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RESUMEN 
 

TRATAMIENTO DE AGUAS RESIDUALES DE REFINERÍAS DE PETRÓLEO POR 
MEDIO DE REACTORES BIOLÓGICOS CON MEMBRANA 

 
Esta investigación se enfoca al tratamiento de aguas residuales de refinerías de petróleo 
utilizando dos rectores biológicos con membrana. El primero de ellos fue un reactor de 
biopelícula acoplado a una membrana de filtración (MBMBR, por sus siglas en inglés Moving 
Bed Membrane Bioreactor) y el segundo es un reactor biológico 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 desorción de aguas amargas. Debido a la 
diversidad y complejidad de las aguas residuales de refinerías, fue necesario aclimatar los 
microorganismos utilizando la estrategia de eficiencias fijas para garantizar una buena 
degradación de los compuestos difícilmente biodegradables o recalcitrantes. Los reactores 
operaron en discontinuo durante 45 días empleando ciclos de 24 h (llenado, tiempo de reacción, 
sedimentación, vaciado y tiempo muerto). El desempeño de los reactores discontinuos 
secuenciales (SBR y MSBR) se evaluó mediante las eficiencias de remoción de DQO, COD y 
fenoles, obteniendo porcentajes de remoción de 75, 73 y 99% en el reactor SBR, mientras que en 
el reactor MSBR se alcanzaron porcentajes de remoción 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 observó que los 
sistemas presentaron una inhibición tipo mixta. La operación en continuo de los reactores 
MBMBR y MBR se realizó en dos etapas y tuvo una duración de 105 días. Las cargas orgánicas 
volumétricas aplicadas variaron entre 0.73 y 2.10 kg DQO/m3d y los TRH empleados fueron 12, 
9 y 6 h. Se observó que a cargas orgánicas bajas (<1 kg DQO/m3d) los dos reactores (MBMBR y 
MBR) registran una buena remoción de DQO y presentan una operación más estable. Sin 
embargo, se observó que el sistema MBMBR con respecto al MBR presentó un mejor 
rendimiento a cargas orgánicas mayores de 2 kg DQO/m3d, alcanzando una remoción del 63% de 
DQO mientras que en el MBR se logró una remoción del 49%. Las eficiencias de remoción de 
fenoles fueron del 99% para ambos reactores. Por otro lado, la remoción de nitrógeno total fue 
más alta en el sistema MBMBR (47%) en comparación con el MBR (< 5%). La concentración de 
sólidos suspendidos totales en el MBR se registró entre 4.8 y 6 g SSLM/L mientras que en el 
MBMBR fue de aproximadamente 0.3 g SSLM/L. La relación SSV/SST se mantuvo siempre 
arriba de 0.8 en ambos reactores. La concentración de biomasa adherida a los soportes Kaldnes 
K1 osciló entre 5.1 y 8.5 g ST/m2. El reactor MBMBR registró una PTM más alta (3.5-6.1 kPa) 
que el MBR (2.5-5.2 kPa) y esto se atribuye a la alta concentración de sustancias poliméricas 
extracelulares (SPE) que ocasionaron una tasa más alta de ensuciamiento de la membrana en el 
reactor MBMBR. 
 
Palabras clave: Reactores biológicos con membrana, aguas residuales de refinerías, biopelículas 
  



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/m3d and the HRT was 12, 
9 and 6 h. It was observed to low organic loading (< 1 kg COD/m3d) 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/m3d, 
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/m2. 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. 
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1.  INTRODUCCIÓN 
 
En las industrias de refinación de petróleo se emplean cantidades considerables de agua 
cruda lo que ocasiona que se generen grandes volúmenes de agua residual por tonelada de 
crudo procesado. Las aguas residuales de refinerías, principalmente las que provienen de 
los procesos de craqueo catalítico e hidrotratamiento, se destacan por presentar una matriz 
de contaminantes con altas cantidades de compuestos tóxicos, tales como: fenoles, 
nitrógeno amoniacal, grasas y aceites, cianuros, sulfuros e hidrocarburos aromáticos, 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 refinación de petróleo 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 reúso (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 tecnologías que comprenden el uso de 
tratamientos biológicos y/o procesos físico-químicos (Ayati et al., 2007; Diya’uddeen et 
al., 2011, Ishak et al., 2012). Los procesos biológicos tales como el sistema de lodos 
activados, lagunas de aireación y biodiscos, son los más empleados debido a su aplicación a 
gran escala, fácil operación, mejor control de variables y porque representan menores 
costos con respecto a los tratamientos fisicoquímicos (Jou y Huang, 2003). Sin embargo, la 
selección de la mejor tecnología para el tratamiento del agua residual dentro de una 
refinería depende de sus características, de la configuración del proceso que se maneje, de 
los costos de operación y del destino final que se quiera dar al efluente. 
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Dependiendo de la forma de aglomeración microbiana que se utilice, los procesos 
biológicos se pueden clasificar en dos tipos: sistemas de biomasa en suspensión y sistema 
de biomasa adherida (biopelículas). En los reactores con biomasa en suspensión los 
microorganismos se asocian en flóculos, los cuales están suspendidos en el líquido gracias 
al mezclado. Los flóculos presentan un área superficial alta, que permite una buena 
penetración de nutrientes y oxígeno. Por otro lado, en los reactores con biomasa adherida 
(biopelículas) los microorganismos crecen adheridos a la superficie de un material inerte 
(sintético o natural) mediante la producción de sustancias poliméricas extracelulares (SPE) 
que actúan como adhesivo y permiten el crecimiento de la biopelícula. Estos sistemas han 
demostrado su eficiencia y flexibilidad en el tratamiento de aguas residuales con cargas 
orgánicas altas debido a que presentan una elevada actividad metabólica atribuida a la alta 
concentración de nutrientes adheridos a la biopelícula y además porque presentan tasas de 
nitrificación y desnitrificación más altas que los reactores de biomasa suspendida debido a 
la coexistencia de zonas anóxicas y aerobias dentro del mismo reactor (Cohen, 2001; 
Ødegaard et al., 1994).  
 
Sin embargo, como toda tecnología, los tratamientos biológicos 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 refinería. Los 
sistemas convencionales pueden presentar poca estabilidad y una tasa de biodegradación 
baja cuando en el influente hay presencia de altas concentraciones de compuestos tóxicos  
que pueden alterar la actividad de los microorganismos causando inhibición y afectando el 
desempeño de los reactores biológicos (Marrot et 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 refinerías. 
 
Para evitar estos problemas, los trabajos de investigación en este campo han sido dirigidos 
a perfeccionar y desarrollar nuevos sistemas de tratamiento biológico que logren altas 
remociones de materia orgánica y compuestos tóxicos en un menor tiempo sin afectar la 
estabilidad de los reactores. Dentro de las nuevas tecnologías se encuentran los reactores 
biológicos con membrana (MBR, por sus siglas en inglés Membrane Bioreactor) con el 
desarrollo de biomasa en suspensión y el diseño de sistemas de biomasa adherida como los 
reactores de biopelícula de lecho móvil (MBBR, por sus siglas en inglés Moving Bed 
Biofilm Reactor). Estos reactores se caracterizan por ser más compactos y robustos que los 
sistemas convencionales y pueden ser combinados entre sí, dando lugar a los sistemas 
híbridos para obtener mejores resultados.  
 
Este trabajo propone evaluar el funcionamiento de un reactor biológico híbrido conocido 
como MBMBR (por sus siglas en inglés Moving Bed Membrane Bioreactor), el cual toma 
las ventajas de un reactor de biopelícula de lecho móvil (MBBR) con las de un reactor 
biológico con membranas (MBR), durante la degradación de los compuestos tóxicos 
presentes en un tipo de agua residual de refinerías de petróleo conocida como agua 
desflemada. Con el sistema propuesto, también se pretende determinar si existen o no 
diferencias entre la concentración de biomasa, la comunidad microbiana, las características 
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de lodos y el ensuciamiento de la membrana comparado con un reactor biológico con 
membrana convencional (MBR).  
 
Actualmente, existe una amplia bibliografía que reporta el uso de procesos biológicos para 
el tratamiento de aguas residuales provenientes de refinerías de petróleo, pero la mayoría de 
esas investigaciones se han centrado únicamente en resultados obtenidos con aguas 
residuales sintéticas simulando las características fisicoquímicas de este tipo de efluentes. 
Además, pocos estudios han operado reactores biológicos alimentados con efluentes 
industriales reales durante períodos largos. La elección del agua desflemada como efluente 
de estudio se debe a que los contaminantes tóxicos que contiene no son extraídos en su 
totalidad durante el proceso de desorción 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 
información registrada es muy escasa y en su gran mayoría sólo es para el tratamiento de 
efluentes domésticos (Leiknes y Ødegaard, 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 refinerías de petróleo. Por tal 
motivo, este trabajo garantiza una investigación tecnológica con aplicación directa a la 
industria del petróleo que pueda aportar soluciones al desempeño de los reactores 
biológicos y también a la sustentabilidad ambiental y económica en este campo.  
 
1.1 Hipótesis  
 

La presencia del empaque en un reactor biológico híbrido (MBMBR)  provocará 
diferencias en la concentración de biomasa, comunidad microbiana, 
sedimentabilidad de lodos y ensuciamiento de la membrana de filtración, con 
respecto un reactor biológico con membrana (MBR) en el tratamiento de aguas 
residuales de refinerías de petróleo mejorando la eficiencia de remoción de 
contaminantes con relación con el MBR convencional. 

 
1.2 Objetivos 
 
OBJETIVO GENERAL 
 
Evaluar y comparar el desempeño de un reactor biológico híbrido (MBMBR) con el de un 
reactor biológico con membrana convencional (MBR), durante la remoción de los 
contaminantes presentes en aguas residuales reales de refinerías. 
 
OBJETIVO ESPECÍFICOS 
 

• Evaluar la eficiencia de depuración de un consorcio microbiano mixto aclimatado 
para la degradación de contaminantes principales como los fenoles y el nitrógeno 
amoniacal en las aguas desflemadas. 
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• Evaluar la influencia del tiempo de residencia hidráulica (TRH) sobre la remoción 
de los contaminantes (materia orgánica, fenol, nitrógeno amoniacal y sulfuros) en 
cada uno de los sistemas, y determinar las mejores condiciones de operación del 
proceso. 

 
• Identificar y comparar si existen diferencias entre las comunidades microbianas 

presentes en cada sistema por medio de la técnica de PCR (reacción en cadena de la 
polimerasa), clonación y secuenciación. 

 
• Determinar  las características de la biomasa en cada reactor, considerando la 

concentración de sólidos suspendidos (SST), el contenido de proteínas y 
carbohidratos en el licor mezclado y el índice volumétrico de lodos (IVL).   

 
• Analizar la influencia que tiene el uso soportes biológicos sobre la remoción de 

contaminantes y en el ensuciamiento de la membrana. 
 
1.3 Alcances 
 

1. Establecer la caracterización de aguas desflemadas provenientes del proceso de 
desorción de aguas amargas obtenidas de dos refinerías mexicanas: Refinería Ing. 
Antonio M. Amor (RIAMA) y Refinería Francisco A. Madero.. 
 

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

3. Construir y operar un reactor biológico híbrido que combine un reactor de 
biopelícula de lecho móvil con una membrana de filtración (MBMBR) y un reactor 
biológico con membrana convencional (MBR) a escala de banco de laboratorio para 
el tratamiento del efluente proveniente de la desorción de aguas amargas. 

 
4. Realizar pruebas en los dos sistemas en discontinuo y en continuo con tres 

diferentes tiempos de residencia hidráulica. 
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2. AGUAS RESIDUALES DE REFINIERÍAS DE PETRÓLEO 
 
La industria de refinación de petróleo consume grandes volúmenes de agua cruda (Mm3/d) 
para poder llevar a cabo el proceso de transformación del petróleo.  
 
El índice de consumo de agua en las refinerías de petróleo mundialmente se sitúa entre 0.7 
y 1.2 m3 de agua por m3 de petróleo procesado, siendo el promedio en una refinería típica 
de 1 m3 de agua por 1 m3 de petróleo procesado (Ulson de Souza et al., 2009). Dicho 
consumo es utilizado en su mayoría por las torres de enfriamiento y sistemas de generación 
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 distribución porcentual del 
consumo del agua en las refinerías mexicanas se observa en la figura 2.1. 
 

 
Figura 2.1 Distribuciones porcentuales del consumo de agua en PEMEX-Refinación 

(Fuente: Adaptado de Seminario de Efluentes, Facultad de Química, UNAM, 2009) 
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En México, cerca del 80% de agua fresca que consumen las refinerías de petróleo 
provienen de fuentes superficiales y subterráneas y el otro 20% del reúso del agua industrial 
(PEMEX, 2011). Según un compendio de estadísticas ambientales, el promedio del 
consumo de agua en PEMEX Refinación entre los años 1999 y 2007 fue de 121 millones de 
metros cúbicos (MMm3), lo que representa un índice de consumo alrededor de 1.85 m3 de 
agua por tonelada de crudo procesado (SEMARNAT, 2009).  
 
Con estas cifras, se observa que las industrias de refinación de petróleo emplean cantidades 
enormes de agua cruda lo que ocasiona que se generen volúmenes grandes de agua residual 
que contiene una serie de contaminantes orgánicos e inorgánicos, los cuales al no ser 
tratados adecuadamente pueden provocar daños a ciertos ambientes terrestres o acuáticos 
debido a la toxicidad causada por las interacciones entre los mismos compuestos (Wake, 
2005; Alva-Argáez et al., 2007).  
 
La composición de las aguas residuales de refinerías de petróleo varía ampliamente según 
el tipo de petróleo procesado, las unidades de tratamiento y la forma de operación. 
Generalmente, el volumen de agua residual producida es relativamente proporcional a la 
cantidad de petróleo refinado. Algunas investigaciones, reportan que durante el proceso de 
separación, conversión y tratamiento inherente a la refinación del petróleo 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-
Argáez et al., 2007). Con base en el rendimiento actual, Diya’uddeen et al. (2011) 
mencionan que con una producción de 84 millones de barriles por día (mbpd) de petróleo 
se generan 33.6 mbpd de efluentes a nivel mundial y estiman que para el año 2030 la 
producción crecerá en 107 mdpd y por lo tanto el volumen de efluentes generados 
aumentará.  
 
Las refinerías de petróleo disponen de un sistema complejo de captación, 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 refinación. 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 desalación del crudo, plantas 
catalíticas, hidrodesulfuración, unidades de desorción, etc. Presentan una alta 
concentración de contaminantes porque están en contacto directo con el crudo. 

• Aguas residuales de tipo sanitario. Provenientes de los baños y demás 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 químicas entre las que se encuentran 
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grasas y aceites, fenoles, hidrocarburos, sulfuros, sulfatos, cianuros, compuestos 
nitrogenados, sólidos suspendidos y metales pesados (Dold, 1989; Wake, 2005; Al Zarooni 
y Elshorbagy, 2006; Ishka et al., 2012).  
 

Tabla 2.1 Contaminantes en las diferentes unidades de refinación del petróleo 
Unidades Contaminantes en aguas residuales 

Desalación del crudo Aceite libre, amoniaco, sulfuros, sólidos suspendidos 
Destilación Sulfuros, amoniaco, fenoles, grasas, cloruros, mercaptanos 

Craqueo térmico H2S, amoniaco, fenoles 
Craqueo catalítico Grasas, sulfuros, fenoles, cianuros, amoniaco 

Hidrocraqueo Sulfuros, fenoles, amoniaco 
Polimerización Sulfuros, mercaptanos, amoniaco 

Alquilación Sosa cáustica, grasas, sulfuros, sólidos suspendidos 
Isomerización Fenoles 

Reforma catalítica Sulfuros, amoniaco, mercaptanos y grasas 
Hidrotratamiento Amoniaco, sulfuros, fenol 

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

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

Tabla 2.2 Concentración de contaminantes en aguas residuales de refinerías  
Parámetro Niveles  

Demanda bioquímica de oxígeno (DBO5) (mg/L) 150-350 
Demanda química de oxígeno (DQO) (mg/L) 300-1000 
pH 7-10 
Fenoles (mg/L) 20-200 
Grasas y Aceites (mg/L) < 3000 
Sólidos 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 características fisicoquímicas 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 selección de la mejor tecnología 
para el tratamiento del agua residual dentro de una refinería depende principalmente del 
espacio requerido, de los costos de operación y del cumplimiento de las normas exigidas 
por los órganos de control ambiental. 
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Existen dos sistemas para el tratamiento de las corrientes de aguas residuales de refinería:  
 

1) Las plantas de desorción de aguas amargas: son empleadas para el tratamiento de 
aguas de proceso conocidas como aguas amargas y obtenidas principalmente de las 
torres de craqueo catalítico e hidrotratamiento. Estas aguas contienen una alta 
concentración de ácido sulfhídrico (H2S) y amoniaco (NH3). Esta corriente presenta 
generalmente un carácter básico, con un pH aproximado de 9, olor característico y 
carácter corrosivo, como se detallará más adelante.  
 

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

 
La planta de tratamiento de aguas residuales dentro de una refinería está compuesta 
principalmente por un tratamiento preliminar, primario y secundario (Figura 2.2). En los 
últimos años, algunas refinerías están implementando tratamientos terciarios para mejorar 
la calidad final del efluente y cumplir con los requisitos de descarga exigidos por la 
normativa o para su reúso (Figura 2.3).  
 

 
Figura 2.2 Sistema convencional de tratamiento de aguas residuales en refinerías 

(Fuente: Modificado de Torres et al., 2008) 
 
Tanto el tratamiento preliminar como el tratamiento primario están destinados a igualar las 
características del efluente, ajuste del pH, remoción de sólidos en suspensión y material 
graso. El tratamiento preliminar emplea separadores API para la remoción de materiales 
menos densos que el agua, como aceites flotables, grasas, sólidos en suspensión e 
hidrocarburos. La fracción aceitosa removida se retorna a la unidad de destilación básica y 
los sólidos son transportados a un colector de lodo. El tratamiento primario se basa en el 
uso de métodos físicos o químicos para separar el aceite emulsificado que queda en el 
efluente (Pombo et al., 2013). Los métodos físicos más usados son el proceso de flotación 
con aire disuelto (DAF) en donde se remueve la mayor cantidad de partículas en suspensión 
y/o flotantes del medio líquido. Los métodos químicos emplean coagulantes, como cloruro 
férrico o sulfato de aluminio para retirar las impurezas en forma de espuma o de lodos. 
También, se emplea la floculación mediante la adición de polímeros que promueven la 
aglomeración de las sustancias coloidales presentes en el agua facilitando su decantación. 
Un estudio realizado en una refinería mexicana reporta que la concentración 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 biológicos principalmente 
lagunas de aireación, sistema de lodos activados y biodiscos. En esta etapa se depende de la 
acción de los microorganismos y su reproducción para eliminar contaminantes específicos 
como fenoles, nitrógeno amoniacal y sulfuros. 
 
Como se mencionó anteriormente, los tratamientos terciarios están destinados a remover los 
contaminantes recalcitrantes o refractarios que permanecen después del tratamiento 
secundario y que en la mayoría de los casos permiten disponer del efluente para su reúso. 
En esta etapa es común la aplicación de tratamientos más avanzados como adsorción por 
carbón activado, electrocoagulación, membranas, fotocatálisis, osmosis inversa, oxidación 
química, entre otros (Teodosiu et al., 1999; Diya’uddeen et al., 2011; Pombo et al., 2013).  
 

