusiones de este estudio son las siguientes:

En el proceso de aclimatacion de la biomasa, se obtuvieron remociones del 98% de
fenoles y mas del 69% de la materia organica, por lo cual se considera que los
microorganismos se adaptaron adecuadamente a la degradacion de los compuestos
presentes en el agua desflemada.

En la etapa experimental con los reactores funcionando en discontinuo, las
eficiencias de remocion de DQO, COD vy fenoles alcanzadas en el SBR fueron del
75, 83 y 99%, respectivamente y en el MSBR del 79, 88 y 99%. Estos resultados
son buenos y congruentes con los datos reportados en otros estudios realizados con
aguas residuales de refineria. Aunque las diferencias obtenidas en la remocion de
materia organica son minimas (<5%) entre ambos reactores, se observd que cuando
hay variaciones de carga el MSBR presenta un mejor rendimiento y mayor
estabilidad debido a la mayor area disponible para el crecimiento de la biomasa.

En los experimentos de perfiles de degradacion en discontinuo, se encontrd que el
fenol no causa un efecto inhibitorio sobre la actividad de los microorganismos y su
remocion fue de practicamente 100%. Sin embargo, con respecto a los parametros
globales de calidad del agua (DQO) al final de los perfiles 2, 3 y 4, los valores
continuaron siendo altos (> 50 mg/L), esto se atribuye a la presencia de compuestos
de dificil mineralizacion como grasas y aceites. Se observé una inhibicion mixta en

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 111



Conclusiones

los sistemas SBR y MSBR debido a las variaciones de Ks y umax. Los valores de
Ks son superiores a la concentracion de sustrato inicial, lo que indica que a pesar de
que los fenoles se remueven satisfactoriamente, hay compuestos presentes en el
agua desflemada que los microorganismos no son capaces de degradar.

En este estudio, se demostrd que para un tratamiento bioldgico efectivo, las aguas
residuales provenientes de refinerias deben ser sometidas a un pretratamiento para
la reduccidon o eliminacion total de las grasas y aceites debido a que afectan
considerablemente la actividad de los microorganismos. Se propuso un proceso de
coagulacion-flotacion antes de iniciar la segunda etapa de operacidon en continuo y
se lograron las mayores eficiencias de remocion de DQO que corresponden al 88 %
para ambos reactores.

Durante la operacion en continuo de los reactores MBR y MBMBR, se encontrd
que a cargas organicas bajas (<1 kg DQO/m’d) los dos reactores registran una
remocion superior al 80% de DQO y presentan una operacion estable. Al aumentar
la carga organica se presenta una mayor dispersion y se registran variaciones en la
remocion de dicho parametro, sin embargo, el reactor MBMBR present6 un mejor
rendimiento cuando se trabaja a cargas organicas mayores (2 kg DQO/ m’d),
alcanzando una remocién del 63% mientras que en el MBR se logr6é una remocion
del 49%.

La remocion de fenoles fue mayor al 99% en los sistemas MBMBR y MBR. Se
observo la presencia de acidos carboxilicos en el agua tratada, los cuales se generan
durante la degradacion del fenol. En general, no hay diferencias en el grado de
remocion de materia organica y compuestos fenolicos entre el MBMBR y el MBR.
Ambos sistemas logran eficiencias similares cuando se trabajan a los mismos TRH
y TRC.

La remocioén de nitrogeno amoniacal fue mayor en el reactor MBMBR comparado
con el MBR, 47% y 5 %, respectivamente. Este hecho se atribuye a la introduccion
de los soportes que proporciona un entorno adecuado para la existencia de zonas
anoxicas en el interior del reactor, permitiendo llevar a cabo el fendomeno de
nitrificacion.

Se presentaron remociones del 50% de sulfuros, lo cual se atribuye a la desorcion de
estos compuestos por la aireacion del sistema, considerando que la concentracion de
sulfatos durante la operacion permanecié constante en el influente y efluente del
MBMBR y MBR.

La concentracion de solidos suspendidos totales en el MBR se registr6 entre 4.8 y 6
g SSLM/L mientras que en el MBMBR fue de aproximadamente 0.3 g SSLM/L. La
relacion SSV/SST se mantuvo siempre arriba de 0.8 en ambos reactores. La
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concentracion de biomasa adherida a los soportes Kaldnes K1 oscil6 entre 5.1 y 8.5
g ST/m’.

El reactor MBMBR registr6 una PTM mas alta (3.5 y 6.1 kPa) que el MBR (2.5 y
5.2 kPa), este hecho se atribuye a la alta cantidad de sustancias poliméricas
extracelulares (SPE) que ocasionaron una tasa mdas alta de ensuciamiento de la
membrana en el reactor MBMBR, a pesar que la concentracion de solidos
suspendidos en el MBMBR fue mas baja.

En forma general, se observa que los sistemas propuestos en este estudio presentan
ventajas y desventajas que influyen en su funcionamiento y desempeio y por tal
motivo la seleccion de la mejor tecnologia para el tratamiento de aguas residuales
dentro de una refineria de petroleo, depende principalmente del espacio requerido,
costos de operacion y del cumplimiento de las normas ambientales. En esta
investigacion se observd que tanto el MBMBR como el MBR permitieron alcanzar
altas remociones de materia organica y fenoles en un menor tiempo sin afectar su
estabilidad en comparacion con los sistemas bioldgicos convencionales, sin
embargo, la remocidon de compuestos nitrogenados en el MBMBR fue mejor que en
el MBR, lo que su aplicacion puede llegar a ser mas atractiva en este tipo de
industrias.

Con respecto a la comunidad microbiana, se identificaron siete diferentes fila
destacandose Betaproteobacteria (47%), seguido por Alfaproteobacteria (22%),
Bacteroidetes (11%), Plantomycetes (11%) y en menor proporcion las
Gammaproteobacteria  (3%), Actinobacteria (3%) y TM7 (3%). Las
Betaproteobacteria fueron las bacterias mas asociadas a la degradacion de los
compuestos toxicos presentes en el agua desflemada en los reactores MBMBR y
MBR, debido a que fueron los microorganismos capaces de resistir las condiciones
de choque a los que fueron sometidas. Sin embargo, estas afirmaciones sélo podran
comprobarse realizando pruebas de RNA.

El agua tratada de la segunda etapa fue de mejor calidad que la obtenida en la
primera etapa, sin embargo, no se puede considerar un efluente adecuado para reuso
en torres de enfriamiento debido a que no cumple con los requerimientos de calidad
recomendados y/o establecidos.

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 113



Referencias

8. REFERENCIAS

Aghapour A.A., Moussavi G., Yaghmaeian K. (2013). Biological degradation of catechol in
wastewater using the sequencing continuous-inflow reactor (SCR). Journal of Environmental
Health Science & Engineering, 11:3.

Ahl R.M., Leiknes T., @degaard H. (2006). Tracking particle size distributions in a moving bed
biofilm membrane reactor for treatment of municipal wastewater. Water Science and Technology,
53(7): 33-42.

Al-Khalid T., El-Naas M. (2012). Aerobic biodegradation of phenols: A comprehensive review.
Critical Reviews in Environmental Science and Technology, 42: 1631-1690.

Al-Malack M.H. (2007). Performance of an immersed membrane bioreactor (IMBR). Desalination,
214: 112-127.

Al Zarooni M., Elshorbagy W. (2006). Characterization and assessment of Al Ruwais refinery
wastewater. Journal of Hazardous Materials, A136: 398—405.

Alva-Argidez A., Kokossis A.C., Smith R. (2007). The design of water-using water-pinch
decomposition. Chemical Engineering Journal, 128: 33-46.

Amor L., Eiroa M., Kennes C., Veiga M.C. (2005). Phenol biodegradation and its effect on the
nitrification process. Water Research 39: 2915-2920

Amstrong T, Scott B., Taylor K., Gardner A. (1996). Refining details, notebook: Sour water
stripping. Today’s Refinery, June.

Andreottola G., Foladori P., Ragazzi M., Villa R. (2002). Dairy wastewater treatment in a moving
bed biofilm reactor. Water Science and Technology, 45 (12): 321-328.

APHA, AWWA and WEF (2005). Standard Methods for the Examination of Water and
Wastewater. 21st Edition, USA, ISBN: 0875530478.

ASTM E 1963-02. (2003). Standard Guide for Conducting Terrestrial Plant Toxicity Tests.
American Society for Testing and Materials. USA.