 
Figura 2.3 Sistema avanzado de tratamiento de aguas residuales en refinerías  

(Fuente: Modificado de Torres et al., 2008) 
 
En las refinerías mexicanas el tratamiento de las aguas residuales se basa en la separación 
de grasas y aceites en los separadores API, para luego ser enviadas a un tren de lagunas 
(homogenización, oxidación y estabilización), en donde el efluente permanece durante un 
tiempo variable en función de la carga aplicada y las condiciones climáticas (Lazcano, 
2010). Las eficiencias de remoción del proceso de lagunas son DQO del 65-80%, DBO del 
50-95% y SST entre el 80-90% (Von Sperling, 2002). Según el Informe de responsabilidad 
social de PEMEX del año 2011 (PEMEX; 2011), la descarga de aguas residuales en las 
plantas de refinación fue de 44.2 MMm3 que corresponde a una carga de contaminantes de 
1.62 Mt para ese año. 
 
2.1 Aguas desflemadas 
 
Las aguas amargas son aguas de proceso específicamente de refinerías de petróleo que 
tienen que ser tratadas directamente en las unidades en las que son generadas debido a que 
son altamente nocivas, representando altos costos de operación y mantenimiento.  
 
La cantidad de agua amarga generada depende de muchos factores, principalmente de la 
configuración del proceso y las características del crudo procesado. Coelho et al., 2006, 
mencionan que la producción de agua amarga varía entre 0.2 y 0.5 m3/ton de crudo 
procesado, representando entre el 10 y 30% de la generación de efluentes totales de una 
refinería.  
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Las aguas amargas se caracterizan por contener altas concentraciones de sulfuro de 
hidrógeno (300-1200 mg/L), amoniaco (100-8000 mg/L), fenoles (100-900 mg/L), y en 
menor cantidad ácidos orgánicos solubles, cianuros, cloruros, grasas y aceites, entre otros; 
son aguas tóxicas con un pH que varía entre 8 y 10 unidades. Provienen en su mayoría de 
las unidades de craqueo catalítico fluidizado (FCC), de las columnas de destilación 
atmosférica, de las torres de destilación al vacío y de las unidades de hidrodesulfuración 
(HDS) (USEPA, 1995; Amstrong et al.,1996; Coelho et al., 2006).  
 
Las aguas desflemadas son el efluente obtenido durante el proceso de desorción al que son 
sometidas las aguas amargas para extraer principalmente el sulfuro de hidrógeno (H2S) y el 
amoniaco (NH3) que éstas contienen.  
 
El proceso de desorción 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 ebullición a condiciones de baja presión lo que permite que 
el H2S, el NH3 y el vapor se eleven por la torre hasta la sección de condensación. Los gases 
fluyen a presión controlada y son llevados a la unidad de recuperación de azufre. El agua 
libre de H2S y NH3 se recolecta en el fondo de la torre y es enfriada para ser reutilizada o 
descargada (Lazcano, 2010). 
 

 
 

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

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

Tabla 2.3 Caracterización de agua desflemada 
Parámetro Unidad Refinería de Tula Distintas Refinerías de PEMEX * 

Hernández, 
2010 

Lazcano, 
2010 

García, 2008 
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-NH3 mg/L 515 40 39.4 4.0 12.7 341.3 29.3 
Fenol mg/L 30 201.3 75.5 0.6 64.4 12.3 1.1 

 (* El autor nombró de forma aleatoria las muestras provenientes de las distintas Refinerías de 
México) 

 
Se observa que las características fisicoquímicas de las aguas desflemadas son muy 
variables. A pesar de esto, en algunas refinerías de petróleo las aguas desflemadas son 
reutilizadas en el proceso de desalación 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 refinería ocasionando 
problemas a la actividad enzimática de los microorganismos; por tal motivo,  es necesario 
implementar otras tecnologías más eficientes que permitan un mejor tratamiento y reduzcan 
la toxicidad de este efluente.  
 
2.2 Reúso 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 definición se originó cuando no había 
preocupación con la escasez del agua y el control ambiental sobre las industrias era muy 
pequeño 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 reúso del agua y considerando ofertas de otros sectores para la compra de 
efluentes tratados a precios inferiores a los que ofrecen los sistemas públicos de 
abastecimiento de agua. En este sentido, el reúso de agua surge como una alternativa capaz 
de perfeccionar la eficiencia de la gestión del agua, proporcionando la disminución de 
consumo, la disminución de los efluentes generados y contribuyendo a la preservación de 
los recursos hídricos. 
 
Además, las normas ambientales y requisitos de calidad de los efluentes son cada vez más 
estrictos y hacen que las industrias, en este caso las petroleras, reevalúen sus sistemas de 
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tratamiento de aguas residuales procurando implementar tecnologías menos contaminantes 
que utilicen cantidades menores de agua y que puedan reutilizar el efluente en diferentes 
procesos. En el 2008, PEMEX Refinación reportó un consumo de agua fresca en sus seis 
refinerías equivalente a 188 Mm3 y para el año 2011, dicho consumo fue de 
aproximadamente 177.1 Mm3, lo que se traduce a una disminución del 5.8% del uso de este 
insumo debido al reúso interno del agua tratada (PEMEX, 2011). 
 
El agua de reúso debe cumplir ciertas características para que no de origen a fenómenos de 
corrosión (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 sólidos 
suspendidos) o a la formación de biopelículas (por la presencia de materia orgánica) 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 reúso (Oenning y Pawlowsky, 2007).  
 
En las torres de enfriamiento, el agua de reúso constituye una opción 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 reúso en 
las torres de enfriamiento reportadas en la literatura.  
 

Tabla 2.4 Valores de calidad del agua de reúso para las torres de enfriamiento 
Parámetro Unidad Mancuso y 

Santos, 2003 
EPRI* USEPA* PEMEX** 

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-NH3 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 CaCO3/L < 350 618 NE < 240 
Dureza mg CaCO3/L < 650 300 50 -180 < 450 
Sílice mg/L < 50 < 150 NE < 60 

Compuestos orgánicos 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 
* Límites 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 parámetros de calidad más importantes para considerar un agua de reúso son la dureza, 
sílice, conductividad, SST y alcalinidad.  
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Además, el agua de reúso es una alternativa viable en la alimentación de calderas, lavado 
de piezas, equipos, pisos y vehículos; sin embargo, los criterios de calidad de agua en estas 
etapas son más estrictos que los requeridos en las torres de enfriamiento. 
 
PEMEX realizó un proyecto de reúso de efluentes para alimentar las torres de enfriamiento 
en la Refinería Lázaro Cárdenas, Minatitlán, Veracruz, que tiene una capacidad de 
procesamiento de 170.000 barriles de petróleo/día. El sistema propuesto fue la 
implementación de un tratamiento terciario que consistió en un proceso de ultrafiltración 
(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 cumplió con los criterios exigidos para alimentar las torres de enfriamiento. La 
eficiencia del reúso del agua fue del 70 % dentro de la refinería (Peeters y Theodoulou, 
2005).  
 
La Tabla 2.5 muestra los datos del desempeño del tratamiento terciario implementado en la 
Refinería Lázaro Cárdenas. 
 

Tabla 2.5 Desempeño del sistema terciario en la Refinería Lázaro Cárdenas 
Parámetro Concentración efluente 

UF (mg/L) 
Concentración efluente 

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 BIOLÓGICO DE AGUAS RESIDUALES  
 
Los procesos biológicos tales como el sistema de lodos activados, lagunas de aireación y 
filtros percoladores, son los más empleados para el tratamiento de aguas residuales 
industriales debido a su aplicación a gran escala, fácil operación, mejor control de variables 
y porque representan menores costos con respecto a los tratamientos fisicoquímicos (Jou y 
Huang, 2003; Hosseini Koupaie et al., 2011; Shariati et al., 2011; Ishka et al., 2012). El 
objetivo de los tratamientos biológicos es emplear microorganismos para transformar la 
materia orgánica u otros constituyentes en productos finales simples (CO2, H2O y CH4) 
bajo condiciones aerobias, anóxicas y/o anaerobias (Ishka et al., 2012); estos tratamientos 
se han usado satisfactoriamente para mineralizar varios compuestos tóxicos o inhibitorios, 
como lo son los compuestos fenólicos, BTEX, ácidos benzoicos sustituidos, quinolina, 
entre otros (Bajaj et al., 2008).  
 
Según la forma de aglomeración microbiana que se utilice, los procesos biológicos se 
pueden clasificar en dos tipos: sistemas de biomasa en suspensión y sistemas de biomasa 
adherida (biopelículas).  
 
3.1 Reactores con biomasa en suspensión  
 
En los reactores con biomasa en suspensión los microorganismos se asocian en flóculos, los 
cuales están suspendidos en el líquido gracias al mezclado o a la aireación. Los flóculos no 
tienen ninguna estructura de sustentación y presentan un área superficial alta, que permite 
una buena penetración de nutrientes y oxígeno. Un ejemplo claro de este tipo de reactores 
es el conocido sistema de lodos activados, compuesto por un tanque de aireación seguido 
de un sedimentador, el lodo separado es recirculado casi en su totalidad al tanque de 
aireación para aumentar la concentración de biomasa y proporcionar una mejor reducción 
de la materia orgánica del influente (Metcalf y Eddy, 2003). Otro ejemplo, son los reactores 
discontinuos secuenciales (SBR, por sus siglas en inglés Sequencing Batch Reactor) que 



 
Tratamiento biológico de aguas residuales  

 

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTÓNOMA DE MÉXICO 
 

15 

emplean un consorcio de microorganismos en suspensión utilizando ciclos de llenado y 
vaciado en un solo tanque. Los SBR operan bajo cinco etapas de operación: llenado, 
reacción, sedimentación, vaciado y tiempo muerto (Moreno-Andrade y Buitrón 2012). 
Estos reactores han demostrado altas eficiencias de remoción de contaminantes y 
flexibilidad de operación 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 refinerías.  
 
Hudson et al. (2001) emplearon la tecnología SBR como tratamiento secundario después de 
las lagunas de estabilización en una refinería de petróleo en Australia. El SBR operó a un 
TRH de 36 h y a un tiempo de retención celular (TRC) de 40 días, alcanzando 
concentraciones finales de DQO entre el intervalo de 50 y 150 mg/L. 
 
Silva et al. (2002) investigaron la degradación de fenol y nitrógeno amoniacal de un 
efluente sintético el cual simulaba las características de las aguas residuales de refinerías 
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 nitrógeno amoniacal entre 2 y 16 mg/L. Se 
lograron remociones del 95% de N-NH3 y del 99% de fenol.  
 
Lee et al. (2004) usaron un SBR de dos etapas para el tratamiento de un agua residual de 
refinería que contenía alta concentración de materia orgánica (1722-7826 mg DQO/L) y de 
grasas y aceites (5365-13350 mg/L). Contaron con un período de aclimatación de lodos de 
12 días.  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 contenían compuestos aromáticos como fenol (0.1-0.8 
kg/m3d) y o-cresol (0.1-0.6 kg/m3d) y lograron remociones del 99% y 94%, 
respectivamente. Los autores reportan que la presencia de estos compuestos tóxicos no 
afectó la biodegradación del sistema (DBO5/DQO) alcanzando concentraciones de DBO5 
inferiores a 5 mg/L, SST de 12 mg/L y un índice volumétrico de lodos de 80 mg/L.  
 
Sin embargo, como toda tecnología, los reactores con biomasa suspendida presentan ciertas 
desventajas. Se ha demostrado que tienen únicamente la capacidad de remover materia 
orgánica de fácil a mediana degradación 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 refinería, muestran que cuando las concentraciones de los compuestos 
tóxicos son altas (ejemplo: concentraciones de fenol superiores a 400 mg/L) influyen en la 
actividad de los microorganismos, causando inhibición y afectando el desempeño de los 
reactores debido a que se presenta una baja tasa de biodegradación 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 
oxígeno disuelto y pH, deficiencia de nutrientes, variaciones de temperatura, tiempos de 
retención 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 (biopelículas) los microorganismos crecen adheridos 
a un material inerte, ya sea sintético (como materiales plásticos, espumas, cerámicas, entre 
otros) o natural (principalmente rocas, carbón, basalto, entre otros) que se mantienen fijos o 
móviles dentro del reactor. En este tipo de sistemas las bacterias se adhieren a la superficie 
del material mediante la producción de sustancias poliméricas extracelulares (SPE) que 
actúan como adhesivo y permiten el crecimiento de la biopelícula. Los sustratos y 
nutrientes son transportados por difusión a lo largo de la biopelícula (Qiqi et al., 2012).  
 
Los reactores con biomasa adherida se caracterizan por presentar una mayor concentración 
de biomasa en el reactor; actividad metabólica elevada atribuida a la alta concentración de 
nutrientes adheridos a la biopelícula 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 concentración de sustancias tóxicas en la 
biopelícula (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 biológicos de lecho fluidizado, entre otros.  
 
Según Ødegaard et al. (1994), los reactores de biomasa adherida presentan las siguientes 
ventajas con respecto al sistema de lodos activados: 1) el proceso es más compacto debido 
a la disponibilidad de mayor área de superficie específica; 2) no se requiere la recirculación 
de lodos para mantener concentraciones de biomasa altas; 3) se presentan tasas de 
nitrificación y desnitrificación altas debido a la coexistencia de actividad metabólica 
anóxica y aerobia dentro del mismo reactor.  
 
Por otro lado, Rusten et 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 
mecánicas; en los reactores de lecho fijo sumergido es difícil obtener una distribución 
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 
hidráulica.  
 
A pesar de esto, los reactores con biomasa adherida han demostrado su eficiencia en el 
tratamiento de aguas residuales industriales con altas cargas orgánicas y son cada vez más 
utilizados que los sistemas de biomasa suspendida, especialmente en condiciones de 
operación críticas.  
 



 
Tratamiento biológico de aguas residuales  

 

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTÓNOMA DE MÉXICO 
 

17 

Tyagi et al. (1993) estudiaron la biodegradación de aguas residuales de refinerías de 
petróleo usando biodiscos. El sistema operó a diferentes cargas orgánicas (0.01, 0.02, 0.03 
y 0.04 m3/m2d) con una velocidad de rotación de 10 rev/min. Las eficiencias de remoción 
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 refinería de petróleo. Los 
autores compararon la degradación con un sistema de lodos activados y determinaron que 
la degradación fue mayor en el proceso de biopelícula. 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 biopelícula se alcanzaron 
eficiencias de remoción entre el 85 y 90% de DQO con un TRH de 8h, lográndose la 
máxima remoción durante las dos primeras horas. La remoción de fenol fue del 100%. Este 
estudio confirma la capacidad de los reactores de biomasa adherida para remover cargas 
orgánicas elevadas con TRH menores que otros sistemas de tratamiento biológico. 
 
Sokol (2003) evaluó la eficiencia de remoción de DQO de un efluente de refinería de 
petróleo utilizando un reactor de lecho fluidizado con soportes Kaldnes-K1, con una área 
específica de 400 m2/m3; se probaron diferentes fracciones de llenado con los soportes, 
velocidades superficiales de aire (UG) y TRH. Las mejores condiciones de remoción se 
registraron con una fracción 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 biológicos con biopelículas son muy 
eficientes en la degradación de hidrocarburos BTEX, alcanzando eficiencias de remoción 
del 99% mientras que Diya’uddeen et al. (2011) mencionan que este tipo de reactores 
presenta alta tolerancia a la presencia de compuestos tóxicos y son resistentes a los choques 
de carga. Por otro lado, Satyawali y Balakrishnan (2008) determinaron que el uso de 
soportes plásticos en reactores de lecho fijo usados en el tratamiento de aguas residuales 
industriales incrementan la actividad bacteriana y mejoran la remoción de DQO a TRH más 
cortos en comparación con otros sistemas.  
 
3.3 Degradación biológica de compuestos fenólicos y nitrogenados  
 
Como se mostró en la tabla 2.2, el fenol y el nitrógeno amoniacal son los principales 
contaminantes de las aguas desflemadas de refinerías,  por tal motivo es importante conocer 
su comportamiento y los efectos que producen durante su degradación en el tratamiento 
biológico de aguas residuales.  
 
3.3.1 Compuestos fenólicos 
 
Los compuestos fenólicos se consideran tóxicos debido a la estabilidad que presentan sus 
anillos que los hacen resistentes a la degradación. La presencia de estos compuestos pueden 
causar efectos negativos a la salud (problemas cancerígenos) y al ambiente, principalmente 
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a los ecosistemas acuáticos (Mamma et al., 2004; Diya’uddeen et al., 2011; Al-Khalid y El-
Naas, 2012).  
En la figura 3.1, se muestran los principales isómeros del anillo fenólico presentes en los 
efluentes de refinería de petróleo. 
 

 
Figura 3.1 Compuestos fenólicos presentes en aguas residuales de refinerías   

(Fuente: Adaptado de Handbook of Chemestry and Physics, 2009) 
 
El fenol es el contaminante que más contribuye a la DQO total de las aguas residuales 
industriales (Marañón et al., 2008). Según Tyagi et al. (1993), el fenol tiene una relación 
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 
concentración de DQO igual a 2.15 mg/L. Debido a la complejidad que presenta la matriz 
de las aguas residuales de refinería, el fenol es generalmente el parámetro elegido para 
indicar el nivel de toxicidad del agua residual y el rendimiento de biodegradación en los 
sistemas de tratamiento (Viero et al,. 2008).  
 
La biodegradación 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 desempeño de un SBR para tratar fenol a una 
concentración de 1300 mg/L y carga orgánica  de 13.12 kg/m3.d. La eficiencia de remoción 
fue del 97% de DQO a un TRC de 4 días y THR de 10 h. La volatilización del fenol fue 
estudiada a diferentes concentraciones (300, 500, 1300 mg/L), con un flujo de aire de 3380 
mL/min y presión de 120 kPa. Los resultados mostraron que no hubo volatilización y el 
fenol fue removido principalmente por biodegradación. 
 
González et al. (2001) estudiaron la biodegradación del fenol en un reactor de lecho 
fluidizado usando un cultivo puro de Pseudomonas putida. La concentración inicial de 
fenol fue de 1000 mg/L y alcanzaron eficiencias de remoción superiores al 90%, sin 
embargo, el TRH para alcanzar estos resultados fue de cuatro días.  
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Hsien y Lin (2005) estudiaron la biodegradación del agua residual fenólica en un reactor de 
biopelícula fija. El reactor operó a un TRH de 12 h y la concentración inicial fue de 72 mg 
fenol/L. Las eficiencias de remoción fueron del 94 % que corresponde a una concentración 
final en el efluente de 4 mg/L.  
 
Perron y Welander (2004) observaron la degradación del fenol y cresoles a baja 
temperatura usando un reactor de biopelícula. La concentración inicial fue de 150 mg/L y el 
TRH fue mayor a dos días. En el sistema se alcanzaron remociones del 99% de todos los 
compuestos aromáticos presentes en el medio (fenol, o-cresol, m-cresol y p-cresol). 
 
Chan y Lim (2007) investigaron el desempeño de un SBR para la remoción de fenol a 
concentraciones que variaron entre 100 y 1000 mg/L. Los autores reportaron una completa 
remoción de fenol y eficiencias de remoción de DQO superiores al 96%. 
 
Marañón et al. (2008) investigaron el tratamiento de aguas residuales de coquerías en un 
SBR a un THR de 115 h y concentraciones iniciales de 207 mg fenol/L; se observaron 
eficiencias de remoción del 99% de fenol.   
 