Ayati B., Ganjidoust H., Mir Fattah M. (2007). Degradation of aromatic compound using moving
bed biofilm reactors. Iranian Journal of Environmental Health Science & Engineering, 4 (2):107-
112.

Aygun A., Nas B., Berktay A. (2008). Influence of high organic loading rates on COD removal and
sludge production in moving bed biofilm reactor. Environmental Engineering Science, 25: 1311-
1316.

Bajaj M., Gallert C., Winter J. (2008). Biodegradation of high phenol containing synthetic
wastewater by an aerobic fixed bed reactor. Bioresource Technology, 99: 83768381

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 114



Referencias

Barrios-Martinez A, Barbot E., Marrot B., Moulin P., Roche N. (2006). Degradation of synthetic
phenol-containing wastewaters by MBR. Journal of Membrane Science, 281: 288-296

Berné F., Cordonnier J. (1995). Industrial Water Treatment. Institut Frangais du Pétrole
Publications. Editions Technip. Paris. 248 pp.

Bernet N., Dangcong P., Delgenes J.P., Moletta R. (2001). Nitrification at low oxygen
concentration in biofilm reactor. Journal of Environmental Engineering-Asce, 127(3): 266-271.

Biswas K., Turner S.J. (2012). Microbial Community Composition and Dynamics of Moving Bed
Biofilm Reactor Systems Treating Municipal Sewage. Applied and Enviromental Microbiology,
78(3): 855-864.

Botrous A.E.F., Dahab M.F., Mihaltz P. (2004). Nitrification of high strength ammonium
wastewater by a fluidized-bed reactor. Water Science and Technology, 49 (5-6): 65-71.

Bouhabila E., Ben Aim R., Buisson H. (2001). Fouling characterization in membrane bioreactors.
Separation and Purification Technology, 22-23: 123-132.

Bourgeous K.N., Darby J.L., Tchobanoglous G. (2001). Ultrafiltration of wastewater: effects of
particles, mode of operation, and backwash effectiveness. Water Research, 35 (1): 77-90.

Broch-Due A., Anderson R., Kristoffersen O. (1994). Pilot plant experiences with an aerobic
moving biofilm reactor for the treatment of NSSC wastewater. Water Science and Technology, 29
(5-6): 283-294.

Buitrén G., Gonzalez A., Lopez-Marin L.M. (1998). Biodegradation of phenolic compounds by an
acclimated activated sludge and isolated bacteria, Water Science and Technology, 37 (4-5): 371—
378

Calderon K., Martin-Pascual J., Poyatos J.M., Rodelas B., Gonzalez-Martinez A., Gonzalez-Lopez
J. (2012). Comparative analysis of the bacterial diversity in a lab-scale moving bed biofilm reactor
(MBBR) applied to treat urban wastewater under different operational conditions. Bioresource
Technology, 121: 119-26

Centeno C.M., Legendre P., Beltrdn Y., Alcantara-Hernandez R.J., Lidstrom U.E., Ashby M.N.,
Falcon L.I. (2012). Microbialite genetic diversity and composition relate to environmental
variables. FEMS Microbiology Ecology, 82: 724-735.

Cicek N, Franco J.P., Suidan M.T., Urbain V., Manem J. (1999). Characterization and Comparison
of a Membrane Bioreactor and a Conventional Activated Sludge System in the Treatment of
Wastewater Containing High-Molecular-Weight Compounds. Water Environmental Research, 71:
64-70.

Cicek N., Macomber J., Davel J., Suidan M.T., Audic J., Genestet P. (2001). Effect of solids
retention time on the performance and biological characteristics of a membrane bioreactor. Water
Science and Technology, 43 (11): 43-50.

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 115



Referencias

Cohen Y. (2001). Biofiltration — the treatment of fluids by microorganisms immobilized into the
filter bedding material: a review. Bioresourse Technology, 77: 257-274.

Coelho A., Castro V.A., Dezzoti M., Sant’ Anna Jr.G.L. (2006). Treatment of petroleum refinery
wastewater by advanced oxidation processes. Journal of Hazardous Materials, 137:178-185.

Collado S., Laca A., Diaz M., Simon P., Abellan M., Polo M., Rancafio A. (2011) Sustancias
Poliméricas Extracelulares (SPE) en Sistemas de Tratamiento de Aguas. I Tipos y Formacion.
Tecnologia del Agua, 333: 40-48

Costerton J.W. (1999). Introduction to biofilm—Discussion. International Journal of Antimicrobial
Agents, 11: 217-221.

Coté P., Buisson H., Pound C., Arakaki G. (1997). Immersed membrane activated sludge for the
reuse of municipal wastewater. Desalination, 113 (2-3): 189-196.

Coté P., Belli L., Rondi S., Meraviglia 1. (2004) Brescia large-scale membrane bioreactor: case
study. Paper Presented at UK MAIN, May, Cranfield University, UK.

Chan C.H., Lim P.E. (2007). Evaluation of sequencing batch reactor performance with aerated and
unaerated FILL periods in treating phenol-containing wastewater. Bioresource Technology, 98:
1333-1338.

Chan Y.J., Chong M.F., Law C.L., Hassell D.G. (2009). A review on anaerobic aerobic
treatment of industrial and municipal wastewater. Chemical Engineering Journal, 155: 1-
18.

Chang L.S., Lee C.H. (1998). Membrane filtration characteristic in membrane — coupled activated
sludge system-the effect of physiological states of activated sludge on membrane fouling.
Desalination, 120 (3): 221-233.

Chang I. S, Clech P.C., Jefferson B., Judd S. (2002). Membrane fouling in membrane bioreactors
for wastewater. Journal of Environmental Engineering, 128 (11): 1018-1029.

Cho J., Song K.G., Yun H., Ahn K.H. Kim J.Y., Chung T.H. (2005). Quantitative analysis of
biological effect on membrane fouling in submerged membrane bioreactor. Water Science and
Technology, 51: 9-18.

Churchill P., Elmer D. (1999). Hydrogen sulfide odor control in wastewater collection systems.
Newea Annual Conference. Newea Journal, 33 (1): 57-63.

Defrance L., Jaffrin M.Y. (1999). Reversibility of fouling formed in activated sludge filtration.
Journal Membrane Science 157: 73—84.

Dignac M.F., Urban V., Rybacki D., Bruchet A., Snidara D. and Scribe P. (1998). Chemical
description of extracellular polymers implication on activated sludge floc structure. Water Science
and Technology, 38 (8-9), 45-53.

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 116



Referencias

Diya’uddeen B.H., Wan Daud W.M.A., Abdual Aziz A.R. (2011). Treatment technologies for
petroleum refineries effluents: A review. Process Safety and Environmental Protection, 89: 95-105.

Dold P.L. (1989). Current practice for treatment of petroleum refinery wastewater and toxics
removal. Water Quality Research Journal of Canada, 24 (3): 363— 390.

Dorris T.C., Burks S.L., Curd M.R., Waller G.R., Broemeling L.D. (1972). Identification of toxic
components in oil refinery effluents and determination of their effects upon the aquatic biota.
Stillwater.: National Technical Information Service PB, 213. 50 pp.

Drews A., Lee C.H., Kraume M. (2006). Membrane fouling — a review on the role of EPS.
Desalination, 200:186-188.

Drews A., Vock M., Bracklow U., Iversen V., Kraume M. (2008). Does fouling in MBRs depend on
SMP?. Desalination, 231(1-3): 141-149.

Drews A. (2010). Membrane fouling in membrane bioreactors-Characterization, contradictions,
cause and cures. Journal of Membrane Science, 363: 1-28.

Duan Z. (2011). Microbial degradation of phenol by activated sludge in a batch reactor.
Environmental Protection Engineering, 37: 53-63.

Dubois M., Gilles K.A., Hamilton J.K., Rebers P.A., Smith F. (1956). Colorimetric method for
determination of sugars and related substances. Analytical Chemistry, 28 (3): 350-356.

Falletti L., Conte L. (2007). Upgrading of Activated Sludge Wastewater Treatment Plants with
Hybrid Moving-Bed Biofilm Reactors. Industrial & Engineering Chemistry Research, 46: 6656-
6660.

Fan B., Huang X. (2002). Characteristics of a Self Forming Dynamic Membrane Coupled with a
Bioreactor for Municipal Wastewater Treatment. Environment Science & Technology, 3: 5245-
5251.

Farhadian M., Duchez D., Vachelard C., Larroche C. (2008). Monoaromatics removal from polluted
water through bioreactors—A review. Water Research, 42: 1325-1341.

Flemming H.C., Wingender J. (2001). Relevance of microbial extracellular polymeric substances
(EPSs)-part I: structural and ecological aspects. Water Science and Technology, 43 (6): 1-8.

Galil N.I., Levinsky Y. (2005). Sustainable reclamation and reuse of industrial wastewater
including membrane bioreactor technologies: case studies. Desalination, 202: 411-417.

Gander M., Jefferson B., Judd S. (2000). Aerobic MBRs for domestic wastewater treatment: a
review with cost considerations. Separation and Purification Technology, 18: 119-130.

Gao M., Yang M., Li H., Wang Y., Pan F. (2004): Nitrification and sludge characteristics in a
submerged membrane bioreactor on synthetic inorganic wastewater. Desalination, 170: 177-185.

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 117



Referencias

Garcia N.J. (2008) Estudio cinético de ozonacidon de aguas residuales de una refineria: Aguas
Desflemadas. Tesis para obtener grado de Ingeniero Quimico. Facultad de quimica. Universidad
Nacional Autébnoma de México. México, Distrito Federal. 103pp.

Gasim H.A., Kutty S.R.M., Isa M.H., Isa M.P.M. (2012). Treatment of Petroleum Refinery
Wastewater by using UASB Reactors. [International Journal of Chemical and Biological
Engineering, 6:174-177

Golla P.S., Reddy M.P., Simms M.K., Laken T.J. (1994). Three years of full-scale captor process
operation at Moundsville WWTP. Water Science and Technology, 29 (10-11): 175-181.

Gonzélez G., Herrera M.G., Garcia M.T., Pena M.M. (2001). Biodegradation of phenolic industrial
wastewater in a fluidized bed bioreactor with immobilized cells of Pseudomonas putida.
Bioresource Technology, 80: 137-142.

Gonzélez Martinez S., Maldonado L.E., Barcel6 O. (2002) Tratamiento de aguas residuales
utilizando biopeliculas sobre un material poroso. XXVII Congreso Interamericano de Ingenieria
Sanitaria y Ambiental.

Gouy M., Guindon Sp., Gascuel O. (2010). SeaView version 4: a multiplatform graphical user
interface for sequence alignment and phylogenetic tree building. Molecular Biology and Evolution,
27:221-224

Guo W., Ngo H.H., Dharmawan F., Palmer G. (2010). Roles of polyurethane foam in aerobic
moving and fixed bed bioreactors. Bioresource Technology 101: 1435-1439.

Hall-Stoodley L., Stoodley P. (2002). Developmental regulation of microbial biofilms. Current
Opinion in Biotechnology, 13: 228-233.

Handbook of Chemistry and Physics (CRC Handbook). (2009). Edited by David R. Lide. 90th
Edition. CRC Press, Florida, USA.

Harada H., Momonoi K., Yamazaki S., Takizawa S. (1994). Application of anaerobic —UF
membrane reactor for treatment of a wastewater containing high strength particulate organics.
Water Science and Technology, 30 (12): 307-319.

Helmer-Madhok C., Schmid M., Filipov E., Gaul T., Hippen A., Rosenwinkel K.H., Seyfried C.F.,
Wagner M., Kunst S. (2002). Deammonification in biofilm systems: population structure and
function. Water Science and Technology, 46: 223-231.

Hernandez Ramirez G. (2010). Aplicaciéon de un sistema de carbon activado asistido
bioldgicamente para la depuracion de aguas amargas pretratadas en un proceso de desorcion. Tesis
de Maestria. Programa de Maestria y Doctorado en Ingenieria.Universidad Nacional Auténoma de
México. México, Distrito Federal. 145 pp.

Hidalgo A., Jaureguibeitia A., Prieto M.B., Fernandez C.B. Serra J.L., Llama M.J. (2002).
Biological treatment of phenolic industrial wastewaters by Rhodococcus erythropolis UPV-1.
Enzyme and Microbial Technology, 31: 221-226.

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 118



Referencias

Hosseini Koupaie E., Alavi Moghaddam R., Hashemi H. (2011). Comparison of overall
performance between moving-bed and conventional sequencing batch reactor. [ranian Journal of
Environmental Health Science & Engineering, 8(3): 235-244.

Hosseini S.H., Borghei S.M. (2005). The treatment of phenolic wastewater using a moving bed bio-
reactor. Process Biochemistry, 40: 1027-1031.

Hsien T.Y., Lin Y.H. (2005). Biodegradation of phenolic wastewater in a fixed biofilm reactor.
Biochemical Engineering Journal, 27: 95-103.

Huang G. (2008). Effects of glucose and phenol on soluble microbial products (SMP) in sequencing
batch reactor systems. International Biodeterioration & Biodegradation, 62(2): 104-108.

Hudson N., Doyle J., Lant P., Roach N., de Bruyn B., Stai C. (2001). Sequencing batch reactor
technology: the key to a BP refinery (Bulwer Island) upgraded environmental protection system — A
low cost lagoon based retro-fit. Water Science and Technology, 43: 339-346.

Indu Nair C., Jayachandran K., Shankar Shashidhar. (2008). Biodegradation of phenol. African
Journal of Biotechnology, 7 (25): 4951-4958.

Ishak S., Malakahmad A., Isa M H. (2012). Refinery wastewater biological treatment: A short
review. Journal of Scientific & Industrial Research, 71: 251-256.

Ivanovic 1., Leiknes T., @degaard H. (2006). Influence of loading rates on production and
characteristics of retentate from a biofilm membrane bioreactor (BF-MBR), Desalination, 199 (1-
3): 490-492.

Ivanovic 1., Leiknes T. (2008). Impact of aeration rates on particle colloidal fraction in the biofilm
membrane bioreactor (BF-MBR). Desalination, 231: 182-190.

Ivanovic 1., Leiknes T. (2012). The biofilm membrane bioreactor (BF-MBR)—a review.
Desalination and Water Treatment. 37 (1-3): 288-295

Izanloo H., Mesdaghinia A., Nabizadeh R., Nasseri S., Naddafi K., Mahvi A.H., Nazmara Sh.,
(2006). Effect of organic loading on the performance of aerated submerged fixed-film reactor
(ASFFR) for crude oil-containg wastewater treatment. [ranian Journal of Environmental Health
Science & Engineering. 3: 85-90

Kurian R., Acharya C., Nakhla G., Bassi A. (2005) Conventional and thermophilic aerobic
treatability of high strength oily pet food wastewater using membrane-coupled bioreactors. Water
Research, 39(18): 4299-4308.

Jahren S.J., Rintala J.A., Odegaard H. (2002). Aerobic moving bed biofilm reactor treating
thermomechanical pulping whitewater under thermophilic conditions. Water Research, 36: 1067-
1075.

Johnson C.H., Page M.W., Blaha L. (2000). Full scale moving bed biofilm reactor results from
refinery and slaughter house treatment facilities. Water Science and Technology, 41 (4-5): 401-407.

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 119



Referencias

Jou C.G., Huang G. (2003). A pilot study for oil refinery wastewater treatment using a fixed-film
bioreactor. Advances in Environmental Research, 7: 463-469.

Judd S. (2006). The MBR Book. Principles and Applications of Membrane Bioreactors in Water
and Wastewater Treatment. Elsevier, Oxford.

Judd S., Jefferson B. (2003). Membranes for industrial wastewater recovery and re-use. Elsevier,
Oxford.

Juliastuti S.R., Baeyens J., Creemers C., Bixio B., Lodewyckx E. (2003). The inhibitory effects of
heavy metals and organic compounds on the net maximum specific growth rate of the autotrophic
biomass in activated sludge. Journal of Hazardous Materials, 100 (1): 271-283.

Kishino H., Ishida H., Iwabu H., Nakano I. (1996). Domestic wastewater reuse using a submerged
membrane bioreactor. Desalination, 106: 115-119.

Lante A., Crapisi A., Krastanov A., Spettoli P. (2000). Biodegradation of phenols by laccase
immobilised in a membrane reactor. Process Biochemistry, 36: 51-58.

Larkin M.A., Blackshields G., Brown N.P., Chenna R., McGettigan P.A., McWilliam H., Valentin
F. (2007). Clustal W and Clustal X version 2.0. Bioinformatics, 23: 2947-2948

Laspidou C.S., Rittmann B.E. (2002). A unified theory for extracellular polymeric substances,
soluble microbial products, and active and inert biomass. Water Research, 36: 2711-2720.