Bajaj et al. (2008) estudiaron la degradación del fenol usando agua sintética en un reactor 
de biopelícula de lecho fijo empleando soportes Liapor y operado en régimen continuo. La 
concentración 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 biológico 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 biodegradación del 
fenol debido a que la presencia de estos compuestos permiten obtener mejores eficiencias 
de remoción. 
 
Sin embargo, el tratamiento biológico de compuestos fenólicos no es una tarea fácil, debido 
a que la toxicidad del fenol reduce significativamente la biodegradación de otros 
compuestos (Barrios-Martínez et al., 2006) y produce efectos en la sedimentación 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 desempeño 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 
nitrificación, 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 nitrificación sólo comenzó a producirse después de la 
degradación 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 alimentó con una concentración de fenol que variaba entre 35 y 2800 
mg/L y un TRH de 2.5 días, se lograron eficiencias de remoción de aproximadamente el 
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99.8% para ambos compuestos.  
 
Uygur y Kargi (2004) estudiaron los efectos inhibitorios del fenol en la remoción biológica 
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 remoción del 95% para la DQO, 90 % N-NH4 y 65% P-PO4;  pero cuando las 
concentraciones de fenol aumentaban la degradación de este compuesto era incompleta 
causando un efecto inhibitorio y presentando bajos niveles de remoción de materia 
orgánica, amonio y fosfato (N-NH4 78% y P-PO4- 38%).  
 
Moussavi et al. (2009) investigaron el comportamiento de un reactor discontinuo de lecho 
móvil (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 eliminó completamente el fenol hasta concentraciones de 
3000 mg/L; a concentraciones superiores el desempeño del reactor disminuyó presentado 
un efecto inhibitorio sobre la remoción de la DQO y una acumulación de compuestos 
intermediarios del fenol. También, indican que para erradicar el efecto inhibitorio que se 
presentó a altas cargas orgánicas fue necesario operar el MSBR a un TRH de 40 h, donde se 
obtuvieron  eficiencias de remoción del 99% para DQO y fenol.  
 
3.3.2 Nitrógeno amoniacal 
 
Después del carbono, el elemento más abundante en las células es el nitrógeno. Una 
bacteria típica contiene aproximadamente el 12% de nitrógeno (peso seco) y es el 
componente mayoritario de las proteínas, ácidos nucleicos y otros constituyentes celulares.  
 
Cuando en los ambientes acuáticos se presenta un exceso de nitrógeno, ya sea en forma 
orgánica, amoniacal o en nitritos y nitratos, ocurre un desequilibrio en el ambiente, que 
puede provocar problemas de eutrofización (Von Sperling, 2002), empobrecimiento de 
oxígeno (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-NH3 (<50 
mg/L) pueden ser tratados por procesos biológicos convencionales (sistema de lodos 
activados) debido a que el nitrógeno es necesario para el desarrollo y manutención de la 
biomasa activa y por lo tanto su remoción se logra a través de la asimilación e 
incorporación en la masa celular de los microorganismos. Sin embargo, cuando las 
concentraciones de nitrógeno amoniacal son mayores en las aguas residuales, la remoción 
biológica de este compuesto consiste en un tratamiento mediante dos procesos secuenciales 
conocidos como nitrificación y desnitrificación.  
 
Para la eliminación biológica de nitrógeno en el tratamiento convencional de aguas 
residuales se necesitan operar con dos o más reactores en serie, que corresponden a un 
tanque aerobio (nitrificación) y otro anóxico (desnitrificación) (Metcalf y Eddie, 2003). En 
la nitrificación, el nitrógeno amoniacal es oxidado a nitritos y posteriormente a nitratos 
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mientras que en la desnitrificación, el nitrato es convertido a nitrógeno gaseoso (N2), 
teniendo como posibles intermediarios el óxido nítrico (NO) y el óxido nitroso (N2O). 
La nitrificación es entendida como la etapa limitante del proceso debido a la baja tasa de 
crecimiento de las bacterias nitrificantes en comparación con las bacterias heterótrofas. 
Según Madigan et al. (1997), este fenómeno se presenta por la poca generación de ATP 
provocado por la disminución del potencial redox entre la sustancia a ser degradada (en este 
caso el amonio), y el aceptor final de electrones (oxígeno). Durante la nitrificación, se 
presentan dos tipos de bacterias: las Nitrosomonas que oxidan el amonio a nitrito, cuya 
etapa es denominada como nitritación y las Nitrobacter que convierten el nitrito a nitrato, a 
través de la etapa de nitratación. Se ha demostrado que el proceso de nitrificación es 
sensible a diversos factores tales como la temperatura, pH, concentración de oxígeno 
disuelto, concentración de nitrógeno amoniacal y por la carga orgánica aplicada (Valdivia, 
2005).  
 
Se ha reportado que la relación entre carbono y nitrógeno (C/N) es un factor crítico en el 
proceso de desnitrificación. Algunos autores mencionan que con una relación C/N mayor a 
4 g DQO/g N-NO3 en los reactores anóxicos, la tasa de desnitrificación 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-NO3 no se 
alcanza una desnitrificación satisfactoria, y por lo tanto se necesita de una fuente externa de 
carbono (Rusten et al., 1994; Helmer-Madhok et al., 2002; Valdivia, 2005). Este fenómeno  
ha impulsado una nueva generación de tratamientos biológicos, como la nitrificación vía 
nitrito o la implementación de la nitrificación – desnitrificación simultánea (NDS), que 
permiten tratar altas cargas nitrogenadas con bajo contenido de materia orgánica.  
 
La utilización de tratamientos con biomasa adherida ha permitido avances en la remoción 
biológica de nitrógeno debido a que estos reactores permiten mantener mayores 
concentraciones de bacterias que los tratamientos de biomasa suspendida, disminuyendo el 
tamaño de los reactores y evitando la pérdida de bacterias de lento crecimiento, como las 
que realizan la nitrificación (Sievers et al., 2003). Valdivia (2005) reporta trabajos en donde 
se ha encontrado evidencia de nitrificación y desnitrificación simultáneas en reactores de 
lecho móvil (Rusten y Eliassen, 1993; Helness y Ødegaard, 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 anóxicas en la parte interna de la biopelícula que  permiten que las 
bacterias heterótrofas desnitrifiquen (Helmer y Kunst, 1997). También, menciona el 
proceso de nitrificación y desnitrificación simultánea durante la fase aerobia en un reactor 
de biopelícula (Garzón-Zúñiga y González-Martínez 1996). 
 
Wake (2005) menciona que los niveles de descarga de nitrógeno amoniacal y fenoles de los 
efluentes de refinerías de petróleo en Europa han disminuido 45 y 60 % entre los años 1993 
y 2000, respectivamente; debido a la implementación de tecnologías eficientes.  
 
3.4 Crecimiento microbiano con múltiples sustratos 
 
Como se mencionó anteriormente las aguas residuales de refinería poseen una matriz 
compleja de contaminantes tóxicos 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 biológico 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 está 
proporcionando (Moreno-Andrade, 2006; Bajaj et al., 2008). La aclimatación de 
microorganismos tiene como objetivo reducir el efecto inhibitorio por la presencia de 
compuestos tóxicos logrando que los microorganismos metabolicen el sustrato al que están 
siendo expuestos y aumenten la capacidad de remoción de contaminantes de difícil 
degradación.  
 
En la literatura, la mayoría de los estudios sobre cinéticas de biodegradación reportan las 
constantes cinéticas utilizando un único sustrato, por ejemplo: fenol, benceno, tolueno 
acetato ó xileno; y muy pocos reportan los parámetros cinéticos de la biodegradación de 
mezclas de múltiples sustratos como son las aguas residuales industriales (Okpokwasilli y 
Nweke, 2005). La cinética microbiana de múltiples sustratos es bastante compleja debido a 
que los microorganismos dependiendo de las condiciones de operación del sistema 
muestran preferencias por algunos componentes del medio favoreciendo sus degradaciones, 
pero la presencia de inhibidores reduce considerablemente la biodegradación 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 múltiples 
sustratos. 
 

Tabla 3.1 Modelos cinéticos para el crecimiento con inhibición 
Ecuación Nombre del modelo  

𝝁 =
𝛍𝐦𝐒

𝑲𝒔 + 𝑺𝒊 + 𝑺𝒋 𝑲𝒔𝒊/𝑲𝒔𝒋
 Inhibición competitiva Donde: 

µ= Tasa de crecimiento 
específico (d-1) 
µm= Tasa específica 
máxima de crecimiento (d-1) 
S= Concentración de 
sustrato (mg/L) 
Sc= Concentración de 
sustrato crítica por encima 
de la cual la reacción se 
detiene 
KS= Coeficiente de 
saturación media de sustrato 
(mg/L) 
Ki= Coeficiente de 
inhibición del sustrato 
(mg/L) 

𝝁 =
𝛍𝐦𝐒

𝑲𝒔 + 𝑺𝒊 + 𝑺𝒋 𝑲𝒔𝒊/𝑲𝒔𝒋 + (𝑺𝒊 + 𝑺𝒋)/𝑲𝒔𝒋
 Inhibición no 

competitiva 

𝝁 =
𝛍𝐦𝐒

𝑲𝒔𝒊 + 𝑺𝒊 + 𝑺𝒊 + 𝑺𝒋/𝑲𝒔𝒋
 Inhibición acompetitiva 

𝝁 =
𝛍𝐦𝐒

𝑲𝒔 + 𝑺 + 𝑺𝟐/𝑲𝒊
 

 
Haldane 

𝝁 =
𝐒

𝑲! + 𝑺
𝟏 −

𝑺
𝑺𝒄

 
 

Defrance 

𝝁 = 𝛍𝐦
𝐒

𝑲𝒔 + 𝑺 + 𝟏 − 𝑺
𝑲𝒊

  
Andrew 

 
Los inhibidores son considerados sustancias extrañas 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 categorías: inhibidores reversibles o inhibidores 
irreversibles. La inhibición reversible se caracteriza por la rápida disociación 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 inactivación prácticamente definitiva, una vez que la unión es muy 
fuerte con la enzima la disociación es muy lenta.  
 
A continuación se describen los diferentes tipos de inhibición reversible. 
 
3.4.1 Inhibición competitiva 
 
En este tipo de inhibición 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 enzimática disminuirá de acuerdo con la fracción de enzima que está ligada al 
inhibidor. La molécula del inhibidor no es alterada químicamente por la enzima. El grado 
de inhibición es directamente proporcional a las concentraciones del sustrato y a sus 
afinidades con la enzima. 
 
3.4.2 Inhibición no competitiva 
 
El sustrato (S) y el inhibidor (I) se pueden unir a la enzima de forma simultánea. 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 
inhibición no se ve afectado por el cambio en la concentración de sustrato. Los metales 
pesados (Hg, Pb, Ag) son ejemplos de este tipo de inhibidores.  
 
3.4.3 Inhibición acompetitiva 
 
Este tipo de inhibición, se caracteriza por el hecho de que el inhibidor (I) no se combina 
con la enzima libre, ni afecta su relación con el sustrato normal, sino que se liga al 
complejo enzima-sustrato (ES), inactivándolo. El grado de inhibición aumenta por el 
cambio en la concentración de sustrato. 
 
3.4.4 Inhibición mixta 
 
Es importante reconocer que la inhibición mixta no implica una mezcla de los diferentes 
tipos de inhibición 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 inhibición es afectado por el cambio en la concentración 
de sustrato que depende de la interacción entre los sitios de I y S. 
  
La ecuación de Lineweaver-Burck puede ser usada para determinar el tipo de inhibición 
que afecta a un sistema (Saboury, 2009): 
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maxmax µ
+

Sµ
Ks=

µ
111

⎟
⎠

⎞
⎜
⎝

⎛ (Ecuación 1) 

 
Donde:  µ: Tasa específica de crecimiento/h 

Ks: Coeficiente de saturación media de sustrato, mg/L 
µmax: Tasa especifica máxima de crecimiento/h 
S: Concentración de sustrato, mg/L 

 
Trazando los valores de (1/µ) vs (1/S) se obtienen las constantes cinéticas µmax y Ks donde 
la pendiente es Ks/µm y la ordenada en el origen es 1/µm.  
 
En la figura 3.2 y 3.3, se muestran los diagramas Lineweaver-Burk para los diferentes tipos 
de inhibición.  
 

  

 
Figura 3.2 Diagramas Lineweaver-Burk correspondientes a la inhibición reversible 

(a) competitiva (b) no competitiva (c) acompetitiva 
(Fuente: Modificado de Saboury, 2009) 
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Se observa que en la inhibición competitiva (Figura 3.2a) las líneas que corresponden a 
diferentes concentraciones son intersectadas en el eje Y, lo que significa que µmax no se ve 
afectada por el inhibidor. Con respecto a la inhibición no competitiva (Figura 3.2b), las 
líneas son intersectadas en el eje X, Ks no se ve afectado, la µmax disminuye en presencia 
del inhibidor y no puede ser restablecida por la adición de concentraciones elevadas de 
sustrato. Esta relación muestra que el grado de inhibición puede aumentar cuando la 
concentración del sustrato se aumenta. En la inhibición acompetitiva (Figura 3.2c) las 
líneas son paralelas. Los valores de µmax y Km disminuyen en la presencia del inhibidor.  
 
En la figura 3.3 se muestran los diagramas Lineweaver-Burk correspondientes a la 
inhibición 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 µmax. Se puede presentar una disminución en el valor de 
µmax y un aumento de Km en presencia del inhibidor ó µmax y Ks disminuyen al mismo 
tiempo pero no lo hacen en la misma proporción.  
 

 

 
 

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

 
La tabla 3.2 presenta la influencia de cada uno de los tipos de inhibición con respecto a µmax 
y Ks. 

Tabla 3.2 Efectos de los diferentes tipos de inhibición  
Tipo de inhibición Efecto sobre µmax 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 ecología molecular para el estudio de la diversidad microbiana 
 
El estudio de las comunidades procarióticas 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 biológicos. 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 fisicoquímicos en el 
medio circundante. Los resultados obtenidos mediante estas técnicas son un gran aporte a la 
ingeniería ambiental y aumentan enormemente la visión de la vasta diversidad de 
microorganismos en los sistemas biológicos complejos sin la necesidad de cultivarlos.  
 
Las comunidades procarióticas presentes en cualquier proceso de tratamiento de aguas 
residuales son diversas debido a la formación de consorcios altamente estructurados con 
diferentes capacidades metabólicas. Las interacciones entre ellos, las condiciones 
fisicoquímicas del medio y la biodisponibilidad de los recursos permiten las 
transformaciones necesarias para la degradación de compuestos complejos. Por lo tanto, la 
caracterización de estas comunidades en cualquier proceso de tratamiento de aguas 
residuales es fundamental para comprender la ecología de esta comunidad y los procesos de 
transformación que en ella ocurren. 
 
El uso de métodos biológicos moleculares se basa en el análisis comparativo de pequeñas 
unidades ribosomales RNAs que son usadas como marcadores moleculares, para 
proporcionar el conocimiento de la relación evolutiva de los microorganismos, permitiendo 
su agrupación e identificación a través de la secuencia de los genes obtenidos (Woese, 
1987). Los genes de rRNA son evolutivamente conservados, siendo bastantes útiles para 
describir las relaciones filogenéticas entre los organismos. El análisis de secuencias 16S 
rRNA es el método más utilizado para el estudio filogenético de bacterias y arqueas. Este 
gen es encontrado en todas las células procarióticas y en elevado número 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 (reacción 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, 
biopelículas, sedimentos, entre otros.  
 
En las últimas 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 más utilizadas se destacan la electroforesis en 
gel con gradiente de desnaturalización (DGGE), el polimorfismo en la longitud de los 
fragmentos de restricción (RFLP), la construcción de bibliotecas (clonación y 
secuenciación) y la hibridación 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 actúan 
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como un código de barras, lo que refleja la diversidad procariótica de la muestra. Sakamoto 
(2002) utilizó la técnica de DGGE para comprobar la estructura de las comunidades 
microbianas complejas presentes en sistemas de lodos activados modificados para la 
remoción biológica de fósforo en exceso. Se encontró una estructura de comunidad 
microbiana compleja, y algunas poblaciones eran semejantes entre los días de muestreo. 
 
El RFLP también describe la diversidad genética de una muestra, para ello se generan 
fragmentos del mismo tamaño por PCR para después someterlos a incubaciones con 
enzimas de restricción que cortan secuencias específicas de DNA. Las diferencias en la 
secuencia de los fragmentos de DNA amplificados generan fragmentos de diferentes 
tamaños que también puede ser vista igualmente como una huella digital de una 
comunidad.  
 
La técnica de clonación y secuenciación de productos de PCR es bastante útil en estudios 
de ecología. Esta técnica consiste en amplificar una sección deseada –como el fragmento 
16S rRNA– a partir de DNA extraído de una comunidad. El producto de PCR pese a ser del 
mismo tamaño contiene secuencias de diferentes organismos que pueden ser separados 
mediante un proceso de clonación. Para ello, los fragmentos son insertados en vectores, 
como un plásmido, el cual se introduce en células competentes de Escherichia coli donde 
puede replicarse y producir más plásmidos que contienen el fragmento clonado. 
Subsecuentemente, las células transformadas son cultivadas en placa bajo condiciones que 
permiten la selección de las colonias deseadas, es decir, que contengan el plásmido con el 
inserto esperado (clonas). La lógica de la separación de secuencias de DNA con un mismo 
tamaño pero con diferente composición es la siguiente: en cada plásmido sólo se puede 
inserta una sola secuencia 16S rRNA amplificada, cada célula de E. coli puede sólo adquirir 
un plásmido durante el proceso de transformación, 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 específicas en cultivos mixtos es la técnica 
FISH, la cual permite conocer la morfología, localización, abundancia y actividad 
microbiana. Esta técnica se basa en el uso de sondas marcadas con moléculas fluorescentes 
que se unen específicamente a determinadas regiones de moléculas de rRNA (Wagner et al. 
2003). El grado de conservación 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 biopelículas ha 
sido estudiada usando diversas técnicas de microbiología (aislamiento e identificación 
morfológica) y de biología molecular, como es la secuenciación de genes 16S rRNA. Se 
reporta que en sistemas de biomasa suspendida los géneros más frecuentes son: 
Pseudomonas, Flavobacterium, Achromobacter, Azotobacter, Micrococcus, Bacillus, 
Alcaligenes, Arthrobacter, Aeromonas , Nocardia  y Lophomonas (Marrot et al., 2006). Las 
comunidades bacterianas reportadas frecuentemente para biopelículas 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 biopelícula. 
 
Calderón et al. (2012) realizaron un análisis comparativo de la diversidad microbiana 
presente en un reactor de biopelícula de lecho móvil (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 biológicos para 
la degradación de los compuestos tóxicos procedentes de aguas residuales de refinerías de 
petróleo son:  Pseudomonas, Acinetobacter, Alcaligenes, Actinomycetes, Nocardia, 
Mycobacterium, Corynebacterium, Arthrobacter, Comamonas y Bacillus, mostrando 
eficiencias de remoción 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 biológico 
con membrana y en un sistema de lodos activados durante el tratamiento de aguas 
residuales de refinerías, encontrando que en el MBR predominó Betaproteobacteria, 
principalmente con los géneros Thiobacillus y Thauera, mientras que en el sistema de lodos 
activados predominó la clase Alfaproteobacteria, representadas por bacterias no cultivables 
relacionadas al orden Parvularculales.  
 