Lazcano Arriola L.M. (2010). Estudio de la oxidaciéon quimica y de la biodegradabilidad en la
depuracion del efluente acuoso final de una refineria: Eliminacién de fenoles e hidrocarburos. Tesis
de doctorado. Programa de Maestria y Doctorado en Ingenieria.Universidad Nacional Autéonoma de
México. México, Distrito Federal. 136 pp.

Lazarova V., Manem, J., (1995). Biofilm characterization and activity analysis in water and
wastewater treatment. Water Science and Technology, 29 (10): 2227-2245.

Le-Clech P., Chen V., Fane A.G. (2006). Fouling in membrane bioreactors used in wastewater
treatment. Journal of Membrane Science, 284: 17-53.

Lee J., Ahn W. Y., Lee C.H. (2001). Comparison of the filtration characteristics between attached
and suspended growth microorganism in submerged membrane bioreactor. Water Research, 35
(10): 2435-2445.

Lee L.Y.,HuJ.Y., Ong S.L., Ng W.J., Ren J.H., Wong S.H. (2004). Two-stage SBR for treatment
of oil refinery wastewater. Water Science and Technology, 50: 243-249.

Lee W.N., Kang L.J., Lee C.H. (2006). Factors affecting filtration characteristics in membrane-
coupled moving bed biofilm reactor. Water Research, 40: 1827-1835.

Leiknes T., Odegaard H. (2001). Moving bed biofilm membrane reactor (MBB-MR):
Characteristics and potentials of a hybrid process design for compact wastewater treatment plants.
Engineering with Membranes, Proceedings, 3-6. Granada, Spain, June.

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 120



Referencias

Leiknes T., @degaard H. (2007). The development of a biofilm membrane bioreactor. Desalination,
202: 135-143.

Leong M.L., Lee K.M., Lai S.0., Ooi S.0. (2011). Sludge characteristics and performances of the
sequencing batch reactor at differences influent phenol concentrations. Desalination, 270: 181-187.

Li C.W,, Jian J.C., Liao J.C. (2004). Integrating membrane filtration and a fluidized-bed pellet
reactor for hardness removal. Journal American Water Works Association, 96 (8): 151-158

Liang S., Song L. (2007). Characteristics and fouling behaviors of dissolved organic matter in
submerged membrane bioreactor systems. Environmental Engineering Science. 24 (5):652-662

Liu Q., Wang C., Yuan H., Du Y. (2010). Performance of a hybrid membrane bioreactor in
municipal wastewater treatment. Desalination, 258 (1-3): 143-147

Lowry O.H., Rosebrough N.J., Farr A.L., Randall R.J. (1951). Protein measurement with the Folin
phenol reagent. Journal Biological Chemistry, 193(1): 265-275.

Madigan T.M., Martinko J.M., Parker J. (1997). Brock biology of microorganisms. 8" Edition,
Prentice Hall, New York. 912 pp.

Mahiudddin Md., Fakhruddin A.N.M., Abdullah-Al-M. (2012). Degradation of phenol via meta
cleavage pathway by Pseudomonas fluorescens PU1. ISRN Microbiology, Article ID 741820: 6

pages.

Mahvi A.H. (2008). Sequencing batch reactor: A promising technology in wastewater treatment.
Iranian Journal of Environmental Health Science & Engineering. 5: 79-90.

Mamma D., Kalogeris E., Papadopoulus N., Hatzinikolaou D., Christrakopoulos P., Kekos D.
(2004). Biodegradation of phenol by acclimatized Pseudomonas putida cells using glocose as an
added growth substrate. Journal of Environmental Science and Health, Part A: Toxic/Hazardous
Substances and Environmental Engineering, 39: 2093-2104.

Mancuso P.C.S., Santos H.F. (2003). Retiso de dgua para torres de resfriamiento. 1* Edicao, Editora
Manole, Barueri. 18 pp.

Mannina, G., Viviani, G. (2009). Hybrid moving bed biofilm reactors: an effective solution for
upgrading a large wastewater treatment plant. Water Science and Technology, 60 (5): 1103-1116.

Mara D., Horan N. (2003). Handbook of Water and Wastewater Microbiology. Academic Press.
Londres. 621pp.

Marafiéon E., Vazquez 1., Rodriguez J., Castrillon L. (2008). Treatment of coke wastewater in a
sequential batch reactor (SBR) at pilot plant scale. Bioresource Technology, 99: 4192-4198.

Marrot B., Barrios-Martinez A., Moulin P., Roche N. (2006). Biodegradation of high phenol
concentration by activated sludge in an immersed bioreactor. Biochemical Engineering Journal, 30
(2): 174-183.

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 121



Referencias

Martins A. M. P., Pagillar K. R., Heijnen J. J., van Loosdrecht M. C. M. (2004). Bulking
filamentous sludge — a critical review. Water Research, 38: 793-817.

Melin T., Jefferson B., Bixio D., Thoeye C., De Wilde W., De Koning J., J. van der Graaf,
Wintgens T. (2006). Membrane bioreactor technology for wastewater treatment and reuse,
Desalination, 187: 271-282.

Melin E., Leiknes T.O., Helness H., Rasmussen V., @degaard H. (2005). Effect of loading rate on a
wastewater treatment process combining moving bed biofilm and membrane reactor. Water Science
and Technology, 51(6-7): 421-430.

Meng F., Chae S.-R., Drews A., Kraume M., Shin H.-S., Yang F. (2009). Recent advances in
membrane bioreactos (MBRs): Membrane fouling and membrane material. Water Research
43:1489-1512

Meng F., Liao B., Liang S., Yang F., Zhang H., Song L. (2010). Morphological visualization,
componential characterization and microbiological identification of membrane fouling in membrane
bioreactors (MBRs). Journal of Membrane Science, 361: 1-14

Mijaylova P., Sandoval L., Villalobos M., Mantilla G., Garzén M., Dominguez V. (2002).
Remocion de aceite emulsificado en efluentes de refinerias mediante desestabilizacion de la
emulsion y flotacion. XXVIII Congreso Interamericano de Ingenieria Sanitaria y Ambiental,
Cancun, México.

Metcalf & Eddy, Inc. (2003). Wastewater Engineering: Treatment and Reuse. 4° Ed., McGraw-Hill,
New York, 1848 pp.

Molina-Muiioz M., Poyatos J.M., Sanchez-Pinedo M., Hontoria E., Gonzalez-Lopez J., Rodelas B.
(2009). Microbial community structure and dynamics in a pilot scale submerged membrane
bioreactor aerobically treating domestic wastewater under real operation conditions. Science of the
Total Environment. 497: 3994-4003.

Moreno Andrade 1. (2006). Biodegradacién optima de compuestos fenodlicos en un reactor
discontinuo secuencial. Tesis doctoral. Instituto de Ecologia. Universidad Nacional Auténoma de
México. México, Distrito Federal. 147 pp.

Moreno Andrade I., Buitrén G. (2012). Comparison of the performance of membrane and
conventional sequencing batch reactors degrading 4-Chlorophenol. Water, Air & Soil Pollution,
223:2083-2091.

Moreno G., Buitron G. (2004). Influence of the origin of the inoculum and the acclimation strategy
on the degradation of 4-chlorophenol. Bioresource Technology, 94: 215-218.

Moussavi G., Mahmoudi M., Barikbin B. (2009). Biological removal of phenol from strong
wastewaters using a novel MSBR. Water Research, 43: 1295-1302.

Mutamim N.S.A., Noor Z. Z., Abu Hassan M.A., Olsson G. (2012). Application of membrane
bioreactor technology in treating high strength industrial wastewater: a performance review.
Desalination, 305: 1-11.

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 122



Referencias

Ng H.Y., Hermanowicz S.W. (2005). Membrane bioreactor operation at short solids retention times:
performance and biomass characteristics. Water Research, 39: 981-992

Ngo H.H., Guo W., Xing W. (2008). Evaluation of a novel sponge-submerged membrane bioreactor
(SSMBR) for sustainable water reclamation. Bioresource Technology, 99: 2429-2435.

Nielsen P.H., Jahn A., Palmgren R. (1997). Conceptual model for production and composition of
exopolymers in biofilms. Water Science and Technology, 36(1): 11-19.

Oenning Jr. A., Pawlowsky U. (2007). Evaluation of advanced technologies for water reuse in
mechanical industry. Revista Engenharia Sanitaria, 12(3): 305-316.

Ognier S., Wisniewski C., Grasmick A., (2002). Characterization and modeling of fouling in
membrane bioreactors. Desalination, 146: 141-147.

Okpokwasili G.C., Nweke C.O. (2005). Microbial growth and substrate utilization kinetics. African
Journal of Biotechnology, 5: 305-317.