Con respecto a los microorganismos responsables de la degradación 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 et 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 TECNOLOGÍAS DE REACTORES BIOLÓGICOS  
 
Como se mencionó anteriormente, existen varios tipos de reactores biológicos para el 
tratamiento de aguas residuales, los cuales presentan algunas desventajas que limitan su 
funcionamiento y desempeño. Por esta razón, los trabajos de investigación en este campo 
han sido dirigidos a perfeccionar y desarrollar nuevos sistemas de tratamiento biológico que 
permitan alcanzar altas remociones de materia orgánica 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 tecnologías se encuentran los reactores biológicos con membrana 
(MBR, por sus siglas en inglés Membrane Bioreactor) con el desarrollo de biomasa en 
suspensión y el diseño de sistemas de biomasa adherida como los reactores de biopelícula 
de lecho móvil (MBBR, por sus siglas en inglés Moving Bed Biofilm Reactor). Estos 
procesos pueden ser combinados entre sí dando lugar a un sistema híbrido conocido como 
MBMBR ó BF-MBR (por sus siglas en inglés Moving Bed Membrane Bioreactor ó Biofilm 
membrane reactor), el cual combina el principio de un reactor MBBR con una membrana 
de filtración en un mismo equipo. Los MBMBR se caracterizan por ser sistemas más 
robustos y compactos, en donde se obtiene un efluente de mejor calidad, como se detallará 
más adelante. 
 
4.1 Reactores de biopelícula de lecho móvil (MBBR) 
 
Los MBBR fueron desarrollados en Noruega a finales de los años 80 y principios de los 90, 
con el fin de conjuntar en un solo sistema, las mejores características del proceso de lodos 
activados con las de los procesos de biopelícula (Ødegaard et al., 1994; Rusten et al., 
2006). Estos sistemas se encuentran patentados por la compañía AnoxKaldnes (Europe 
Patent No. 0.575.314 y USA Patent No. 5.458.779) (Rusten et al., 2006). Para el año 2009, 
se habían registrado más de 450 plantas de tratamiento de aguas residuales a gran escala en 
50 países 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 
adición de soportes que están en continuo movimiento (Ødegaard, 2006). El proceso se 
basa en el crecimiento de biomasa en la superficie de soportes plásticos que se mueven 
libremente dentro del reactor. El movimiento se produce por la turbulencia generada por 
sistemas de aireación (difusores de aire) en los reactores aerobios (Figura 4.1a) o por 
mezcla mecánica (agitadores) en reactores anóxicos o anaerobios (Figura 4.1b). 

 
(a) Reactor Aerobio 

 
(b) Reactor Anóxico o Anaerobio 

 
Figura 4.1 Principio de los Reactores de Biopelícula de Lecho Móvil  

(Modificado de Veolia Waters Solutions y Techonologies) 
 
Los soportes se usan para maximizar el área superficial disponible para el crecimiento de la 
biopelícula dentro del reactor. Los soportes tienen como función garantizar la fijación de 
los microorganismos en su superficie a través de la producción de las sustancias 
poliméricas extracelulares (SPE). La colonización de los soportes en el reactor dependerá 
en cada caso del grado de tratamiento deseado, cargas orgánica e hidráulica, temperatura y 
transferencia de oxígeno (Valdivia, 2005). Los soportes pueden tener diferentes formas y 
tamaños que incluyen cilindros lisos (Andreottola et al., 2002; Yang et al., 2009), cilindros 
con cruces internas y aletas externas (Ødegaard, 2006), rectángulos y cubos (Golla et al., 
1994; Valdivia, 2005) ó esferas (Valdivia, 2005). Los materiales que se han empleado para 
los soportes incluyen cerámica, espuma, alcohol polivinílico (PVA), poliuretano y 
polietileno de alta densidad (Valdivia, 2005; Ødegaard, 2006; Ngo et al., 2008). 
Generalmente tienen una densidad de 0.95 g/cm3, lo que les permite moverse fácilmente 
dentro del reactor (Ødegaard et al., 1994). En los sistemas MBBR, poco o nada de la 
biopelícula crece adherida a la parte externa de los soportes, debido a la erosión causada 
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por las frecuentes colisiones entre las piezas y las paredes del reactor (Ødegaard et al., 
1994, Rusten et al., 2006). 
 
Los MBBR se caracterizan por presentar una elevada capacidad de remoción de materia 
orgánica y nitrogenada (Ødegaard et al., 2006). Se ha demostrado que pueden trabajar a 
altas cargas orgánicas 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 et al. (2006) cuando se trabajan a cargas orgánicas 
mayores de 12 g DQO/m2d la disminución de DQO se sitúa entre el 40 y 50% mientras que 
para cargas orgánicas más bajas (3-6 kg DBO/m3h) la eficiencia de remoción de DQO es 
mayor al 90 % (Valdivia, 2005). Broch-Due et al. (1994) reportó remociones de DQO de 
65-70 % trabajando a cargas volumétricas de 10-50 kg DQO/m3d. Ødegaard (2006) obtuvo 
remociones de DBO en el rango de 95 a 85 % para cargas de 15 y 60 g DBO/m2d, 
respectivamente. Por otro lado, se ha encontrado evidencia de nitrificación y 
desnitrificación simultáneas en este tipo de reactores (Rusten y Eliassen, 1993; Yang et al., 
2010) debido a los gradientes de la concentración de oxígeno disuelto como resultado de las 
limitaciones de difusión entre la fase acuosa y la biopelícula que permiten la existencia de 
micro-zonas anóxicas. Se han usado con mucho éxito en el tratamiento de aguas residuales 
municipales (Rusten et al., 1994; Ødegaard et al., 2006; Falletti y Conte, 2007) y de las 
provenientes de las industrias lácteas (Andreottola et al., 2002), petroquímica (Whang et 
al., 2009) y refinerías de petróleo (Schneider et al., 2011; Dias et al., 2012). 
 
Las principales ventajas de estos sistemas  (Ødegaard et al., 1994, Rusten et al., 1995, 
Rusten et al., 2006; Aygun et al., 2008; Chan et al., 2009) son:  
 

• Área mínima de instalación. Todo el volumen útil del reactor es utilizado 
eficientemente debido al uso de soportes que aumentan el área para el crecimiento 
del consorcio microbiano. 

• Presenta mayor resistencia a los choques de carga.  
• Experimentalmente se ha constatado que las tasas de nitrificación y desnitrificación 

en este tipo de procesos son superiores a las obtenidas en los procesos 
convencionales.  

• No se requiere recirculación de lodo para mantener las altas concentraciones de 
biomasa en el reactor.  

• No se presentan problemas de obstrucción o colmatación del lecho como ocurre en 
los reactores de lechos fijos. 

• No requieren retrolavado. 
• Bajos costos de capital, operación, mantenimiento y reemplazo. 
• Permite incrementar el desempeño de las unidades de tratamiento biológico 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 características de separación del 
lodo, debido a que la concentración de biomasa a ser separada es por lo menos diez 
veces menor a la de los sistemas convencionales. 
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• Fácil operación. 
 
Desventajas  

• Si se trabaja con cargas orgánicas altas, es necesario trabajar con niveles de O2 más 
altos (>4 mgO2/L) debido al elevado gradiente de O2 a lo largo de la capa de la 
biopelícula, y por lo tanto aumenta el consumo energético (Rusten et al., 2006). 

• En algunos casos, pueden ocurrir problemas asociados a la hidrodinámica y 
presentar la formación de regiones estancadas.  

• Producción de bacterias filamentosas que presentan una gran dificultad de 
separación del efluente, por lo que pueden añadirse a la descarga de sólidos totales 
en suspensión, demanda química y bioquímica de oxígeno, siendo necesario la 
instalación de un sedimentador secundario. 

 
Para el buen funcionamiento del sistema MBBR se deben tener en cuenta algunos aspectos 
de operación como: la fracción de llenado, hidrodinámica del reactor, flujo de aire 
(procesos aerobios) y formación de la biopelícula.  
 
La fracción de llenado es la relación entre el volumen ocupado por los soportes y el 
volumen total del reactor. Es una variable fácilmente manipulada, pudiendo ser modificada 
de acuerdo con la necesidad del área específica para el crecimiento de la biopelícula en 
cada situación. Ødegaard et al. (2006) recomienda una fracción de llenado menor al 70%, 
con el fin de proporcionar un buen movimiento de los soportes, sin que se presenten 
problemas hidrodinámicos. 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 suspensión es generalmente superior 
al flujo que se requiere para mantener la concentración 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 oxígeno disuelto y de los nutrientes para que lleguen a 
los microorganismos; también, evita la formación de zonas estancadas y mantienen un bajo 
espesor de la biopelícula, para que no se presenten  problemas de difusión de los sustratos a 
través de la biopelícula (Rusten et al., 2006). El movimiento de los soportes permite que 
ocurra un desprendimiento natural de la biopelícula, haciendo posible el desarrollo de 
nuevos microorganismos sin que el espesor de la biopelícula aumente. 
 
Formación de biopelícula  
 
Las biopelículas son sistemas extremadamente complejos, constituidos de células y 
colonias microbianas que se desarrollan adheridos a superficies, incorporadas en una matriz 
polimérica, cuya estructura y composición son funciones de la edad de la biopelícula y de 
las condiciones ambientales y operacionales (Hall-Stoodley y Stoodley, 2002). Las 
microcolonias presentes en la biopelícula están 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 exopolímeros o 
biopolímeros, producidas por los microorganismos, ayudan en la adhesión microbiana en 
los soportes. Están compuestas por polisacáridos que representan más del 65% del material 
extracelular, proteínas (1-60%), lípidos (1-40%) y ácidos 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 formación de biopelículas puede ser descrita a través de cuatro etapas: 

1. La formación de biopelículas inicia con una adhesión de un pequeño número de 
células libres en la superficie sólida. 

2. Las células fijas se alimentan de los nutrientes presentes en la fase líquida, 
creciendo y reproduciéndose, conjuntamente con la producción de exopolímeros. 

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

4. Ocurren pérdidas de material celular individual (erosión) y de agregados mayores. 
 
La formación de la biopelícula ejerce un papel importante que se refleja en la estructura y 
en las propiedades físico-químicas de la biopelícula. Las propiedades de la biopelícula son 
influenciadas por el tipo de sustrato disponible, la concentración inicial, la morfología de 
las células y las condiciones físico químicas (Lazarova  et al., 1995). Se ha visto, por 
ejemplo, que las biopelículas más rígidas y homogéneas, son obtenidas en presencia de 
grandes fuerzas de cizalla. 

 
La etapa de crecimiento de la biopelícula está influenciada por las condiciones 
hidrodinámicas y por las cargas orgánicas aplicadas. Los agregados microbianos formados 
normalmente son densos y el transporte de solutos del medio líquido hacia los 
microorganismos es lento (Stewart, 2003). Se ha visto que puede ocurrir una estratificación 
microbiótica en la biopelícula favoreciendo la distribución de las bacterias con crecimiento 
más acelerado en las capas superiores y las de crecimiento más lento al interior de la 
biopelícula. Algunos estudios reportan que la biopelícula adherida a los soportes es más 
gruesa  a medida que pasa el tiempo y la transferencia de oxígeno disuelto al interior de la 
biopelícula va disminuyendo; por lo tanto,  la capa exterior de la biopelícula será aerobia 
dando paso a la nitrificación y la capa interior de la biopelícula es anóxica/anaerobia dando 
como resultado el proceso de desnitrificación (Yang et al., 2009, 2010); este fenómeno 
refleja incrementos en las eficiencias de remoción del NTK. El espesor de la biopelícula 
(profundidad de la biopelícula en que los sustratos penetran) en el proceso de MBBR varía 
entre 0.1 y 1 mm y se recomienda que sea menor a 100 µm, para que la transferencia de 
masa sea completa (Andreottola et al., 2002; Ødegaard et al., 2006). 
 
La etapa de desprendimiento de la biopelícula es un fenómeno aleatorio, siendo 
caracterizada por fenómenos como la muerte de microorganismos en las capas más 
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profundas de la biopelícula y por las fuerzas de cizallamiento debido a la hidrodinámica en 
los sistemas MBBR. Otro fenómeno que puede ocurrir, es la presencia de metazoarios, 
como los rotíferos, que provocan un desprendimiento de la  biopelícula del soporte y, 
consecuentemente, la liberación de sólidos suspendidos. 
 
Los microorganismos que se desarrollan adheridos a una superficie se ven menos afectados 
por las alteraciones en las condiciones ambientales (temperatura, pH, concentración de 
nutrientes, productos metabólicos y sustancias tóxicas) que los microorganismos de 
crecimiento en suspensión debido a que si se presenta algún cambio en estos factores, la 
biopelícula le confiere estabilidad al proceso y se registran mínimos efectos en la 
comunidad microbiana (Valdivia, 2005). 
 
4.1.1 Evaluación de la tecnología 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 fracción de llenado del 58%. Comprobaron que el reactor operó de forma eficiente 
a condiciones termofílicas (55 ºC), 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 contenía 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 
fracción de llenado fue del 70%. Estos autores observaron que las eficiencias de remoción 
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 remoción de DQO de un efluente sintético con cargas 
orgánicas variables (6 a 96 g DQO/m2d) y un TRH de 8 h. La fracción del llenado fue del 
50% y usaron soportes Kaldnes K1. Las eficiencias de remoción variaron entre 45 y 95%, 
dependiendo de la carga orgánica aplicada, obteniendo la eficiencia más baja para la carga 
orgánica más alta. Los autores necesitaron de un mes para empezar a ver la adhesión y 
crecimiento de biopelícula en los soportes. También, mencionan que la cantidad de biomasa 
adherida a los soportes se incrementa con el aumento de la carga orgánica superficial.  
 
Rusten et al. (1995) demostró que para alcanzar eficiencias de remoción de nitrógeno 
superiores al 95% se necesita trabajar con cargas orgánicas menores a 3 g DQO/m2d, 
cuando las cargas orgánicas aplicadas aumentan (4 y 12 g DQO/m2d) la eliminación de 
nitrógeno corresponde al 70%. Bassin et al. (2008) investigó la nitrificación 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 nitrificación, pero la presencia de compuestos orgánicos recalcitrantes provocó 
una inhibición en el proceso. 
 
Para el tratamiento de aguas residuales provenientes de refinerías, Johnson et al. (2000) 
evaluaron la utilización de un MBBR como un pretratamiento al sistema de lodos activados 
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ya existente en una refinería de petróleo y obtuvieron una eficiencia de remoción de DQO 
de aproximadamente el 62% y el aumento de la eficiencia de nitrificación en el sistema de 
lodos activados. El MBBR se comportó como un tanque de igualación para lo sistemas 
subsecuentes. 
 
Schneider et al. (2011) mostraron el desempeño de un MBBR en el tratamiento de un 
efluente de refinería de petróleo con posterior ozonización seguido de un tratamiento con 
una columna de carbón activado. El mejor desempeño del reactor fue con TRH de 6h. Las 
concentraciones medias de DQO y N-NH3 en el efluente variaron entre 40 y 75 mg/L para 
(eficiencias de remoción de 69-89%) y entre 2 y 6 mg/L (eficiencias de remoción de 45-
86%), respectivamente. 
 
Dias et al (2012) trataron aguas residuales provenientes de una refinería de petróleo en un 
MBBR, seguido de un filtro lento de arena y osmosis inversa. Se obtuvieron remociones de 
DQO de más del 90%, nitrógeno amoniacal del 75% y fenoles del 95% con un TRH de 9 h.  
 
4.2 Reactores biológicos con membrana (MBR) 
 
Los reactores biológicos de membranas (MBR) son una tecnología innovadora en el 
tratamiento de aguas residuales porque permiten cumplir con los requerimientos exigidos 
en las normas ambientales para la calidad y reutilización de los efluentes (Visvanathan et 
al., 2000; Yang et al., 2006). Actualmente existen más de 2000 plantas MBR instaladas en 
diversas partes del mundo y muchas otras en fase de proyecto o construcción (Judd, 2006). 
Los países en los que más se ha extendido esta tecnología son Japón (que cuenta 
aproximadamente con el 66% de los procesos a nivel mundial), Reino Unido, Francia, 
EE.UU, China, Alemania, Canadá y Corea del Sur. 
 
El proceso MBR es una modificación del proceso de lodos activados en donde la 
separación sólido/líquido se lleva a cabo por una membrana de filtración, la cual permite 
separar del agua tratada los compuestos tales como sólidos en suspensión y 
microorganismos. Este módulo de membranas sustituye al sedimentador secundario que se 
emplea en el proceso de lodos activados. Las membranas empleadas en los MBR se sitúan 
generalmente entre los intervalos de micro y ultrafiltración, con un tamaño medio de poro 
entre 0.05 y 0.4 µm (Stephenson et al., 2002; Judd, 2006; Le-Clech et al., 2006).  
 
Los MBR presentan dos configuraciones dependiendo de la disposición de las membranas. 
La primera configuración consiste en un reactor biológico con membranas externas  (Figura 
4.2a) en donde el licor mezclado es bombeado al módulo de membrana. En la segunda 
configuración, la membrana se encuentra sumergida en el reactor y el permeado se succiona 
directamente (Figura 4.2b). Los MBR con membranas sumergidas son más recomendados y 
usados debido a que se requiere menos espacio para su instalación y los costos de energía 
son menores, esta diferencia se atribuye a la ausencia de la bomba de recirculación usada en 
el módulo externo (Yamamoto et al., 1989; Gander et al., 2000; Stephenson et al., 2000). 
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(a) 

(b) 
Figura 4.2 a) Reactor de membranas externas b) reactor de membranas internas 

 
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 biológicas que 
permiten la degradación de la materia orgánica. Luego la mezcla es filtrada pasando a 
través de las paredes de la membrana a causa de una pequeña depresión 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. Periódicamente, en función del grado de ensuciamiento, 
se realizan limpiezas químicas en las membranas mediante su inmersión en una solución 
química. Las configuraciones de las membranas más usadas en los MBR son membranas de 
fibra hueca, plana y tubular (Judd, 2006).  
 
Se ha demostrado que los MBR presentan muchas ventajas en comparación con los 
procesos de lodos activados, como son la alta calidad del efluente, mínimo espacio 
requerido, menos producción de lodos y flexibilidad de operación (Visvanathan et al., 
2000). A continuación se detallan las ventajas y desventajas de los MBR. 
 
Ventajas 

• Eliminación del sedimentador secundario, reduciendo de este modo el espacio 
requerido para su instalación (Liang y Song, 2007).  

• Son muy versátiles ya que se pueden adaptar a las plantas de lodos activados 
existentes, aumentando de esta forma las cargas orgánicas a tratar que pueden 
asumir las plantas actuales (Côté et al., 2004). 

• Menor producción de lodos como resultado de la elevada concentración de biomasa 
en el reactor. Operar a concentraciones altas de biomasa permiten la reducción del 
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tamaño de las unidades de tratamiento y por ende, la disminución de generación de 
lodo hasta 50% comparado con los lodos activos (Côté et al., 1997). 

• En los MBR, el tiempo de residencia celular (TRC) y el tiempo de residencia 
hidráulica (TRH) son independientes, favoreciendo así el desarrollo de 
microorganismos nitrificantes (Melin et al., 2006). A un TRC alto se incrementa la 
concentración de lodos, aumentando la degradación de contaminantes.   

• Obtención de efluentes de excelente calidad sin necesidad de un tratamiento 
terciario como es el caso del proceso de lodos activados ya que los sólidos y 
coloides presentes en el agua residual son eliminados a través de la membrana de 
filtración. El efluente queda prácticamente libre de microorganismos presentando 
además valores bajos de DQO, DBO5, nitrógeno, fósforo 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 reúso. 

• El uso de la membrana evita problemas de crecimiento de los lodos filamentosos y 
desgasificación de lodos, proporcionando un control óptimo del tiempo de 
residencia de los microorganismos (Stephenson et al., 2000).  

• La distribución del tamaño de los flóculos en los sistemas MBR es menor (3-40 µm) 
que los flóculos de los lodos activados (70-300 µm), estimulando una alta actividad 
microbiana en el sistema que contribuye a una mejor remoción de material orgánico 
(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 tecnología nueva, los sistemas MBR también presentan ciertos problemas 
en su instalación y mantenimiento. Las desventajas son: 
 

• Se requiere mayores costos de capital y operación. 
• El consumo de energía 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 están entre 0.1 y 0.3 kWh por 
cada m3 de agua tratada y son similares a los de las plantas convencionales, 
mientras que los MBR externos demandan energía de 3.9 kWh/m3.  

• Otra limitación es la posible acumulación en el biorreactor de compuestos 
inorgánicos no filtrables como metales pesados que a determinadas concentraciones 
pueden ser dañinos para la población bacteriana o afectar a la integridad de la 
membrana (Cicek et al., 2001) 

• Para la desnitrificación se requiere añadir un tanque anaerobio antes del tanque de 
aireación con recirculación convencional (Gander et al., 2000). 
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4.2.1 Ensuciamiento de membranas 
 
Una característica 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 
comercialización porque se convierte en un problema que afecta el rendimiento del proceso 
y aumenta los costos de operación debido a las continuas limpiezas químicas 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, 
características y métodos de ensuciamiento para así 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 acumulación de materia sobre y dentro 
de la membrana que provoca una reducción del flujo de permeado con el tiempo. Las 
causas del ensuciamiento dependen de muchos factores tales como deposición de partículas 
en la superficie de la membrana, adhesión de macromoléculas a la superficie de la 
membrana y taponamiento de los poros por la adsorción de materia disuelta. 
 
Existen tres tipos de ensuciamiento de membrana: 
 

- Ensuciamiento reversible-externo: Causado por la formación 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 adsorción de componentes 
orgánicos dentro de los poros (bioensuciamiento). Se necesita una limpieza química 
combinada con retrolavados para atacarlo. El ensuciamiento por adsorción es 
parcialmente reversible dependiendo de la fuerza de adhesión de las partículas y del 
lavado físico.  

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

 
Según Bourgeous et al. (2001), los mecanismos de ensuciamiento de membrana son:  
 
Gel o Formación de la capa de torta: Es un caso extremo de concentración de polarización 
donde una gran cantidad de materia ha sido acumulada en la superficie de la membrana 
(Figura 4.3a). La concentración por polarización describe la tendencia del soluto a 
acumularse a un lado de la membrana, en el área del agua de rechazo, dando lugar a una 
zona donde la concentración del soluto es mayor. 
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Filtración 

Retrolavado 
(a) 

                 Filtración 

 
                Retrolavado 

(b) 

                    Filtración 

 
                  Retrolavado 

(c) 

Figura 4.3 Mecanismos de ensuciamiento de membranas. (a) Formación capa de torta. 
(b) taponamiento de poros. (c) Reducción del tamaño de poro 

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

 
Reducción del tamaño de los poros: Algunos floculantes, particularmente pequeñas 
bacterias y SPE solubles entran a los poros de la membrana y van formando una pared en el 
poro, provocando una reducción de la sección del área del poro y eventualmente 
incrementando la resistencia a la filtración (Figura 4.3c). 

 
Aunque es difícil 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 están 
fuertemente influenciados por las características de la membrana (configuración, material, 
hidrofobicidad, porosidad y tamaño de poro), características de la biomasa (SSLM, SPE, 
estructura y tamaño de los flóculos, material disuelto) y condiciones de operación del 
sistema (configuración, aireación, TRH/TRC, PTM).  
 
Se ha visto que las características de la biomasa, influyen considerablemente en el 
ensuciamiento de la membrana (Drews, 2010). Se ha reportado que la concentración de 
SSLM afecta directamente la resistencia de filtración de la membrana. Chang et al. (2002) 
demostraron que la resistencia de la membrana incrementa linealmente con la 
concentración de SSLM y Yamamoto et al. (1989) también reportó que el flujo disminuye 
abruptamente cuando la concentración 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 fenómeno de 
ensuciamiento (Chang et al., 2002). Las SPE representan la principal fracción soluble 
debido al metabolismo y lisis celular e incluyen a diferentes clases de macromoléculas 
como son las proteínas, carbohidratos, ácidos nucleicos, y fósfolipidos, así 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 flóculos (Flemming, 
2001). Las SPE pueden formar una matriz de gel altamente hidratada donde se embeben los 

Poro 
Poro Poro 

Membrana Membrana Membrana 
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microorganismos, lo que puede ocasionar la aparición de barreras al flujo de permeado en 
los procesos de filtración 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 síntesis o son excretados por algún propósito 
(Laspidou et al., 2002) y algunos autores consideran que son SPE solubles (Rosenberger et 
al., 2005; Meng et al., 2009). Durante la filtración 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 biopelícula de microorganismos. Esto 
ocasiona una considerable resistencia hidráulica al flujo de permeado. En comparación a la 
distribución de tamaños, se ha encontrado para los PMS una distribución de pesos 
moleculares superiores a la medida para las SPE (Meng et al., 2009). 
 
Las condiciones de operación pueden influir en un aumento de la concentración de SPE en 
el licor mezclado. Entre ellas se encuentran, la concentración del sustrato, la aireación y la 
velocidad de carga del residual al sistema. Sin embargo, la variable más influyente es el 
tiempo de residencia celular o edad del lodo. Los MBR trabajan a edades mayores de lodos. 
Para valores elevados (30-100 días) puede observarse una mayor acumulación 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 aireación para lograr una adecuada 
limpieza de la membrana, por lo cual evidencia indirectamente el aumento del nivel de 
colmatación 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 Aplicación de los sistemas MBR  
 
Los sistemas MBR pueden trabajar tanto en condiciones aerobias como anaerobias. Los 
parámetros de diseño y operación para la selección 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 mayoría 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, lográndose altas eficiencias en la remoción de contaminantes. En la tabla 4.1 
se recopilan algunas eficiencias de remoción obtenidas en este tipo de reactores. 
 
Para el tratamiento de aguas residuales de la industria del petróleo se han realizado estudios 
con MBR aerobios y anaerobios; sin embargo, en el caso específico de la remoción 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 degradación anaerobia de este tipo de 
compuestos es más lenta.  
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Tabla 4.1 Eficiencias de remoción para MBR reportadas por distintos autores 

Parámetro % de 
Remoción Referencia 

DBO > 98% Wen et al., 2004 
Kishino et al., 1996 

DQO 98% 
99 % 

Al-Malack et al., 2007 
Cicek et al., 1999 

N-NH4
+ 98% 

99% 
Fan y Haung, 2002 

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 ultrafiltración 
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 
hidráulica de 7 a 14 h y cargas orgánicas entre 3-5 g/L.d. La concentración en el influente 
estuvo en el intervalo de 500-1000 mg/L en termino de hidrocarburos y la concentración de 
biomasa en el sistema se mantuvo por arriba de 48 g/L. Con este proceso, se obtuvieron 
eficiencias de remoción del 99.9% para los aceites y del 98% para los surfactantes con 
tiempo de residencia hidráulica de 13.3 h. También, se obtuvieron eficiencias de remoción 
de DQO y COD entre el 94 y 96%. Debido a las altas eficiencias de remoción de 
contaminantes aceitosos y a la retención completa de solidos en suspensión por la 
membrana de filtración, la calidad del efluente fue buena lo que posibilita su reúso en el 
proceso industrial. Estos mismos autores, realizaron una comparación de los parámetros de 
operación y desempeño entre un reactor de lodos activados convencional y un reactor 
biológico de membrana para tratar aguas residuales de refinería (Tabla 4.2). 

 
Tabla 4.2. Comparación de los parámetros de operación y desempeño entre un 

reactor de lodos activados convencional y un MBR para tratar aguas residuales de 
refinería  

Parámetro Reactor biológico de membrana 
(MBR) 

Sistema de lodos 
convencionales 

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

Carga orgánica volumétrica  
(kg DQO/m3.d) 8.6-12.9 0.75-1.0 

Concentración de lodos (kg/m3) 15-25 3-5 
Relación DQO/N/P 100/0.75/0.09 100/1.7/0.3 

pH 7-7.8 7.3-7-8 
Eficiencia de remoción DQO (%) 97 82 

Eficiencia de remoción 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 trabajó a un TRH de 3.67 días y un TRC de 300 días. La eficiencia de 
remoción de DQO fue mayor al 95%. La remoción de sustancias aceitosas fue de 76.1% 
resultando en promedio una concentración en el efluente de 4.4 mg/L. La concentración de 
sólidos suspendidos en el licor mezclado incremento gradualmente hasta alcanzar 
concentraciones de 2000 mg/L, que corresponde al doble de la concentración inicial de los 
sólidos suspendidos. A los 7 días de operación se realizó una limpieza a la membrana 
debido a que flux disminuyó a 2 L/m2.h. 
 
Qin et al. (2007) investigaron el tratamiento de agua residual de un petroquímica usando un 
MBR sumergido anóxico/aerobio a escala laboratorio. Usaron membranas planas de 
microfiltración y realizaron ensayos a diferentes tiempos de residencia hidráulico (TRH) y 
flux de membrana. Las mejores condiciones de operación fueron TRH=13 h y un flux de 
12.5 L/m2h. 
 
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 refinería de petróleo que 
contenía 160 g/L de petróleo y DQO entre 370 y 2,300g/L. Se manejaron 3 periodos de 
operación (Carga másica del influente1,2,3 = 42.75, 40.78, 35.86 g/d; TRH1,2,3 = 17, 22, 34 h; 
vel. Horizontal = 3.24, 2.69, 2.21 m/s; SSLM= 5000 mg/L). Los resultados muestran 
eficiencias de remoción de DQO mayores al 93%. Se utilizó limpieza química de la 
membrana con detergente ácido 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 refinerías: agua 
residual del proceso de desalación del petróleo, agua ácida obtenida de las unidades de 
craqueo catalítico y agua drenada de los tanques de almacenamiento de petróleo crudo. Las 
condiciones de operación fueron Qaire = 2.5 L/min, TRH= 10 h, T= 25 °C, Tiempo 
filtración: 5 min, Tiempo retrolavado: 6.25 min, flux de permeado=15-17 L/m2-h-bar. Los 
autores observaron buenas eficiencias de remoción de materia orgánica, representadas por 
resultados de DQO y COT considerando la complejidad del efluente procesado. Las 
eficiencias de remoción de fenol fueron superiores al 99.3% y los autores concluyeron que 
los polisacáridos ocasionan un fuerte ensuciamiento de la membrana.  
 
Barrios-Martínez et al. (2006) evaluaron el comportamiento de un reactor biológico de 
membranas usando biomasa aclimatada durante el tratamiento de agua residual sintética 
que contenía altas concentraciones de fenol (∼1000mg/ L). Los autores reportaron la 
remoción del 100% de fenoles, los cuales no se registraron en el permeado.  
 
Marrot et al. (2006) estudiaron la adaptación de un consorcio microbiano en un reactor 
biológico siendo el fenol la única fuente de sustrato. Los resultados de los experimentos 
muestran que es posible tratar efluentes con altas concentraciones de fenol (hasta 1g/L). La 
degradación 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 desempeño de reactores 
biológicos con membranas poliméricas de microfiltración sumergida a escala piloto para el 
tratamiento de aguas residuales de refinerías. Usaron dos tipos de membrana: plana  y de 
fibra hueca. Las unidades tuvieron una capacidad hidráulica entre 0.5 -20 m3/h y un área de 
60-70 m2, permitiendo operar con flux de permeado de 7-30 L/m2h. Los resultados 
obtenidos muestran que los dos MBR obtuvieron un efluente  con turbiedad < 1 UNT 
DBO5 < 5mg/L y N-NH3 < 3mg/L, correspondientes a 98, 97 y 96% de remoción 
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 más largos para alcanzar la misma efectividad de depuración que los 
MBR aerobios. La configuración del módulo de membranas es externo por lo que necesitan 
una alta tasa de recirculación de agua. La principal desventaja es que presentan un mayor 
ensuciamiento de membranas generado por las sustancias orgánicas e inorgánicas como la 
estruvita que afecta la efectividad del sistema aumentando los costos de operación. 
 
4.3 Reactores de biopelícula acoplados a una membrana de filtración (MBMBR) 
 
Hoy en día, el propósito principal del tratamiento de aguas residuales es obtener efluentes 
de excelente calidad en plantas compactas de bajo costo y que puedan manejar grandes 
volúmenes de agua. Una alternativa para lograr este propósito es combinar un reactor de 
biopelícula de lecho móvil (MBBR) con una membrana de filtración, dando como resultado 
un proceso más 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 año 2000 y 2001 
en Noruega (Leiknes y Ødegaard, 2001; Lee et 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 degradación de la materia orgánica biodegradable del agua residual por el crecimiento de 
biomasa en pequeños soportes plásticos que se mueven libremente dentro del reactor. La 
segunda etapa consiste en una membrana de filtración sumergida que separa la biomasa, 
partículas y material coloidal del efluente (Ivanovic et al., 2006; Leiknes y Ødegaard, 
2007). El reactor dispone de difusores de aire en la parte inferior para proporcionar el 
oxígeno necesario para la biomasa y el movimiento de los soportes dentro del sistema.  
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Figura 4.4 Diagrama Esquemático del Proceso MBMBR  
(Modificado de Leiknes y Ødegaard, 2007) 

 
Aunque la literatura sobre los MBMBR es aún limitada, las ventajas y desventajas que 
ofrecen este tipo de reactores son las siguientes (Lee et al., 2006; Ivanovic et al., 2006; 
Leiknes y Ødegaard, 2007, Yang et al., 2009; Yang et al., 2010, Guo et al., 2010; 
Phattaranawik y Leiknes, 2010):  
 
Ventajas:  

• En comparación con los sistemas de lodos activados, los MBMBR proporcionan 
una buena transferencia de oxígeno, tiempos de residencia hidráulica cortos, altas 
cargas orgánicas y altas tasas de nitrificación. 

• La introducción de soportes proporciona un entorno adecuado para la existencia de 
zonas aerobias y anóxicas en el interior del reactor, permitiendo llevar a cabo el 
fenómeno de nitrificación y desnitrificación simultáneamente.  

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

• Reducción en la tasa de ensuciamiento de la membrana comparado con un sistema 
tradicional MBR.  

• Reducción del consumo de energía por la baja viscosidad de los sólidos suspendidos  
y requieren de poco espacio para su instalación. 

• Producen efluentes de alta calidad para ser reutilizarlos.  
 
Desventajas:  

• Aumento de bacterias filamentosas que ocasionan mala sedimentabilidad de lodos.  
• Aumento de la cantidad de partículas submicrométricas que deben ser controladas 

para evitar un mayor ensuciamiento de la membrana. 
• Aumento de las SPE, que genera la necesidad de más retrolavados o limpiezas 

químicas de la membrana. 

Reactor	
  de	
  biopelícula	
   Reactor	
  de	
  Membrana	
  

Agua	
  Residual	
  

Difusores	
  de	
  Aire	
  
Concentrado/Lodos	
  

Permeado	
  

Agua	
  Tratada	
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4.3.1 Eficiencia del tratamiento  
 
Las investigaciones sobre el desempeño 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 operación 
varían en gran medida y aún necesitan ser investigadas para mejorar el proceso y mitigar el 
ensuciamiento de la membrana. 
 
Leiknes y Ødegaard (2001) investigaron el desempeño de un MBMBR durante el 
tratamiento de un agua residual municipal. La biodegradación de la materia orgánica se 
llevo a cabo en el reactor de biopelícula mientras que la separación de la biomasa se realizó 
a través de un coagulante y una membrana de microfitración (fibra hueca) a un flux 
constante de 60 L/m2.h. La carga orgánica aplicada varío entre 30 y 45 kg DQO/m3.d con 
un TRH de 20-30 min. Los resultados mostraron una eficiencia de remoción 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 más altas (10-15 
veces) y TRH más cortos (10-30 veces) que los reactores biológicos con membranas. 
 
Lee et al. (2001) compararon el rendimiento de filtración entre un sistema de biomasa en 
suspensión con un sistema de biomasa adherida en un reactor biológico con membrana 
sumergida bajo condiciones de operación simultáneas. Los reactores fueron alimentados 
con agua sintética, empleando membranas de fibra hueca con un tamaño de poro de 0.1 µm 
y un flux constante de 25 L/m2.h. Para el crecimiento de biomasa adherida en el MBR, se 
usó el soporte BioMatrix con un área de superficie de 4.37 m2. El rendimiento fue 
determinado por las características de filtración y la calidad del agua tratada. Las 
eficiencias de remoción de ambos reactores fueron cercanas al 98% de DQO y 95% de N-
NH4 operando a un TRH de 8h. Con respecto a las características de filtración, el sistema 
de biomasa adherida presentó una tasa de ensuciamiento siete veces mayor que el sistema 
de biomasa en suspensión a pesar de que este último, registró una concentración de SS 30 
veces más alta. Según los autores, este comportamiento se atribuyó a que la alta 
concentración de SSLM en el reactor de biomasa suspendida propició la formación de una 
capa dinámica sobre la superficie de la membrana que la protegió de coloides y compuestos 
orgánicos solubles. Ambos reactores presentaron composiciones y cantidades similares de 
EPS, lo que significa que la única diferencia entre los dos sistemas fue la concentración 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 orgánicas aplicadas variaron 
entre el intervalo de 4.1 y 26. 6 g DQO/ m2.d, que correspondieron a bajas y altas cargas. El 
TRH fue de 45 min y 4 h. La presión transmembrana fue muy sensible a las variaciones de 
flux (3.3 -5.6 L/m2h). La fracción 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 orgánicas aplicadas. Se presentaron diferencias en la 
concentración de SS y sedimentación de los lodos. Concluyeron que la alta concentración 
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de SS y un aumento de partículas en el sistema a cargas altas pudieron haber formado una 
capa taponante en la membrana en un tiempo más corto en comparación 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 carbón activado. El TRH fue de 10 h y 
el TRC de 10 días. La membrana estuvo en contacto directo con los soportes y el flux se 
mantuvo en 30 L/m2.h. Se observó que al incrementar el flujo de aire (9 L/min) y la 
fracción de llenado con los soportes (hasta 20%), la tasa de ensuciamiento disminuyó y la 
concentración de SPE no varió a lo largo de los experimentos. Sin embargo, el tamaño de 
partícula aumento afectando ligeramente el desempeño de la membrana. Los autores 
también observaron que la colisión de los soportes con la superficie de la membrana 
incrementaban las fuerzas de fricción proporcionando la abrasión 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 suspensión. Los 
experimentos se llevaron a cabo con iguales concentraciones de SS. Los resultados 
mostraron un mejor rendimiento con respecto a eliminación de la DQO en el MBMBR con 
soportes suspendidos, pero presentó un mayor potencial de ensuciamiento para todos los 
TRH aplicados en comparación con el MBR. La cantidad y composición de SPE y PMS en 
los reactores fueron similares. En un segundo experimento, mostró que el MBR presentó 
una tasa de ensuciamiento más elevado que los MBMBR. 
 