Odegaard H., Rusten B., Westrum T. (1994). A new moving bed biofilm reactor applications and
results. Water Science and Technology, 29 (10-11): 157-165.

Odegaard H. (2006). Innovations in wastewater treatment: the moving bed biofilms process. Water
Science and Technology, 53: 17-33.

Patnaik P.R. (2000). Are microbes intelligent beings? An assessment of cybernetic modeling.
Biotechnology Advances, 18: 267-288.

Peeters J.G., Theodoulou S.L. (2005). Membrane technology treating oily wastewater for reuse. In:
Corrosion/2005. NACE International: Texas, USA.

PEMEX. (2011). Informe de responsabilidad social. Petréleos Mexicanos. México. 102 pp.

Perron N., Welander U. (2004). Degradation of phenol and cresols at low temperatures using a
suspended-carrier biofilm process. Chemosphere, 55: 45-50.

Phattaranawik J., Leiknes T. (2011). Extractive biofilm membrane bioreactor with energy recovery
from excess aeration and new membrane fouling control. Bioresource Technology, 102: 2301-2307.
Phattaranawik J., Leiknes T. (2011). Feasibility study of moving-fiber biofilm membrane bioreactor
for wastewater treatment: Process control. Water Research, 45(6): 2227-2234.

Pombo R.F., Magrini A., Szklo A. (2013). An analysis of water management in Brazilian petroleum
refineries using rationalization techniques. Resources, conservation and recycling, 73: 172-179.

Qin J.J.,, OO M.H., Tao G., Kekre K.A. (2007). Feasibility study on petrochemical wastewater
treatment and reuse using submerged MBR. Journal of Membrane Science, 293: 161-166

Qiqi Yang, Qiang He, Ibrahim Husham T. (2012). Review on Moving Bed Biofilm Processes.

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 123



Referencias

Pakistan Journal of Nutrition, 11 (9): 706-713.

Rahman M. M. (2004). Treatment of refinery wastewater using crossflow membrane bioreactor
(CF-MBR). Tesis de Maestria. King Fahd University of Petroleum & Minerals. Arabia Saudita. 204

pp-

Rahman M.M., Al-Malack M.H. (2006). Performance of a crossflow membrane bioreactor (CF-
MBR) when treating refinery wastewater. Desalination, 191: 16-26

Rigo M., Alegre R.M. (2004). Isolation and selection of phenol-degrading microorganisms from
industrial wastewaters and kinetics of the biodegradation. Folia Microbiology, 49: 41-45.

Rosenberger S., Kubin K., Kraume M. (2002). Rheology of Activated Sludge in Membrane
Bioreactors. Engineering in Life Sciences, 2(9): 269-274.

Rosenberger S., Evenblij H., Poele S., Wintgens T., Laabs C. (2005). The importance of liquid
phase analyses to understand fouling in membrane assisted activated sludge processes — six case
studies of different European research groups. Journal of Membrane Science, 263: 113-126.

Rossello-Mora R., Amann R. (2001). The species concept for prokaryotes. FEMS Microbiology
Reviews, 25:39-67.

Rusten B., Siljudalen J.G., Nordeidet B. (1994). Upgrading to nitrogen removal with the KMT
moving bed biofilm process; Water Science and Technolog, 29: 185 —195.

Rusten B., Hem L.J., @degaard H. (1995). Nitrification of municipal wastewater in moving-bed
biofilm reactors. Water Environmental Research, 67 (1): 75-86.

Rusten B., Eikebrokk B., Ulgenes Y., Lygren E. (2006). Design and operations of the Kaldnes
moving bed biofilm reactors. Aquacultural Engineering, 34: 322-331.

Saboury A.A. (2009). Enzyme inhibition and activation: A general theory. Journal of the Iranian
Chemical Society. 6: 219-229.

Sakamoto I.K. (2001). Comparaciéon de la estructura de comunidades microbianas complejas
presentes en sistemas de lodos activados modificados para remocion bioldgica de fosforo en exceso
utilizando la técnica de electroforesis en gel de gradiente desnaturalizante (DGGE). Tesis Doctoral.
Universidad Complutense de Madrid. Espafa. 159 pp.

Satyawali Y., Balakrishnan M. (2008). Wastewater treatment in molasses-based alcohol distilleries
for COD and color removal: a review. Journal of Environmental Management, 86: 481-497.

Sawaittayothin V., Polprasert C. (2007). Nitrogen Mass Balance and Microbial Analysis of
Constructed Wetlands Treating Municipal Landfill Leachate. Bioresource Technology, 98: 565 —
570.

Schneider E.E., Cerqueira A.C., Dezotti M. (2011). MBBR evaluation for oil refinery wastewater
treatment, with post-ozonation and BAC, for wastewater reuse. Water Science and Technology,
63(1): 143-8

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 124



Referencias

Scholz W., Fuchs W. (2000) Treatment of oil contaminated wastewater in a membrane bioreactor.
Water Research 34 (14): 3621-3629.

Schwartz-Mittelmann A., Galil N.I. (2000). Biological mechanisms involved in bioflocculation
disturbances caused by phenol. Water Science and Technology, 4: 105-110.

SEMARNAT (2000). Norma NMX-AA-005-SCFI-2000. Determinacién de grasas y aceites
recuperables en aguas naturales, residuales y residuales tratadas. México, D.F.

SEMARNAT (2009). Compendio de Estadisticas Ambientales. Manejo de agua en los procesos de
produccioén de hidrocarburos de Pemex. Secretaria de Economia. México.

Seo G.T., Lee T.S., Moon B.H., Choi K.S., Lee, H.D. (1997). Membrane separation activated
sludge for residual organic removal in oil wastewater. Water Science and Technology, 36 (12): 275-
282.

Sievers M., Vorlop K. D., Hahne J., Schlicker M., Schafer, S. (2003). Advanced nitrogen
elimination by encapsulated nitrifiers. Water Science and Technology, 48(8): 19-26.

Silva C.C., Jesus E.C., Torres A.P., Sousa M.P., Santiago V.M., Oliveira V.M. (2010). Investigation
of bacterial diversity in membrane bioreactor and conventional activated sludge processes from
petroleum refineries using phylogenetic and statistical approaches. Journal of Microbiology and
Biotechnology, 20: 447-459.

Silva M.R., Coelho M.A.Z., Araujo O.Q.F. (2002). Minimization of phenol and ammoniacal
nitrogen in refinery wastewater employing biological treatment. Engenharia Termica, Edicion
Especial, 2: 33-37.

Shariati P.S.R., Bonakdarpour B., Zare N., Ashtiani F.Z. (2011). The effect of hydraulic retention
time on the performance and fouling characteristics of membrane sequencing batch reactors used
for the treatment of synthetic petroleum refinery wastewater. Bioresource Technology, 102: 7692-
7699.

Sobrero M.C., Ronco A. (2004). Ensayo de toxicidad aguda con semillas de lechuga Lactuca sativa
L. Ensayos toxicologicos para la evaluacion de sustancias quimicas en agua y suelo. Secretaria de
Medio Ambiente y Recursos Naturales. Instituto Nacional de Ecologia. 428 pp.

Sokol W. (2003). Treatment of refinery wastewater in a three-phase fluidized bed bioreactor with a
low density biomass support. Biochemical Engineering Journal, 15: 1-10.

Sombatsompop K., Visvanathan C., Ben Aim R. (2006). Evaluation of biofouling phenomenon in
suspended and attached growth membrane bioreactor systems. Desalination: 201, 138—149.

Sombatsompop K. (2007). Membrane fouling studies in suspended and attached growth membrane
bioreactor systems. Tesis Doctoral. Asian Institute of Technology School of Environment,
Resources and Development. Tailandia. 156 pp.

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 125



Referencias

Spring A.J., Bagley D.M., Andrews R.C., Lemanik S., Yang P. (2007). Removal of endocrine
disrupting compounds using a membrane bioreactor and disinfection. Journal Environmental
Engineer Science, 6: 131-137.

Stephenson T., Judd S., Jefferson B., Brindle K. (2000). Membrane Bioreactors for Wastewater
Treatment, London, UK, IWA Publishing. 192 pp.

Stewart P.S. (2003). Diffusion in biofilms. Journal of Bacteriology, 185 (5): 1485-1491.

Suarez M.E. (2006). Catalytic wet air oxidation coupled with an aerobic biological treatment to deal
with industrial wastewater. Tesis doctoral. Escuela de Ingenieria Quimica. Universitat Rovira i
Virgili. Espafia. 196 pp.