Leiknes y Ødegaard (2007), operaron un MBMBR alimentado con agua municipal a bajas y 
altas cargas orgánicas (2 - 8 kg/m3d) y TRH menores a 4 h. El flux de la membrana fue de 
50 L/m2.h, alcanzado altas eficiencias de remoción independiente de las variaciones de 
carga aplicadas. El reactor presentó una baja tasa de ensuciamiento de la membrana, siendo 
las partículas coloidales (tamaño submicrón) las principales causantes de dicho 
ensuciamiento, y sugiriendo que la fracción de materia orgánica por debajo de 1.2 µm es un 
agente importe en el ensuciamiento de los MBMBR. Los autores concluyeron que los 
MBMBR presentan un mejor desempeño debido a que el uso de soportes ayuda a mantener 
una alta concentración de biomasa activa y reduce la formación de la capa taponante en la 
superficie de las membranas en comparación con los MBR convencionales que son 
operados a cargas volumétricas de 1-3 kg DQO/m3d, 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 biopelícula 
acoplado a una membrana (MBMBR) con un reactor convencional MBR. Ambos reactores 
mostraron altas remociones de materia orgánica y de nitrógeno. La tasa de ensuciamiento 
fue mayor en el MBMBR debido a la alta concentración de SPE y presencia de bacterias 
filamentosas.  
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Sun et al., (2010) operó un sistema de biopelícula-MBR para tratar agua residual semi-
sintética proveniente de los barcos, utilizando membranas cerámicas de fibra hueca 
acopladas en una configuración externa. Los parámetros de operación, tales como TRH, 
concentración de aceite en el influente, carga orgánica y salinidad del influente fueron 
evaluados. Se encontró una buena calidad de permeabilidad de la membrana cuando las 
concentraciones de aceite eran <5 mg/L. Se presentó un rendimiento significativo del 
sistema y una mejor calidad del permeado cuando se hizo una recirculación del concentrado 
al MBBR. 
 
La Tabla 4.3 muestra un resumen de las condiciones de operación y de rendimiento de 
algunos de los estudios mencionados anteriormente. El influente a tratar es agua sintética en 
la mayoría de los casos. La DQO de los efluentes estuvo por debajo de 30 mg/L y el 
amonio en la mayoría 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 diseño son 
diferentes y necesitan ser investigados más a fondo para reducir al mínimo el 
ensuciamiento de la membrana. 
 

Tabla 4.3 Compilación de las condiciones de operación y rendimiento de reactores 
MBMBR 

 Sun et al., 
2010 

Yang et al., 
2009 

Leiknes y 
Ødegaard, 

2007 

Lee et al., 
2006 

Lee et al., 
2001 

Tipo de agua Agua residual 
de barcos 

Sintética Municipal Sintética Sintética 

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 4-8 h 12 h 45-180 min 10 h 8 

Flux (L/m2h) 13.5 6.25 20-60 25 25 
Presión transmembrana 

(PTM) 
0.04 bar 40 kPa 0.1-0.5 bar < 30 kPa 26 kPa 

Fracción de llenado (%) 66 - 70 5-20 - 
Flujo de aire - 0.15 m3/h - 5-9 L/min 2.5 L/min 

Biomasa adherida (mg/L) - 662-1020 - 3900-4700 2000 

Tamaño de poro y tipo de 
membrana 

0.2 µm 
Cerámica 

0.1 µm 
Fibra hueca 

30kD 
Fibra Hueca 

0.1 µm 
Fibra hueca 
polietileno 

0.1 µm 
Fibra hueca 

Tipo de soporte Kaldnes K1 Soportes 
caseros 

Kaldnes K1 Cubos de 
poliuretano 

Biomatrix 

Área superficial soportes 
(m2/m3) 

- 900 350 35000 4.37 m2 

Área membrana (m2) 0.9 0.4 y 0.2 0.8 0.1 0.1 
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5. ESTRATEGÍA EXPERIMENTAL  
 
En este capítulo se presentan los procedimientos llevados a cabo para la caracterización del 
agua desflemada y de los efluentes obtenidos a la salida de cada uno de los reactores 
biológicos empleados en este estudio. Además, se describe la estrategia empleada para la 
aclimatación de microorganismos y el modo de operación de los sistemas en discontinuo 
(SBR y MSBR) y en continuo (MBMBR y MBR). Por último, se detalla el procedimiento 
realizado para la identificación de las comunidades microbianas presentes en los sistemas 
por técnicas de ecología molecular y la determinación 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 refinerías de petróleo mexicanas: Refinería Ing. 
Antonio M. Amor (RIAMA) y Refinería Francisco A. Madero. En total se caracterizaron 6 
lotes de AD, los cuales se utilizaron en diferentes etapas durante la realización de este 
estudio (Tabla 5.1). La frecuencia de recolección del agua desflemada fue variable debido a 
los regímenes de funcionamiento de los sistemas y del acceso a las refinerías de PEMEX.  
 

Tabla 5.1 Distribución de los diferentes lotes de agua desflemada en este estudio 
Refinería Lote Uso 

Refinería Ing. Antonio M. 
Amor (RIAMA) 

1 Montaje e implementación de técnicas analíticas 
2 Aclimatación de microorganismos 
3 Operación en discontinuo y en continuo etapa 1 

Refinería Francisco A. Madero 
4 Operación en continuo etapa 1 
5 Operación en continuo etapa 2 
6 Operación 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 preservación.  
 
5.2 Aclimatación 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 realizó la aclimatación 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 
concentración aproximada de 6 g SST/L. 
 
Se utilizó la estrategia de eficiencias fijas (Moreno y Buitrón, 2004) por ciclos de 24 h. El 
reactor por lotes se alimentó con agua desflemada diluida con agua destilada a diferentes 
concentraciones (25, 50, 75 y 100 %V/V) y una solución de nutrientes necesaria para el 
crecimiento adecuado de la biomasa (Tabla 5.2). 
 

Tabla 5.2 Medio mineral para la aclimatación de los microorganismos  
Solución Unidades Cantidad (g/L) 

Solución A 

Fosfato monobásico de potasio (KH2PO4) 0.85 
Fosfato dibásico de potasio (K2HPO4) 2.175 
Fosfato dibásico de sodio dihidratado (Na2HPO4 2H2O) 
Cloruro de amonio (NH4Cl) 

3.34 
0.05 

Solución B Cloruro de calcio, anhidro (CaCl2) 0.275 
Solución C Sulfato de magnesio heptahidratado (MgSO47H2O) 0.225 
Solución D Cloruro férrico (FeCl3 6H2O) 0.0025 

(Fuente: Laboratorio Ingeniería Química Ambiental, Facultad de Química, UNAM) 
 
Se realizaron pruebas de DQO, COD y fenoles en cada ciclo para evaluar la eficiencia de 
remoción del reactor. Las pasos de operación del reactor por lotes fueron: llenado (15 min), 
fase de reacción (23 h), sedimentación (30 min), vaciado (15 min). La concentración de 
agua desflemada se incrementó cuando las eficiencias de remoción de los parámetros 
anteriormente mencionados eran constantes por lo menos en tres ciclos lo que significa que  
se obtuvo un número variado de ciclos para cada concentración de agua desflemada. Una 
vez que los tiempos de degradación se estabilizaron y la actividad de los microorganismos 
ya no aumento, se asumió que el proceso de aclimatación se había llevado a cabo 
satisfactoriamente. 
 
5.3 Diseño, construcción y operación de los reactores SBR y MSBR 
 
Se emplearon dos reactores biológicos discontinuos secuenciales (SBR) construidos en 
acrílico, con un volumen efectivo de 5 L cada uno. El primer reactor SBR corresponde al 
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reactor de biomasa suspendida (φ=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 llevará a cabo la adhesión y formación de la 
biopelícula, 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/cm3 y el área específica para el desarrollo de la biopelícula de 300 m2/m3, que 
corresponde a una fracción de llenado del 60% del volumen del reactor definido como el 
porcentaje del volumen del reactor ocupado por los soportes en el tanque vacío (Ødegaard, 
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 
hidrodinámicos dentro del reactor (Rusten et al., 2006). El área superficial expuesta para el 
crecimiento de microorganismos fue de 1.5 m2. 
 
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 días. La forma de operación de los reactores SBR y MSBR fue: llenado 
(15 min), fase de reacción (23 h), sedimentación (25 min), vaciado (15 min), tiempo muerto 
(5 min). La aireación de los sistemas se realizó 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 distribución de las burbujas, asegurar una adecuada transferencia de oxígeno 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 rotámetro Omega. Las condiciones de operación de los reactores se muestran en la tabla 
5.3. 
 

Tabla 5.3 Condiciones de operación de los reactores SBR 
Parámetro SBR  MSBR 

Tiempo de reacción (h) 
Temperatura (ºC) 
pH 
Oxígeno Disuelto (mg/L) 

24  
20 

6.7 ± 0.3 
3.4 ± 0.35  

24  
20 

6.9 ± 0.3 
3.6 ± 0.3  

 
Después de estabilizarse las eficiencias de remoción de DQO, COD y fenoles totales, se 
realizaron cuatro perfiles de degradación para realizar el análisis cinético en cada reactor. 
Se usaron diluciones de agua desflemada con agua destilada con concentraciones de 25, 50, 
75 y 100 %. Para cada concentración se evaluó la capacidad de los microorganismos para 
degradar el tipo de sustrato al que fueron expuestos en un determinado tiempo. Se tomaron 
alícuotas (80 mL aprox.) cada 15 minutos durante la primera hora, posteriormente cada 30 
minutos y finalmente cada hora para determinar los diferentes parámetros de respuesta en 
cada sistema. El tiempo de reacción de cada perfil finalizó cuando se obtuvieron valores 
constantes en la concentración de fenoles totales y DQO. Estos perfiles sirvieron para 
determinar el tiempo de residencia hidráulica necesario en la operación en continuo 
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Con los datos obtenidos se calcularon los coeficientes cinéticos usando la ecuación de 
Lineweaver-Burck descrita en el apartado 3.4: 
 

maxmax µ
+

Sµ
Ks=

µ
111

⎟
⎠

⎞
⎜
⎝

⎛ (Ecuación 1) 

 
Trazando los valores de (1/µ) vs (1/S) en Prism 6 se obtuvieron las constantes cinéticas µmax 
y Ks para cada reactor y se determinó el tipo de inhibición 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 concentración alta de grasas y 
aceites que podrían inhibir la actividad de los microorganismos, se realizó una separación 
por gravedad para minimizar este efecto antes de la operación en continuo de los reactores 
MBMBR y MBR. La separación se realizó en un tanque de 100 L por un tiempo 
aproximado de 12 h.  
 
No obstante, dicho proceso no fue suficiente para remover considerablemente la 
concentración de las GyA debido a que los sistemas, principalmente el MBR, mostraron 
poca estabilidad frente a este fenómeno. Por tal motivo, fue necesario implementar un 
sistema de coagulación-floculación-filtración que permitió remover las grasas tanto 
emulsificadas como no emulsificadas del agua desflemada (Mijaylova et al., 2002). 
 
El segundo pretratamiento del agua desflemada utilizado consistió en 3 fases: 
 

• Sedimentación por gravedad: se realizó en un tanque de 100 L por un tiempo 
aproximado de 6h. 
 

• Coagulación-Floculación: Se realizó en un reactor por lotes con un volumen 
efectivo de 30 L al cual se le instaló una propela acoplada a un motoreductor. Como 
coagulante se utilizó una sal polimerizada de clorhidratos de aluminio PACHB que 
contiene 23-24% de alumina y 8-9% de cloruros; para el proceso de floculación se 
usó un polímero aniónico AN905VHM. Estos reactivos fueron proporcionados por 
la empresa SNF FLOERGER DE MÉXICO. Se realizó 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 solución al 0.1% de coagulante catiónico y 2.5 mL de una 
solución al 0.1% de polímero aniónico, por cada litro de agua desflemada. El 
procedimiento de las muestras consistió en 1 min de mezcla rápida 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 agitación 
se reducía entre 60 y 80 rpm., durante 3 min. Al terminar la agitación, se dejaba 
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reposar la mezcla por un tiempo de 15 minutos para observar la formación de los 
flóculos.  
 

• Filtración: Para retener los flóculos formados en el proceso de coagulación-
floculación el agua se pasó por un filtro de arena. 

 
La concentración de grasas y aceites en el agua desflemada se determinó de acuerdo a la 
norma mexicana NMX-AA-005-SCFI-2000 (SEMARNAT, 2000) usando un equipo de 
extracción Soxhlet. 
 
5.5 Operación de los sistemas MBR y MBMBR 
 
El dispositivo experimental empleado para el MBR se basó en el reactor de biomasa 
suspendida (SBR) al cual se le introdujo una membrana de filtración. Por otro lado, la 
configuración del sistema MBMBR se constituyó de dos fases separadas que consistían en 
el reactor de biopelícula de lecho móvil (MSBR) y un módulo de membrana de filtración. 
Según Sun et al. (2010) en los MBMBR la degradación de la materia orgánica se lleva a 
cabo en el reactor de biopelícula mientras que la separación de la biomasa, partículas y 
material coloidal del efluente se realiza a través de la membrana. 
 

 
(a)  

(b) 
Figura 5.1 Materiales empleados en los reactores MBMBR y MBR 

(a) Kaldnes K1  (b) Membrana sumergida de ultrafiltración (Jofur S.A.) 
 
Las membranas usadas en ambos sistemas fueron de fibra hueca de ultrafiltración (Figura 
5.1b) fabricadas en fluoruro de polivinilideno (PVDF), con un área efectiva de 0.04 m2 
(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 concentración de grasas y aceites (GyA) que contenía el agua 
desflemada afectaba negativamente el desempeño de los reactores MBMBR y MBR, la 
operación en continuo se dividió en dos etapas: 
 

• Etapa 1: Pretratamiento de agua desflemada por sedimentación por gravedad.  
• Etapa 2: Pretratamiento de agua desflemada por procesos fisicoquímicos.  
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Para evaluar y comparar el funcionamiento de los reactores MBMBR y MBR durante la 
remoción de los contaminantes presentes en aguas residuales reales de refinerías, en cada 
etapa se implementó una estrategia experimental considerando la variación del tiempo de 
residencia hidráulica (TRH) y la carga orgánica volumétrica aplicada. Los sistemas 
operaron en continuo y en paralelo por un período de 105 días. Como se observa en la tabla 
5.4, en cada reactor se llevaron a cabo seis experimentos con una duración de 15 días cada 
uno, a excepción del experimento II, el cual tuvo una duración de 30 días debido a que se 
presentaron problemas con el suministro del agua desflemada.  
 

Tabla 5.4 Condiciones de operación de los reactores MBR y MBMBR 
Etapa Experimento Duración 

(días) 
TRH 
(h) 

Q 
(mL/min) 

COV  
(kgDQO/m3d) 

1 
I 
II 

15 
30 

12 
9 

6.94 
9.26 

1.15 
1.54 

III 15 6 13.89 2.10 

2 
IV 15 6 13.89 0.73 
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 investigación.  
 

(a) (b) 
Figura 5.2 Dispositivos experimentales correspondientes a la primera y segunda etapa 

de operación en continuo. (a) Etapa 1 (b) Etapa 2 
 
 5.5.1 Funcionamiento de los reactores  
 
Etapa 1: La operación en continuo consistió en alimentar los reactores MBMBR y MBR 
con agua desflemada por medio de una bomba peristáltica que tuvo un gasto variable entre 
6.9 y 13.9 mL/min (1) dependiendo del tiempo de residencia hidráulica (6, 9 y 12 h) 
utilizado. El tratamiento del efluente se realizó 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 rotámetro 
(3). El agua tratada en ambos sistemas fue succionada a través de las membranas de 
ultrafiltración por medio de una bomba peristáltica (6) con un flujo entre 6.9 y 13.9 
mL/min. La presión transmembrana se registró manualmente por medio de un manómetro 
(2) en cada sistema. Los dispositivos experimentales utilizados en esta etapa no contaron 
con ningún tipo de instrumentación como se observa en la figura 5.3. 

 

 
Figura 5.3 Esquema de los reactores biológicos sin instrumentación (Etapa 1) 

(a) Reactor MBMBR       (b) Reactor biológico de membrana MBR 
 
Etapa 2: La alimentación del agua desflemada (1), la succión del agua tratada (6) y el 
suministro de flujo de aire (7) se realizó igual que en la etapa 1. En esta etapa los sistemas 
MBMBR y MBR contaron con instrumentación permitiendo un mejor control y registro de 
la presión transmembrana (PTM). La operación de la membrana en cada reactor incluyó 
tres ciclos: permeado, retrolavado y relajación. Durante el permeado, la válvula 4 se 
mantuvo abierta permitiendo el paso y la filtración del agua durante 24 horas; transcurrido 
este tiempo dicha válvula se cerraba y por 30 segundos se abría la válvula 5 para iniciar el 
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retrolavado con aire comprimido. Luego, las membranas en cada sistema contaron con un 
período de relajación por 10 segundos antes de iniciar nuevamente el ciclo de permeado. El 
desempeño 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 disminución en la permeabilidad de la membrana. La PTM se registró 
cada minuto mediante un transductor (3) conectado a una tarjeta de adquisición de datos de 
National Instruments. A la salida de cada reactor se instaló un flujómetro (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. 

 
Figura 5.4 Esquema de los reactores biológicos con instrumentación (Etapa 2) 

(a) Reactor MBMBR       (b) Reactor biológico de membrana MBR 
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5.5.2 Monitoreo de los sistemas  
 
Para determinar la eficiencia de remoción de los contaminantes presentes en el agua 
desflemada, se realizó un monitoreo de algunos parámetros indicativos de biodegradación 
tanto en el efluente como en la fase acuosa de cada uno de los reactores. La tabla 5.5 
muestra los análisis realizados, el punto de muestreo y la frecuencia en que se ejecutaron.  
 

Tabla 5.5 Parámetros de control y monitoreo en los reactores MBMBR y MBR 
Parámetro Punto de Muestreo Período 

DQO EMBMBR y EMBR Diario 
COD EMBMBR y EMBR Diario 

Fenoles Totales EMBMBR y EMBR Diario 
N-NH3 EMBMBR y EMBR 3 veces por semana 
Nitratos EMBMBR y EMBR 3 veces por semana 

NKT EMBMBR y EMBR 3 veces por semana 
Sulfuros EMBMBR y EMBR 3 veces por semana 
Sulfatos EMBMBR y EMBR 3 veces por semana 

Grasas y Aceites EMBMBR y EMBR Aleatoriamente 
Dureza EMBMBR y EMBR Aleatoriamente 

Turbiedad EMBMBR y EMBR Aleatoriamente 
Oxígeno Disuelto FAMBMBR Diario 

pH FAMBMBR y MBR Diario 
SSTLM FAMBMBR y MBR  3 veces por semana 

Observación microscópica S, FAMBMBR y MBR Aleatoriamente 
Masa seca de biomasa B 2 veces por semana 
Carbohidratos totales  FAMBMBR y MBR, S  3 veces por semana 

Proteínas totales FAMBMBR y MBR, S 3 veces por semana 
Cromatografía HPLC EMBMBR y EMBR Aleatoriamente 

Bioensayos de toxicidad EMBMBR y EMBR 1 vez por 
experimento 

 (E) Efluente, (FA) Fase acuosa, (S) Soportes, (M) Membrana, 
 
Tanto la operación de los reactores biológicos propuestos en este estudio como todas las 
técnicas analíticas empleadas para la caracterización del agua desflemada y del efluente 
obtenido a la salida de los reactores se llevaron a cabo en Laboratorio de Ingeniería 
Química Ambiental, de la Facultad de Química, UNAM. Las técnicas analíticas, métodos y 
equipos usados se mencionan en el Anexo 2. 
 