Sun C., Leiknes T., Weitzenbockb J., Thorstensen B. (2010). Development of an integrated
shipboard wastewater treatment system using biofilm-MBR. Separation and Purification
Technology, 75: 22-31.

Tavares C.R.G., Russo C., Sant"TAnna Jr. G. L. (1994). Aerobic treatment of wastewater in a three-
phase fluidised-bed bioreactor: Comparison of two types polymeric supports. Enviroment
Technology, 15: 687-693.

Teodosiu C., Kennedy M., Van Straten H., Schippers J. (1999). Evaluation of secondary refinery
effluent treatment using ultrafiltration membranes. Water Research, 33: 2172-2180.

Tellez G.T., Nirmalakhandan N., Gardea-Torresdey J.L. (1995). Evaluation of biokinetic
coefficients in degradation of oilfield produced water under varying salt concentrations. Water
Research, 29 (7): 1711-1718.

Thomas H., Judd S., Murrer J. (2000). Fouling characteristics of membrane filtration in membrane
bioreactors. Membrane Technology, 2000 (122): 10-13.

Torres A.P., Santiago V., Borges C. (2008). Performance Evaluation of Submerged Membrane
Bioreactor Pilot Units for Refinery Wastewater Treatment. Enviromental Progress, 2: 189-194.

Trouve E., Urbain V., Manem J. (1994). Treatment of municipal wastewater by a membrane
bioreactor: results of a semi-industrial pilot-scale study. Water Science and Technology, 30 (4):
151-157.

Tyagi R.D., Tran F.G, Chowdhury A.K.M.M. (1993). A pilot study of biodegradation of petroleum
refinery wastewater in polyurethane-attached RBC. Process Biochemistry, 28: 75-82.

Ulson de Souza A.A., Forgiarini E., Brandao H.L., Xavier M.F., Pessoa F.L.P., Guelli U. Souza
S.M.A. (2009). Application of water source diagram (WSD) method for the reduction of water
consumption in petroleum refineries. Resoruces, conservation and recycling, 53: 149-154.

USEPA (1995). Profile of the petroleum refining industry. EPA office of compliance sector
notebook project. Washington D.C., USA. 146 pp.

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 126



Referencias

USEPA (2012). Guidelines for water reuse. United states environmental protection agency.
Septiembre 2012. Washington D.C. USA. 643 pp.

Uygur A., Kargi F. (2004). Phenol inhibition of biological nutrient removal in a four-step
sequencing batch reactor. Process Biochemistry, 39: 2123-2128.

Valdivia Soto C. (2005). Tratamiento de aguas residuales municipales utilizando tres diferentes
medios de soporte en lechos empacados. Tesis doctoral. Programa de Maestria y Doctorado en
Ingenieria. Universidad Nacional Autonoma de México. México, Distrito Federal. 178 pp.

Viero A.F., Mazzarollo A.C.R., Wada K., Tessaro I.C. (2002). Removal of hardness and COD from
retanning treated effluent by membrane process. Desalination, 149: 145-149

Viero A.F., De Melo T.M., Torres A.P., Ferreira N.R., Sant’Anna G.L., Borges C.P., Santiago
Vania M.J. (2008). The effects of long-term feeding of high organic loading in a submerged
membrane bioreactor treating oil refinery wastewater. Journal of Membrane Science, 319: 223-230

Visvanathan C., Aim R.B., Parameshwaran K. (2000). Membrane separation bioreactors for
wastewater treatment. Critical Reviews in Environmental Science and Technology, 30: 1-48.

Von Sperling M. (2002) Principios do tratamento biolégico de aguas residudrias: lagoas de
estabilizagao. 2 ed. Belo Horizonte: UFMG, Departamento de Engenharia Sanitdria e Ambiental.
196 pp.

Wagner M., Amann R., Lemmer H., Schleifer K-H. (1993). Probing activated sludge with
oligonucleotides specific for Proteobacteria: inadequacy of culture-dependent methods for

describing microbial community structures. Applied and Enviromental Microbiology, 59: 1520-
1525.

Wang Q., Garrity G.M., Tiedje J.M., Cole J.R. (2007). Naive bayesian classifier for rapid
assignment of rRNA sequences into the new bacterial taxonomy. Applied and Environmental
Microbiology ,73: 5261-5267.

Wang X.C., Lui Q., Liu J. (2010). Membrane fouling control of hybrid membrane bioreactor: Effect
of extracellular polymeric substances. Separation science and technology, 45: 928-934

Watson J.S., Jones D.M., Swannell R.P.J., van Duin A.C.T. (2002). Formation of carboxylic acids
during aerobic biodegradation of crude oil and evidence of microbial oxidation of hopanes. Organic
Geochemistry, 33:1153-1169.

Wake H. (2005). Oil refineries: a review of their ecological impacts on the aquatic environment.
Estuarine Coastal and Shelf Science, 62: 131-140

Wen X., Ding H., Huang X., Lui R. (2004). Treatment of hospital wastewater using a submerged
membrane bioreactor. Process Biochemistry, 39 (11): 1427-1731.

Whang L.M., Yang K.H., Yang Y.F., Han Y.L., Chen Y.J., Cheng S.S. (2009). Microbial ecology
and performance of ammonia oxidizing bacteria (AOB) in biological processes treating
petrochemical wastewater with high strength of ammonia: effect of Na,CO; addition. Water Science

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 127



Referencias

and Technology, 59 (2): 223-231.

Wiszniowski J., Ziembinska A., Ciesielski S. (2011). Removal of petroleum pollutants and
monitoring of bacterial community structure in a membrane bioreactor. Chemosphere, 83: 49-56.

Woese C.R. (1987). Bacterial evolution. Microbiological Reviews, 5: 221-271.

Xing C.H., Tardieu E., Qian Y., Wen X.H. (2000). Ultrafiltration membrane bioreactor for urban
wastewater reclamation. Journal of membrane science, 177: 73-82.

Yamamoto K., Hiasa M., Mahmood T., Matsuo T. (1989). Direct solid-liquid separation using
hollow fiber membrane in an activated sludge aeration tank. Water Science Technology, 21(10): 43—
54.

Yang W., Cicek N., Ilg J. (2006). State-of-the-art of membrane bioreactors: Worldwide research
and commercial applications in North America, Journal Membrane Science, 270: 201-211.

Yang S., Yang F., Fu Z., Lei R. (2009). Comparison between a moving bed membrane bioreactor
and a conventional membrane bioreactor on organic carbon and nitrogen removal. Bioresource
Technology, 100: 2369-2374.

Yang S., Yang F., Fu Z., Lei R. (2009b). Comparison between a moving bed membrane reactor or
and conventional membrane reactor on membrane fouling. Bioresource Technology, 100: 6655—
6657.

Yang S., Yang F., Fu Z., Wang T., Lei R. (2010). Simultaneous nitrogen and phosphorus removal
by a novel sequencing batch moving bed membrane bioreactor for wastewater treatment. Journal of
Hazardous Materials, 175: 551-557.

Yoong E.T., Lant P.A. (2001). Biodegradation of High Strength Phenolic Wastewater Using SBR.
Water Science and Technology, 43(3): 229-306.

Yun Z., Jung Y.H. Lim B.R. (2004). The stability of nitrite nitrification with strong nitrogenous
wastewater: effects of organic concentration and microbial diversity. Water Science and
Technology, 49 (5-6): 89-96.

Zhang S.Y., Houten R., Eikelboom D.H., Jiang Z.C., Fan Y., Wang J.S. (2002). Determination and
discussion hydraulic retention time in membrane bioreactor system. Journal of Environmental
Sciences, 14 (4): 501-507.

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO 128



Anexos

9. ANEXOS
ANEXO I. Caracteristicas de la membrana
Parametro Valor
Forma de la membrana Fibra hueca
Material de la membrana PVDF
Pardmetros Tgrpaﬁo de poro ' 0.1 um
técnicos Diametro de membrana (interno/externo) 0.7/1.3 mm
Area de filtracion 0.04 m2
Estructura del poro Poro esponjoso
Adhesivo Epdxico
Soélidos suspendidos > 2 pum 100 %
Efecto de Microorganismos 99.999 %
filtracion U. nefelométricas de turbiedad en el permeado <1UNT
indice de densidad de lodo <25
Meétodo de filtracion Interna/externa
Presion 0.01-0.05 Mpa
Temperatura de operacion 5-45 °C
Condiciones Intervalo de pH 2-11
de uso Intervglo dF: Flux 10-20 L/m2-h
Relacion aire/agua recomendado 20:1 —-30:1

Requerimientos de aire
Contenido de grasa
Concentracion maxima de cloro residual

Aire comprimido libre de aceite

<2 mg/L
200 mg/L

Fuente: Adaptado de Jofur S.A.
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ANEXO 2. Parametros analiticos, métodos y/o equipo-referencia

Parametros Método Equipo Referencia
Temperatura | Directo Termoémetro de mercurio NMX-AA-007-
SCFI-2000
pH Potenciométrico Potenciémetro Corning NMX-AA-008-
SCFI-2000
Conductivida | Conductimetro Conductimetro NMX-AA-093-
d SCFI-2000
Turbiedad Nefelométrico Turbidimetro HANNA | NMX-AA-038-
instruments SCFI-2001
Dureza Colorimétrico - NMX-AA-072-
2001
DQO Oxidacion acido Espectrofotometro Thermo | NMX-AA-30-
cromo-sulfurico Spectronic Genesys 20 SCFI-2001
DBOs Winkler, modificado | Horno Felisa NMX-AA-028-
por azida SCFI-2001
COD Oxidacion térmica Analizador TOC-V CSN [ Método US EPA
Shimadzu 415.1
NKT Titulométrico BUCHI NMX-AA-026-
Kjeldahl SCFI-2001
Nitratos (N- | Espectrofotocolorim | Espectrofotoémetro ~ Varian | NMX-AA-079-
NO3) étrico 50 Scan UV-Visible SCFI-2001
Fenoles Espectrofotocolorim | Espectrofotometro ~ Varian | NMX-AA-50-
totales étrico 50 Scan UV-Visible SCFI-2001
Sulfuros lIodométrico | --—--- NMX-AA-084-
SCFI-1982
Sulfatos Espectrofotocolorim | Espectrofotometro NMX-AA-075-
étrico Thermo Spectronic Genesys | SCFI-1981
20
Cloruros Colorimétrico [ ----- NMX-AA-073-
2001
Grasas y | Extraccion Equipo de extraccion | NMX-AA-073-
Aceites Soxhlet 2001
Alcalinidad Colorimétrico [ -—--- NMX-AA-036-
SCFI-2001
Silice Espectrofotocolorim | Espectrofotometro ~ Varian | ASTM D859/88
étrico 50 Scan UV-Visible
SST Diferencia de pesos, | Balanza analitica OHAUS NMX-AA-034-
secado a 105°C Horno Felisa SCFI-2001
SSv Diferencia de pesos, | Balanza analitica OHAUS | NMX-AA-034-
calcinacion a 550°C [ Mufla Barnstead 48000 SCFI-2001

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

130



Anexos

ANEXO 3. Técnicas analiticas para la determinacion de proteinas y polisacaridos

Método para determinar proteinas (Lowry et al., 1951)

Reactivos:

. Solucion prestock: Disolver 4 g de NaOH y 30 g de Na,CO; en agua destilada y
aforar a 1 L (almacenar a temperatura ambiente).

. Solucion A (tartrato de sodio y potasio al 4%). Disolver 4 g de KNaC4H4O6 4H,0O
en agua destilada y aforar a 100 mL (almacenar en refrigeracion).

. Soluciéon B (sulfato de ctprico al 2%). Disolver 2 g de sulfato clprico en agua
destilada y aforar a 100 mL (almacenar a temperatura ambiente).

. Soluciéon C. Mezclar 1 mL de solucion A y 1 mL de solucion B, posteriormente
aforar a 100 mL con solucion prestock.

. Soluciéon D. Diluir reactivo Folin 1:1 con agua destilada. Esta solucion tiene una
duracion de un dia.

Procedimiento:

Colocar 1 mL de la muestra diluida en un tubo de ensayo y adicionar 3 mL del reactivo C
preparado recientemente. Después de 10 minutos adicionar 0.3 mL de reactivo D, agitando
vigorosamente. Dejar en reposo a temperatura ambiente durante 30 minutos.

Posteriormente, determinar la absorbancia del color azul producido en un
espectrofotometro UV-VIS a 750 nm. La concentracion de proteinas se calcula a partir de
una curva de calibracion preparada con albumina bovina sérica en concentraciones de 0 a
10 mg/L y de 0 a 1,000 mg/L, dependiendo la concentracion de proteinas en la muestra.

Método para determinar polisacaridos (Dubois et al., 1956)
Reactivos:

. Solucion de fenol al 5% p/v.

. Acido sulfarico concentrado.

Procedimiento:

Colocar en un tubo de ensayo 1 mL de muestra y 1 mL de solucion de fenol al 5% y
proceder a su agitacion en vortex. Posteriormente adicionar 5 mL de acido sulfurico
concentrado y dejar reposar por 10 minutos. Una vez transcurrido el tiempo, agitar
nuevamente en vortex y llevar los tubos a bafio maria (25-30 °C) durante 15 minutos.
Enfriar rdpidamente en agua con hielo y leer la absorbancia a 490 nm en un
espectrofotometro UV-VIS. La concentracion de proteinas se calcula a partir de una curva
de calibracion preparada con dextrosa en concentraciones de 0 a 10 mg/L y de 0 a 100
mg/L.
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ANEXO 4. Comportamiento de las SPE solubles y enlazadas respectivamente durante
los diferentes tiempos de residencia hidraulica en cada reactor.

160 1

EPTMBMBR MCBMBMBR #PTMBR #CBMBR

140
120
100
80
60

SPE solubles (mg/L)

40
20
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Concentracion de SPE solubles en los dos reactores

®PTMBMBR MCBMBMBR #PTMBR # CBMBR

= [ N N w w
o w1 o vl o (%)
o o o o o o

1 )

SPE enlazadas a los fléculos (mg/L)
(03]
o

o

12 9 6
TRH (h)
Concentracion de SPE solubles en los dos reactores

Se observa que la concentracion de PT y CB no cambia con respecto al TRH, indicando
que la concentracion de dichos pardmetros se mantuvo practicamente constante a lo largo
de este estudio.
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ANEXO 5. Secuencias para cada muestra (inéculo, SBR (3), MSBR(I), MBR(10);
MBMBR(YV)

In6culo parcial 1

Granulicela tundricola NR 074295

m Incculo-tx9-23-M13F

e Aclcobactena bactenum GU187031
Inoculo-od-66-M13F

Inoculo-txH-58-M 13F

| v _: Inoculo-tx9-41-M13F
Gernmata like sir AF239595

Inoculo-tx9-52-M13F
2 _‘r Iroculo-txi-T4-M13F
— — Inoculo-tx3-22-M13F
. — Rlanctomyces sp GQEBH454
Inoculo-tx8-47-M13F
Iroculo-1x8-14-M13F
| Planctomyces sp HQ845538
Planciomyces maris AJ231184
- Acidaminococcus fermentans CPOJ 1858
bt Inoculo-tx§-27-M13F
5 s Phascolarciobactenum sp JN7 13316
Inoculo-1x8-33-M13F

— . Incculo-x9-17-M13F
ﬂwbu&&ﬂ-?ﬁ1 3F
Arthrobacter sp KC152787

e E Prosthecobacter fluviatiis NR 041608
e Inoculo-oedl-64-M13F

Verrucomicrobium spirosum NR 026266
we [Inecule-1x9-05-M13F
L Inccule-1x9-80-M13F

s _;_: Inoculo-tx3-03-M13F
Inoculo-tx9-91-M13F
joe _r Inoculo-be@-71-M13F
Inoculo-te-£4-M13F

Inccule-1x9-56-M13F
Candicatus Saccharibacieria baclerium CP005915
Cancidatus Saccharimonas salborgersis CP005957

-1 » [Tw phylum sp GQ422738
TMT phylum sp JN713414

ouz
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Inoculo parcial 2

noculo-G-03-M 1

Emtcda gnsengsct AB245370

noculo-t3-38- M1 W

rosulotes- 13- N

Incouio-ta9-T3-M13F

Irocuio-te®-TO-M 138
'—mooabus-zs-um:

— Sedminibacterum salmoreum ASE82145

‘ w [ Toermoras sp JNGTS219
_4'_: Inoculo-09-42-M13F
Terrmonas ferruginea HOY1 3208

Dactercicates clone S0 ELEI0T
NOCAO-G-TT-M13F

Agrobacterum vits NR 074285
e
POCUD-tDS1. NI
- : Inccuio-taf- 18-M1IF
noculo-G-45-M 1