Para determinar los compuestos fenólicos presentes tanto en el agua desflemada como en el 
efluente obtenido a la salida de los sistemas MBMBR y MBR se realizó un análisis de 
cromatografía líquida de alta eficacia (HPLC) en un cromatógrafo Waters (Serie Alliance, 
modelo e2695). El procedimiento consistió en separar los compuestos orgánicos a 30 °C 
utilizando una columna C18 en fase reversa con un volumen de inyección de muestra de 50 
µL. La fase móvil 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 inició con un gradiente de 100 % de agua ultrapura, el cual 
cambió a 50 % de agua y 50 % de metanol al minuto 25. Después de 3 minutos, la 
composición de la fase móvil retornó a su valor inicial. La detección de los compuestos 
fenólicos se llevó a cabo a una longitud de onda de 254 nm usando un detector de diodos. 
La técnica se basó en el trabajo de Suárez (2006), quien reporta la presencia de diferentes 
intermediarios del fenol con tiempos de retención entre los minutos 10 y 13 y compuestos 
fenólicos a partir del minuto 16.  
 
También, se realizaron bioensayos de toxicidad con el agua desflemada proveniente de las 
dos refinerías de petróleo 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 germinación de semillas Lycopersicon 
esculentum (jitomate). Se eligió está técnica debido a que es de bajo costo, no requiere 
equipamiento sofisticado, es de fácil interpretación y proporciona respuestas rápidas y 
directas de las consecuencias de la contaminación; sin embargo, esta técnica no indica cuál 
compuesto es el responsable del efecto tóxico. La elección de las semillas Lycopersicon 
esculentum se debió a que este tipo de semillas al igual que Lactuca sativa (lechuga) 
presentan menor variación y son más sensibles a la toxicidad. A pesar de que este tipo de 
semillas no son una especie representativa de los ecosistemas acuáticos, la información 
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. 
 
Según Sobrero y Ronco (2004), los bioensayos de toxicidad son una prueba estática de 
toxicidad del agua en la que se pueden evaluar los efectos fitotóxicos de compuestos puros 
o de mezclas complejas en el proceso de germinación de las semillas y en el desarrollo de 
las plántulas (la radícula y el hipocótilo) durante los primeros días de crecimiento. Estos 
autores también mencionan que los bioensayos de toxicidad se han aplicado con mucho 
éxito para evaluar la toxicidad de aguas superficiales (lagos, ríos), aguas subterráneas, 
aguas para consumo humano, aguas residuales domésticas e industriales, además de 
lixiviados de suelos, sedimentos, lodos u otras matrices sólidas.  
 
El procedimiento de los bioensayos de toxicidad consistió en colocar 10 semillas sobre una 
capa de algodón y una capa de papel filtro dentro de cajas de Petri, adicionándose 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 días). 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 tóxico de referencia se usó sulfato de zinc (ZnSO4) como 
control positivo. Una vez transcurrido el tiempo de exposición, se cuantificó el número de 
semillas germinadas y el largo del hipocótilo y la radícula (Figura 5.5). Combinando el 
porcentaje de germinación de las semillas y el largo de las raíces se calculó el índice de 
inhibición de germinación (IG), relacionado principalmente con la evaluación del control 
positivo (agua destilada), como se describe en la ecuación 2.  
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IG   % = Ga∗La
Gc∗Lc ∗ 100 (Ecuación 2) 

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

La= Longitud de elongación del hipocótilo en la muestra, mm 
Gc= Número de semillas que no germinaron en control positivo, adimensional 

Lc= Longitud de elongación del hipocótilo  en control positivo, mm 
  

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

 
A partir del IG para cada una de las soluciones, se evaluó la toxicidad aguda en términos de 
la CE50 (168 h) por interpolación lineal. Donde CE50 (168 h) es la concentración efectiva del 
agente tóxico que causa efecto agudo, expresado como la concentración que reduce en 50% 
el IG de las semillas en 168 h de exposición, se expresa en porcentaje. 
  
Los efectos cuantificados sobre la elongación de la radícula o hipocótilo son efectos 
subletales mientras que la inhibición en la germinación puede considerarse como un efecto 
letal. Para determinar el efecto del agua desflemada sobre el desarrollo de las semillas de 
Lycopersicum esculentum, se llevó a cabo un análisis de varianza de un sólo factor 
(concentración 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 dilución del efluente que causa la respuesta aguda al finalizar el 
período de exposición de la especie. Se calcula mediante la expresión: 

 
UTa = 100/CE50  
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Tabla 5.6 Nivel de incidencia toxicológico  
Nivel de Incidencia Unidades Tóxicas 

No tóxico 1 
Levemente tóxico >1-1.3 

Moderadamente tóxico >1.3-2 
Tóxico >2-4 

Muy tóxico >4 
 
5.6 Cuantificación de la biomasa 
 
Siguiendo la metodología descrita en el Standard Methods for the Examination of Water 
and Wastewater (APHA 2005), se evaluaron dos veces por semana los sólidos suspendidos 
totales (SST) y los sólidos suspendidos volátiles (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 biopelícula.  
 
Además, se cuantificó cada semana la biomasa seca adherida a los soportes en el reactor de 
biomasa adherida tanto en la operación en discontinuo como en continuo. Este 
procedimiento consistió en retirar un número 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 concentración de biomasa 
adherida se obtuvo un valor promedio del peso de los soportes retirados y este valor se restó 
de un valor promedio del peso total de cinco soportes limpios. Sabiendo el número de 
soportes presentes en el reactor (1031 piezas) se multiplicó por el valor obtenido 
anteriormente y se dividió entre el área superficial total expuesta para el crecimiento de 
microorganismos (1.5 m2). Para saber si existía una variación en el peso de los soportes 
limpios, se pesaron individualmente diez piezas y la variación entre cada una fue de 
aproximadamente 0.0009 g, lo cual se considera insignificante.  
 
Debido a que con la determinación de SST no se hace una distinción entre los 
microorganismos activos, masa inerte, exopolímeros y sustratos absorbidos, fue necesario 
calcular la concentración de proteínas y carbohidratos para tener una mejor cuantificación 
de la biopelícula presente en los soportes Kaldnes K1. Las técnicas analíticas utilizadas 
para determinar estos parámetros se muestran en la tabla 5.7 y anexo 3, se analizaron por 
medio de técnicas fotométricas. 
 

Tabla 5.7 Técnicas analíticas para la determinación de SPE 
Parámetro Método  Referencia 

Proteínas Lowry   Lowry et al., 1951 
Carbohidratos Fenol-Ácido sulfúrico   Dubois et al., 1956 

 
Para la segunda etapa de operación en continuo, se complementó la caracterización de la 
biomasa considerando la velocidad de sedimentación de los lodos (VS) y el índice 
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volumétrico de lodos (IVL). La velocidad de sedimentación (VS30min) corresponde al 
volumen de lodo (mL) que sedimenta en un cono graduado (cono Imhoff) de un litro 
después de media hora de reposo. El índice volumétrico de lodos (IVL) es la relación entre 
la VS30min y su concentración de sólidos en el momento de la toma de la muestra. 
 
5.7 Ensuciamiento de la membrana 
 
Con el propósito 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 
flóculos (sobrenadante) en cada reactor (MBMBR y MBR). 
 
Los SPE y PMS se caracterizaron de acuerdo a la metodología propuesta por Le-Clech et 
al. (2006), donde se determinan carbohidratos y proteínas por las técnicas anteriormente 
descritas. Para el análisis de EPS en la biomasa fue necesario realizar un procedimiento de 
extracción que consistió 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 flóculo. Después de la recolección de las SPE solubles, el sobrenadante se lavó 
y se adicionaron 5 mL de NaOH (2N), después se centrifugó a 5,000 rpm durante 20 min. 
El sobrenadante se filtró sobre una membrana con tamaño de poro de 0.2 µm y se procedió 
a medir las proteínas y carbohidratos enlazados a los flóculos. Una vez finalizada la 
operación de los sistemas, se removió el módulo de membrana empleado en cada reactor y 
se almacenaron a 4°C para su posterior análisis. 
 
La determinación del ensuciamiento de las membranas se realizó por medio de una técnica 
de visualización descrita por Wang et al. (2008), utilizando un microscopio electrónico de 
barrido (MEB), modelo JEOL 5900-LV con microanálisis EDS, de la Unidad de Servicios 
de Apoyo a la Investigación (USAI) de la Facultad de Química, UNAM.  
 
Para la disección de las membranas, se cortó 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 continuación, se procedió a realizar la deshidratación de las muestras 
mediante lavados sucesivos con diluciones de etanol (20%, 40% 60% y 100% de etanol 
absoluto). Finalmente, las muestras se recubrieron con película de oro para ser observadas 
en el microscopio electrónico de barrido.  
 
5.8 Determinación e identificación de bacterias por técnicas moleculares 
 
Una vez finalizada la operación en continuo de los reactores MBMBR y MBR, se procedió 
a realizar la identificación de las comunidades procarióticas presentes en el inóculo y en las 
diferentes etapas de operación de los reactores, con el propósito de determinar si existían o 
no cambios en su composición por medio de la técnica de PCR, clonación y secuenciación. 
El trabajo experimental se llevó a cabo en el Laboratorio de Ecología Molecular y 
Epigenética del Instituto de Ecología-UNAM.  
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Se recolectaron en total 5 muestras, cada una por triplicado. La distribución y nomenclatura 
de las muestras se reporta en la tabla 5.8. 
 

Tabla 5.8 Distribución de las muestras analizadas 
 Muestra Nombre 

Inóculo Inóculo 
Reactores en  
discontinuo 

SBR 
MSBR 

3 
I 

Reactores en  
continuo 

MBR 
MBMBR 

10 
IV 

 
- Extracción y purificación de DNA  
 
La extracción del DNA de la comunidad bacteriana presente en cada muestra fue realizada 
de acuerdo a la metodología descrita por Centeno et al. (2012), con algunas modificaciones.  
 
Para obtener una pastilla de microorganismos de las muestras de los bioreactores, se 
depositó 1 mL de muestra en tubos Eppendorfs estériles y se centrifugó a 14,000 rpm 
durante 7 min. El sobrenadante se descartó y la pastilla obtenida se resuspendió en 500 µL 
de buffer de extracción (100 mM Tris-HCl, 20 mM NaCl, 100 mM EDTA, pH 8). Los 
organismos resuspendidos fueron incubados con 60 µL de bromuro de 
hexadeciltrimetilamonio 6% (CTAB) y 50 µL de lisozima (50 mg/mL, Sigma Aldrich) a 37 
ºC durante 30 minutos. Seguido por una incubación con 300 µL de dodecilsulfato sódico 
10% (w/v) y 10 µL de proteínasa K (10 mg/mL, Sigma Aldrich) a 55 ºC durante 2 horas. 
 
Tras las incubaciones enzimáticas, las muestras se centrifugaron para separar la fracción de 
biomasa restante y obtener el sobrenadante. La fracción acuosa fue sometida a tres procesos 
de extracción consecutivos empleando el mismo volumen de una mezcla de 
fenol/cloroformo/isopropanol (25:24:1). Una vez adicionada la fracción orgánica al tubo, 
éste se agitó vigorosamente y se centrifugó a 7,000 rpm durante 5 min para separar las 
fases. En cada paso la fracción acuosa fue recuperada y transvasada a un tubo limpio. 
Posteriormente, se agregaron 50 µL de acetato de sodio 3M y un volumen de isopropanol 
(ca. 400 µL), se agitó la muestra y se incubó a -20 ºC 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 lavó con 
etanol al 70%. Una vez removidas las sales de la pastilla, se resuspendió en 30 µL de agua 
grado molecular y se purificó empleando una columna de sílice mediante el kitDNeasy 
Blood y Tissue (QIAgen), siguiendo las especificaciones del fabricante. 

 
- Amplificación de segmentos del 16S rDNA 
 
El DNA extraído se usó como templado para la amplificación de fragmentos 16S rRNA por 
la reacción 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 composición de la mezcla de reacción con un volumen total de 25 µL utilizada.  
 

Tabla 5.9 Mezcla de reacción para amplificación por PCR 
Componentes Volumen 

DNA molde (10-100 ng/µL) 2 µL 
Buffer PCR 10x 2.5 µL 
MgSO4 50 mM 1.25 µL 

Primer tx9 (12.5 µM ) 4 µL 
Primer 1392 (12.5 µM ) 4 µL  

Mezcla de desoxirribonucleótidos trifosfato 
o dNTPs 10 mM  

(dATP, dTTP, dCTP, dGTP) 
0.5 µL 

DNATaq Polimerasa  
(Invitrogen, Carlsbad, CA) 

0.25 U 

Albúmina de suero bovino  
(BSA, 10 mg/mL) 

1.25 µL 

Dimetil sulfóxido (DMSO) 1.25 µL 
Agua ultrapura Milli-Q 8 µL 

 
El protocolo de amplificación incluyó un ciclo de desnaturalización a 94 ºC (2 min); 
seguido de 30 ciclos de amplificación a 94 °C (1 min), 55 ºC (1 min) y 72 ºC (1 min) y 
finalmente un ciclo terminación a 72ºC (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%), teñidos con bromuro de etidio y 
fotodocumentados. 
 
- Clonación y secuenciación 
 
Los amplicones de aproximadamente 600 pb generados a partir del DNA extraído 
anteriormente, se ligaron al vector de clonación pCR®2.1 utilizando el sistema de clonación 
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 α-
complementación del gen codificante para la β-galactosidasa en placas con medio Luria 
Broth (LB) con ampicilina (50 µg/mL) y 1.6 mg de 5-bromo-4-cloro-3-indolil-β-D-
galactopiranósido 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 sólo que empleando los primers especiales para el 
vector pCR®2.1: M13F (5’-GTAAAACGACGGCCAGT-3’) y M13R (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 3730xl DNA analyser (Applied Biosystems) empleando el primer M13F. 
 
- Análisis 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 edición manual con el 
programa SeaView (v. 4.2.12, Gouy et al., 2010). Para el análisis se emplearon las 
herramientas disponibles en el Ribosomal Data Project (http://rdp.cme.msu.edu/) 
incluyendo la clasificación taxonómica de las mismas (Classifier, Wang et al., 2007).  
 
Las secuencias fueron agrupadas a nivel especie (97% identidad) y definidas como grupos 
taxonómicos operacionales (OTUs) para realizar una matriz de abundancia de especies 
presentes en cada muestra (Roselló-Mora y Amann 2001). La agrupación se realizó 
empleando el algoritmo del vecino más lejano (furthest neighbor) en el programa Mothur, 
donde también se calcularon las curvas de rarefacción de las diferentes muestras. La 
reconstrucción filogenética fue realizada con las secuencias que fueron designadas a nivel 
especie y se encontraron en el Inóculo y en las muestras del reactor (40 secuencias, ca. 580 
nucleótidos) y secuencias de referencia obtenidas de las bases de datos al día 18 de 
Noviembre del 2013  (53 secuencias). Se empleó una aproximación 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 DISCUSIÓN 
 
6.1 Caracterización del agua residual 
 
Una de las etapas más importantes para el tratamiento de aguas residuales de refinerías de 
petróleo es la caracterización fisicoquímica del efluente debido a que presentan una matriz 
de contaminantes muy variada y compleja que depende de muchos factores como del tipo 
de petróleo procesado, las unidades de tratamiento del que provienen y la forma de 
operación (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 así proponer un tratamiento adecuado que los permita eliminar efectivamente. 
 
En la tabla 6.1, se muestran los valores obtenidos de la caracterización del agua desflemada 
para los diferentes lotes usados a lo largo de este estudio, provenientes de la Refinería Ing. 
Antonio M. Amor (Salamanca, Guanajuato) y de la Refinería Francisco I. Madero (Cd. 
Madero, Tamaulipas).  
 
Con los datos obtenidos se observó que la composición 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 refinerías 
de petróleo varían constantemente; por tal razón, 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 así evitar problemas a la actividad 
enzimática 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 refinerías (Mutamim et al., 2012). 
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Tabla 6.1 Caracterización fisicoquímica del agua desflemada 
 

Parámetro Refinería RIAMA Refinería Madero Unidad 
 

Temperatura 
Lote 1 Lote 2 Lote 3 Lote 4 Lote 5 Lote 6  

°C 46 50 90 120 90 90 
pH 10 10 9 9 9 8 Unidades pH 

DQO 1431 334 572 528 653 680 mg/L 
DBO5 357 20 100 186 140 32 mg/L 
COD 418 139 437 465 309 463 mg/L 
NTK 364 146 211 118 50 41 mg/L 

N-NH3 321 53 81 67 36 25 mg/L 
N-orgánico 43 93 130 51 14 16 mg/L 

Nitratos <1 <1 <1 <1 <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 
Sílice 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 µS/cm 
Alcalinidad Total 1200 250 220 125 60 62 mgCaCO3/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 nitrógeno amoniacal en el agua 
desflemada indican que no todos los compuestos tóxicos son extraídos durante el proceso 
de desorción 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 reducción de la 
presión. Además, el olor característico de las aguas desflemadas se atribuye a la presencia 
de estos compuestos (Metcalf y Eddie, 2003).   
 
Se observa que la relación DBO5/DQO es menor a 0.35, lo que demuestra que el agua 
desflemada es un efluente de difícil biodegradación o contiene una parte no biodegradable   
debido a su compleja composición (Mutamim et al., 2012). Un tratamiento biológico 
convencional tal vez no pueda eliminar satisfactoriamente los contaminantes tóxicos 
presentes en este tipo de efluente; por tal motivo, es necesario contar con una adecuada 
aclimatación de microorganismos para lograr satisfactoriamente la degradación de los 
contaminantes tóxicos (Marañón et al., 2008) e implementar un eficiente y novedoso 
sistema biológico para su tratamiento.  
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Como se mencionó 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 refinerías 
de petróleo y el rendimiento de biodegradación en los sistemas de tratamiento (Viero et al., 
2008). Algunos estudios han demostrado que el fenol tiene una relación 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 relación 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 
difícil hacer una estimación de la DQO teórica. 
 
Otro parámetro importante a considerar es la alta concentración de grasas y aceites (GyA) 
que contiene el agua desflemada. La presencia de GyA puede impedir la transferencia de 
oxígeno a los microorganismos e inhibir su actividad enzimática y también pueden afectar 
negativamente el funcionamiento de las membranas de ultrafiltración (Wiszniowski et al., 
2011). Para ver la influencia de este parámetro sobre el desempeño de los reactores 
MBMBR y MBR, se implementaron dos etapas en la operación en continuo que 
involucraron un pretratamiento físico (sedimentación por gravedad) y uno fisicoquímico 
(coagulación-floculacion-filtración), los cuales ayudaron a reducir el contenido de GyA en 
el agua desflemada antes de entrar a los sistemas biológicos.  
 
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 refinerías y constataron que no hay un único contaminante que sea el 
responsable de toda la toxicidad que generan estas aguas (Dorris et 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 interacción con el N-NH3 y Zn.  
 