_w{:lmb—MMISF
Hyphomcaobium dectnfcans NR 074108
wo - Afpa ecomeae AYSBES0E

Aligia sp AYS9H12
Inocuio-teB-L-MT 38
" Enmmzmss
Rhodotacter 40 EUT440E5
rocuotB-I2-M1
Rhodotacter blasticus 0C342322
1POCU0-te D04 M 3F

Hydogerophaga pesusolinag JQU65415
Comamonas s KF495318
Vanovenx sp AML 11933
Inoculo-txS-48-M1JF
Lepaotrex mobils X97071
Burkholderaies dadtorum JFO16701
rosulotes-12-M1 ¥
Leptothix cholodei CPO01043
Incculo-tG-10-M10F
Zoogioes orgzae A0 1044
" Thauem amiscaromatica NR 027211
Motyloversatis universals DOMAZ27)
Cochiorosoma sp AF 1050
NOcO-E-11-M13F
rocuo-teS-55- M1
Inoouio-9- 43 M13F

NOCAO-G-51-M13F

rocuoacBZ-N W
Incculo-9-90-M13F
Incouio-ta9-50-M13F

rocun-ted-T5-N
Rutosa sp KC264819
Dokdoneln girsangisol: KFJITETSE
rosulotea-)8- MW

InoCule-9.57-M13F
_L_CL shydrobacier serceacoss ALGA 1400
Alpta protectactnrum EUBCSZ0

1oa [ INOCAO-DG-25-M13F

[ I lmhma maeglenophily FISI2254
Criamyda sp HGT26026

202
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Reactor 3

Variovorax sp AM411833

Aquamonas fontana AB120964

o0 | Comamonas sp KF499318
Reac3d-tx8-31-M13F

Delftia sp NR 074826

Hydrogenophaga pseudofiava JQ595415
Alicycliphilus denitrificans CP002449

o~ Burkholderiales bacterium JF916701
iE Leptothrix mobilis X97071
L Leptothrix cholodnil CRO01013

Thauera aminoaromatica NR 027211
Methyloversatilis universalis DQ442273
Zooglosa oryzae AB201044
Dechiorosoma sp AF 170350
Hyphomicrobium denitrificans NR 074189
1o | 2 Agrobacterium witis NR 074285
Brevundimonas lenta NR 044188
— t s00 = Rhodobacter sp EUT41065
— Rhodobacter blasticus DQ342322

s Afipla broomeae AYS6B508
" } Reac3-tx9-41-M13F

Afipia sp AY589G12

Arthrobacter sp KC192787

100 Gemmata Ixe str AF230885
— Reac3-xG-27-M13F

400 [ Planctomyces sp HQB45539
Planctomyces maris AJ231184
<00 | Planctomyces sp GQ8389464

| Reaca-txg-40-M13F
Emticicia ginsengisoll AB245370

a4 Terrimonas sp JNE79215
L —L Terrimonas ferruginea HQ 113208

Sediminibacterium salmoneum AB682145

24

78

|=

100

ooz
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¥ r— Agrobacterium witls NR 074205
Reacl-te@-46-M* 37
100 r Apla droomeae AYSESS06
Afpia sp AYS00012
HMyptomicrobium denitrificars NR 074189
Rhocobacter sp EUT41065
Rnododbacier blasicus DOALZ322
Reacl-x9-28-M13F
100 § Brevurcimenas lonta NR 044185
Reachtx5.40-M13F
Bactercidetes done BSX3Q1081 EUB30T36
Emtcicla ginsergisol AB245370
Raad-1x9-12-M13F
Terrimeonas sp JNSTS215
Terrimenas ferrugines HQ113208
0 r Sediminibacterium salmoneum ABGEZ14%5
Reacl-1eg-00-M 137

a7 jArthrobacter sp KC192787
100 ¥ Roacl-tx9-14-M 137
Roackt@ 1 8M13F
Gemmata ke str AF238658
r Plancorryces sp GOSBD464
Reacl-28-48.M 13
ElPWuwyou sp HQB45539

Planciormyces mars AJZ31184

Reacltx0-35-M13F
¥ 1 Reach & 11 M13F
Reacl-x9-32-M*3F
50 1% Zoogloea oryzae AB201044
0 | Thauera amraaomatica NR 027211
Reacl-txd-20-M13F
Metnyioversatils unversals DQe&2273
Dechlorcsoma sp AF170350
441 Burknolderiaies bactenum JFS16701
Laptothrix mobilis X37071
Leptothnx cholcdrll CPO01013
Vanoworax sp AM441933
Reac tx8.44M13F
Alicydiphius denivifcans CP002449
Delftia sp NR 072626
Feacd-9-47-M13F
Reachtx@-30-M13F
Hydrogercphags psaudoliava JOSH5415
Comamonas sp KF499G18
Aquamaonas formtana AB 120964
Reacl-1e9-01-M 137
— Reacl&x8.27-M13F

Reactor |

51

=

= | [— Candidstus Saccharibackeia backiuen CPO0GOTS
%Cﬂnﬁdﬂas Saccharimonas aaborgenss CPOCASST
Reacl-x9-15-M*3F
Reacktx8.42.M13F
—y
008
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Reactor 10 10 Reac10-x6-02-M13F

Reac10-x8-30-M13F
Alicycliphilus cenitrificans CPJ02449
Hydregencphaga pseudoflava JO585415
Reac!0-0@-03-M13F

Delftia sp NR 074626

Comarnonas sp KF489318
Variovorax sp AM4 11533
Aguamoras foniana AS120964

ho Leptothrix cholodnii CP001013

wf Burkholderiales bacterum JFS16701
Leptothrx mobilis X97071

N A e

Reac10-bA-17-M13F
Zoogloea oryzae AB201044
Dechlorosorma sp AF170350
Reac10-1x5-28-M13F
w2 ———Thauera aminocaromastica NR 027211
Brevundimenas lenta NR 044186
103 | Hyphomicrobium ceritrificans NR 074189
Reac10-wx§-24-M13F
w [~ Rhodobacter sp EU741085
‘ Reac1(-tx9-16-M13F
- Rhodobacter blastcus DQ342322
Agrobacterum vitis NR 074285
o [ Reac10-b9-45-M13F
%@ Afipia broomeae AY 568506
Afipia sp AYS89512
Arthrobacier sp KC142787
. Gemmata like str AFZ35655
= Reac10-1x9-18-M13F
w[ Plarciomyces sp GQ889464

sxal Planctomyces sp HOQB4LL3S

Plarciomyces maris AJZ31184
1 s [ Sediminibactenum salmonaum ABGE2 145
E{-_Ternmonas sp JNGTI215
Terrimonas feeruginea HQ113208
100 [ Embicicia ginsenglisoll AB245370
L Reac10-9-25-M13F

— Bactleroideles clone BSX3Q1u61 EUE30738
Reac10-tx9-08-M13F

WO

1=

—l:

nre
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Reactor |V Awo'—_-Rhodobacter sp EUT41085
2 Rhodobacter blasticus DQ342322
100 IAﬁpia obroomesas AYS566508
Afipia sp AY599912
Agrobactenum vitis NR 074285
Brevundimonas lenta NR 044186
Hyphomicrobium denitrificans NR 074189
Bacteroidetes clone BSX3Q1u61 EUS30736
Emticicia ginsengisoli AB245370
Sediminibacterium salmoneum AB662145
1§|:Tem'monas sp JNG79215
Ternmonas ferruginea HQ 113206
Arthrobacter sp KC192787
l o Gemmata like str AF239695
%00 Planctomyces sp GQ883484
-,:.ol Planctomyces sp HQB45539
Planctomyces maris AJ231184
ea Zoogloea oryzae AB201044
o ReaclV-1x3-02-M13F
52 Dechlorosoma sp AF 170350
Thauera aminoaromatica NR 027211
Methyloversatilis universalis DQ442273
‘02 gar Burkholdenales bacterium JF916701
1901 % Leptothnx mobilis X87071
Leptothrix cholodnii CP001013
Variovorax sp AM411833
Aguamonas fontana AB 120964
Alicycliphilus denitrificans CP002449
Delftia sp NR 074628

55

12
3

ur

Hydrogenophaga pseudoflava JO595415
Comamonas sp KF499318

<00 Candidatus Saccharimonas aalborgensis CPO05857
L——— Candidatus Saccharibacteria bacterium CPO0S915
ﬂ|wnembacter Juni FJ544352
Acinetobacter sp KFEBB133

ReaclV-1x8-22-M13F
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