Los valores de pH básicos que presentan las aguas desflemadas se debe a la adición de sosa 
cáustica para la eliminación del nitrógeno amoniacal en la torre agotadora. Se ha 
comprobado que un pH alcalino puede interferir en el crecimiento óptimo de 
microorganismos (Chan et al., 2009) por tal motivo fue necesario neutralizarlo antes del 
tratamiento, adicionando ácido fosfórico 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 O2, el nitrógeno amoniacal llega a ser muy tóxico 
mientras que el nivel de toxicidad atribuido por los sulfuros se incrementa cuando hay una 
disminución en el pH.  
 
Con respecto a las sales inorgánicas (cloruros, sulfatos y sílice), el agua desflemada 
presentó valores que no causarían problemas para su reúso porque se encuentran por debajo 
de la concentración indicada como se mostró en la tabla 2.3 y tampoco representan un 
problema a los ecosistemas acuáticos. La dureza del agua desflemada en todos los lotes está 
por arriba de los 300 mg/L, lo que indica  que es un agua muy dura que traerá problemas de 
incrustaciones en equipos y tuberías y baja eficiencia en la transferencia de calor sino es 
tratada adecuadamente antes de su reúso. 
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La concentración de nitritos y nitratos estuvo por debajo de 1.0 mg N-NOx/L por lo que se 
consideró despreciable, también el agua desflemada presenta una baja concentración de 
SST y SSV.  
 
6.2 Aclimatación de microorganismos 
 
En condiciones aerobias, el periodo de aclimatación de biomasa puede variar de horas hasta 
días (Moreno-Andrade y Buitrón, 2012). En este estudio, la aclimatación se llevó a cabo 
por un período de 20 días en los cuales se incrementó gradualmente la concentración del 
agua desflemada. Moreno-Andrade (2006) recomienda comenzar la aclimatación a bajas 
concentraciones de sustrato para que una vez que los microorganismos se adapten al tipo de 
sustrato se aumente la concentración del tóxico a la que están siendo expuestos. 
 
La tabla 6.2 muestra los datos obtenidos en el proceso aclimatación de microorganismos.  
 

Tabla 6.2 Remoción de DQO y COD en el proceso de aclimatación 

 
Las mediciones diarias de los parámetros indicativos muestran que se obtuvieron 
eficiencias de remoción entre el 69 y 78% para la DQO y del 75 al 81% para el COD. Con 
respecto a los fenoles, las eficiencias de remoción en todos los casos fueron mayores al 
98% para las cuatro soluciones de agua desflemada durante la etapa de aclimatación. 
 
En los experimentos realizados con las soluciones de agua desflemada al 25% se 
obtuvieron los porcentajes más bajos de remoción 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 remoción llegando hasta un 78% de DQO como 82% 
de COD.   
 
La figura 6.1 muestra el comportamiento de la degradación de la DQO, el COD y los 
fenoles totales durante el proceso de aclimatación de los microorganismos. Se observa que 
fueron necesarios cinco ciclos de experimentación para cada concentración de agua 
desflemada. Se presentó un aumento en la remoción de materia orgánica hasta lograr su 
estabilización independientemente de la concentración inicial del agua residual con que se 
trabajara y se observa que dicho porcentaje permaneció constate a partir del cuarto y quinto 
ciclo de experimentación. Esto significa que los microorganismos se adaptaron al tipo de 
sustrato al que fueron expuestos y no se presentó un efecto inhibitorio sobre su actividad 

 
% de agua 
desflemada 

Remoción máxima (%) 
DQO COD Fenoles 

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 
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por la presencia de compuestos fenólicos. Wiggings et al. (1987) apud Moreno-Andrade 
(2006), mencionan que durante la aclimatación, 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 remoción de la DQO no sobrepasaron el 80% 
durante el proceso de aclimatación, esto lleva a la hipótesis que la presencia de algunas 
sustancias recalcitrantes presentes en el agua desflemada ejercían un efecto inhibitorio 
dentro del reactor que no permitía una biodegradación completa de todos los 
contaminantes.  
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Figura 6.1 Eficiencia de remoción de DQO, COD y fenol durante el proceso de 

aclimatación 
 
Una vez que se logró la aclimatación de los microorganismos se procedió a inocular los dos 
reactores biológicos discontinuos secuenciales. Como se mencionó 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 biopelícula en los 
soportes Kaldnes K1 tuvo una duración de cinco semanas. Este tiempo fue similar al 
reportado por Aygun et al. (2008) para la adhesión y crecimiento de la biopelícula en los 
soportes Kaldnes K1 durante el tratamiento de un efluente sintético en un MBBR aplicando 
altas cargas orgánicas (6, 12, 24, 48 y 96 g DQO/m2d). Por otro lado, Ødegaard et al. 
(1994) sugieren que cuando se trabaja con aguas sintéticas o municipales, el mayor 
desarrollo de la biopelícula se obtiene alrededor de las dos semanas, sin embargo, en esta 
investigación el desarrollo fue más lento y se atribuye a las características fisicoquímicas 
del agua residual proveniente de las dos refinerías mexicanas. 
 
6.3 Operación de los reactores SBR y MSBR 
 
Se evaluó la biodegradación de la materia orgánica a través de la remoción de la DQO, 
COD y fenol durante 45 días, 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 
 

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

Entrada Salida ŋ (%) Entrada Salida ŋ (%) Entrada Salida ŋ (%) 
SBR 487±42 119±30 75 276±32 46±4 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 concentración inicial de DQO fue de 487 ± 42 mg/L en el SBR, y se obtuvo una 
concentración de salida en el intervalo de 89 a 149 mg/L, que corresponde a una eficiencia 
de remoción (ŋ) del 75%. Para el COD, la concentración inicial fue de 276 ± 32 mg/L y se 
obtuvo una reducción entre 42 y 50 mg/L que equivale al 83% de remoción. 
 
La concentración inicial de DQO en el MSBR fue de 504 ± 35 mg/L y se registró una 
reducción en el intervalo de 78 y 126 mg DQO/L, con una eficiencia de remoción de 79%. 
El COD presentó una concentración inicial de 261 ± 40 mg/L y se registró una disminución 
hasta el intervalo de 20 y 38 mg/L, correspondiente al 88% de remoción.  
 
La carga orgánica volumétrica aplicada al SBR varió entre 0.44 y 0.52 kg DQO/m3.d 
mientras que para el MSBR osciló entre 0.47 y 0.54 kg DQO/m3.d que corresponde a una 
carga orgánica superficial entre 1.56 - 1.80 g DQO/m2.d; el valor medio de la carga 
orgánica eliminada fue de 0.12 kg DQO/m3.d para el SBR y de 0.10 kg DQO/m3.d para el 
MSBR. Aunque las diferencias obtenidas en la remoción de materia orgánica son mínimas 
entre ambos reactores, con estos datos se observa que cuando hay variaciones de carga el 
reactor de biomasa adherida presenta mejor capacidad de amortiguación 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 refinería, en donde se registran eficiencias de remoción 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 remoción 
de materia orgánica 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 remoción de DQO y fenol debido a una comunidad de 
microorganismos más activos en la biopelícula. Esto se traduce en un mejor rendimiento 
del sistema en comparación con los microorganismos de crecimiento en suspensión debido 
a que los microorganismos que se desarrollan adheridos a una superficie poseen una mayor 
actividad metabólica y se ven menos afectados por alteraciones en las condiciones 
ambientales tales como temperatura, pH, concentración de nutrientes, productos 
metabólicos y sustancias tóxicas (Cohen, 2001). Con respecto a la concentración de fenoles 
en ambos reactores, se inició con una concentración de 50 ± 2.5 mg/L y se logró alcanzar 
concentraciones finales en promedio de 0.5 mg/L, indicando que hubo una remoción del 
99.9 % en los sistemas.  
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Cuantificación de biomasa en los SBR 
 
En la figura 6.2a se muestra la cuantificación de biomasa durante el período de operación 
de los reactores biológicos secuenciales. Se observa que en el reactor de biomasa 
suspendida la concentración de sólidos suspendidos totales en los primeros diez días de 
operación 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 relación de SSVLM/SSLM 
se mantuvo prácticamente estable entre 0.8 y 0.85, indicando el poco grado de 
mineralización del lodo en suspensión y mostrando que la mayoría de los sólidos 
suspendidos eran microorganismos (Sombatsompop, 2007). 
 
En el caso de la concentración de SST en el reactor de biomasa adherida, se observa que la 
concentración de la biomasa en suspensión es relativamente baja, en un intervalo entre 450 
y 560 mg SST/L, mostrando que no se presentó un desprendimiento considerable de la 
biopelícula.  
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Figura 6.2 (a) Concentración de SST en los reactores SBR y MSBR 
(b) Comportamiento de la concentración de biomasa adherida con respecto a las 

cargas orgánicas superficiales 
 
Con respecto a la concentración de biomasa seca adherida a los soportes se observó un 
aumento a lo largo del tiempo de experimentación. Se registraron valores que oscilaron 
entre 3.98 g ST/m2 y 5.45 g ST/m2 a diferentes cargas orgánicas superficiales entre 1.56 - 
1.80 g DQO/m2d. Estos valores están dentro del intervalo reportado por Pasinetti y Emondi 
(2003) apud Valdivia (2005) que mencionan que para el tratamiento de aguas residuales 
domésticas la concentración de biomasa oscila entre 4 y 9 g ST/m2. Aygun et al. (2008) 
indican que la cantidad de biomasa adherida a los soportes se incrementa con el aumento de 
la carga orgánica superficial, lo mismo ocurre en este estudio en donde a mayor carga 
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orgánica aplicada se obtiene mayor cantidad de biomasa adherida (Figura 6.2b). La relación 
de SSV/SST fue de 0.9 y 1. Además, los resultados son congruentes con observaciones 
hechas a los soportes en el laboratorio, donde cada semana se visualizaba que el grosor de 
la biopelícula en los soportes iba aumentando hasta ocupar casi todo el espacio disponible 
en el interior de los soportes. Por otro lado, no hubo formación de biopelícula en la parte 
externa de los soportes debido a la erosión causada por las frecuentes colisiones entre las 
piezas y las paredes del reactor, como lo reportan algunos autores (Ødegaard et al., 1994; 
Rusten et al., 2006).  
 
Algunos estudios han demostrado que el desempeño de los reactores con biomasa adherida 
es mejor debido al área superficial disponible para el crecimiento de la biopelícula 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 
concentración de biomasa adherida fue capaz de alcanzar las mismas tasas de degradación 
que la biomasa suspendida total. Aygun et al. (2008) sugieren que la actividad de la 
biopelícula implicada en la degradación del fenol fue de alrededor de 8 veces más que la de 
la biomasa suspendida. Bajaj et al. (2008) menciona que los reactores con biomasa 
adherida presentan una alta concentración 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 área superficial 
disponible para la formación de biopelícula.  
 
Perfiles de degradación: 
  
Cuando las eficiencias de remoción se estabilizaron en los dos reactores, se realizaron 
cuatro perfiles de degradación 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 disminución en su actividad enzimática. El 
tiempo de reacción fue diferente para cada concentración empleada de agua desflemada 
(Tabla 6.4).  

Tabla 6.4 Duración de los perfiles de degradación 
Perfil de 

degradación 
Dilución de agua desflemada 

en agua destilada (%) 
Duración (h) 

1 25   2 
2 50   3.45 
3 75  5 
4 100   5.15 

 
En la figura 6.3 se observan las curvas de degradación de DQO para los reactores SBR y 
MSBR. Para los perfiles 1 y 2, el mayor consumo de DQO se registró durante la primera 
hora en ambos reactores, lográndose una concentración final de materia orgánica menor a 
56 mg/L en el SBR y de 37 mg/L en el MSBR. Para los perfiles 3 y 4, la máxima remoción 
se alcanzo después de la segunda hora, para luego mantenerse casi constante en ambos 
reactores. La concentración 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 concentración inicial del 
influente afecta la eficiencia de remoción de DQO significativamente en ambos reactores y 
este hecho se puede atribuir a la inhibición de la actividad microbiana, como se detallará 
más adelante. 
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Figura 6.3 Perfiles de degradación de la DQO para los reactores SBR y MSBR 

 
En la figura 6.4 se aprecia que en los dos reactores se removió más del 98 % de fenoles 
alcanzando una concentración final inferior a 0.6 mg/L en cada perfil de degradación 
durante la primera hora de reacción, indicando que la biomasa fue capaz de degradar los 
compuestos tóxicos presentes en las aguas desflemadas sin importar el tipo de 
aglomeración microbiana utilizada. En general, las concentraciones finales obtenidas de 
DQO y 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 
relación A/M (alimento/microorganismos) y eliminación de contaminantes.  
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Figura 6.4 Perfiles de degradación de fenoles para los reactores SBR y MSBR 
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Determinación de coeficientes cinéticos 
 
Los coeficientes cinéticos se obtuvieron con los resultados obtenidos de la DQO para cada 
concentración de agua desflemada debido a que se trata de un agua real con una matriz 
compleja de contaminantes y el fenol no causó un efecto inhibitorio. La ecuación de Monod 
se linealizó de acuerdo con la ecuación 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 correlación (r2) mayores a 0.9 
en ambos reactores. Se determinó la ordenada en el origen, que corresponde a la tasa 
máxima específica de crecimiento (µmax) y la pendiente, que corresponde al coeficiente de 
saturación de sustrato Ks dividido por µmax.  

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

 
Los diagramas de Lineweaver Buck determinan que los sistemas están siendo afectados por 
un inhibidor y el tipo de inhibición que más se ajusta es el de inhibición mixta. Saboury 
(2009) menciona que en la inhibición mixta se presentan cambios en Ks (aumenta) y µmax 
(disminuye) al mismo tiempo y la intersección de las líneas se puede presentar por arriba o 
por abajo del eje X negativo. En este estudio, la intersección se da por abajo del eje X 
positivo y se atribuye a la complejidad de la composición del agua residual con la que se 
trabajó. La variación de los coeficientes cinéticos como se muestra en la tabla 6.5, 
confirman la inhibición mixta dentro de los reactores debido a que la rapidez máxima de 
crecimiento disminuye y el coeficiente de saturación media aumenta, como se mencionó 
anteriormente. 
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Figura 6.6 Diagrama Lineweaver-Buck para la cinética de degradación en el MSBR 

 
Tabla 6.5 Coeficientes cinéticos obtenidos en este estudio 

SBR  MSBR  
S 

(mg/L) 
µmax 
(h-1) 

µmax 
(d-1) 

Ks 
(mgDQO/L) 

S 
(mg/L) 

µmax 

(h-1) 
µmax 

(d-1) 
Ks 

(mgDQO/L) 
94 
145 
261 
400 

0.043 
0.021 
0.020 
0.015 

1.032 
0.504 
0.480 
0.360 

215.0 
196.3 
314.4 
391.1 

143 
185 
305 
390 

0.045 
0.044 
0.029 
0.019 

1.080 
1.056 
0.696 
0.456 

170.9 
236.6 
387.0 
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 concentración de sustrato. También, como se ha mencionado, el agua 
residual posee múltiples sustratos que hacen que los microorganismos presentes en el 
medio muestren preferencia por algunos de estos compuestos favoreciendo sus 
degradaciones pero sin permitir una degradación 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 inhibición en los sistemas.  
 
Muy pocas investigaciones reportan las cinéticas de degradación de aguas residuales de 
refinería en donde se obtienen los coeficientes cinéticos considerando la DQO como 
sustrato. Rahman (2004) encontró que los coeficientes cinéticos cambian cuando se 
presenta un cambio en la concentración de SSLM, el autor reportó que a una concentración 
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de 3000 mg SSLM/L, µmax tiene un valor de 0.653 d-1 (0.027 h-1) y Ks de 397 mg DQO/L 
mientras que para una concentración de 5000 mg SSLM/L, µmax tiene un valor de 1.2 d-1 
(0.05 h-1) y Ks de 659 mg DQO/L. Zhang et al. (2002) determinó los coeficientes cinéticos 
en un reactor MBR durante el tratamiento de aguas residuales de una petroquímica, 
reportando un valor de 154.2 mg/L para Ks y de 0.185 d-1 para µmax. Tellez et al. (1995) 
determinó los coeficientes cinéticos para el agua residual producida en un yacimiento 
petrolero usando técnicas respirométricas y encontró un valor para Ks de 1.37 mg/L y µmax 
de 0.136 h-1. En la tabla 6.6. se muestran algunos de los coeficientes cinéticos reportados 
para distintos sistemas biológicos.   
  

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

residual 
Sistema de 
tratamiento 

µmax 
(d-1) 

Ks  
(mg DQO/L) 

Referencia 

Sintética LA 1.28 – 6.46 289 - 2933 Kaly andurg, 
2003 

Municipal  LA 2 - 10 15 - 70 Metcalf y 
Eddy, 2003 

Municipal LA-Membrana 
filtración 

5.6 -8.1 250 - 3720 El-Kebirr, 
1991 

Industrial LA 0.77 2980.5 Suman et al. 
2004 

Petroquímica MBR 0.185 154.2 Zhang et al. 
2002 

Refinería LA-Membrana de 
filtración 

0.65 – 1.2 397 - 660 Rahman, 2004 

Refinería SBR 0.36 -  1.32 187 -391 En este estudio 
Refinería MSBR 0.49 – 0.97 170 - 428 En este estudio 

Fuente: (Modificada de Rahman, 2004) 
 
Por otro lado, Rancaño (2011), determinó los coeficientes cinéticos para la degradación de 
fenol en aguas de refinería y obtuvo que la cinética de Monod describe bien la degradación 
del fenol cuando se parte de concentraciones de este compuesto inferiores a 300 mg/L. 
Reportó valores de µmax  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 están 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 oxígeno a los microorganismos 
presentes en los reactores e inhibir su actividad enzimática; también, pueden afectar 
negativamente el funcionamiento de las membranas de ultrafiltración. Para impedir estos 
problemas se implementó un pretratamiento del agua desflemada que involucró un proceso 
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de sedimentación por gravedad y un proceso de coagulación-floculación-filtración para los 
lotes de agua desflemada.  
 
Sedimentación por gravedad: Este tratamiento se aplicó a los lotes 3 y 4 de agua 
desflemada proveniente de la Refinería Ing. Antonio M. Amor, que registraban una 
concentración de GyA de 200 y 824 mg/L, respectivamente. La sedimentación por 
gravedad redujo muy poco este parámetro, en donde la concentración final promedio fue 
195 mg/L para el lote 3 y 811 mg/L para el lote 4. Las concentraciones iniciales de DQO, 
COD y fenoles no se vieron afectadas. Este efluente se uso en la operación en continuo de 
la etapa 1. 
 
Coagulación-floculación-filtración: A simple vista el agua desflemada contenía una alta 
concentración de grasas y aceites y por tal motivo se propuso un pretratamiento más 
efectivo para reducir este parámetro. En la tabla 6.7, se presentan las características del 
agua residual después del pretratamiento fisicoquímico, donde se puede observar que hubo 
una remoción significativa de grasas y aceites que conllevó a la disminución cerca de la 
mitad de la DQO y el COD. La coagulación-floculación-filtración se efectuó en los lotes 5 
y 6 del agua desflemada proveniente de la Refinería Francisco I. Madero, usada en la etapa 
2. 

Tabla 6.7 Características del agua desflemada después del proceso fisicoquímico 
 Grasas y Aceite 

(mg/L) 
 DQO 
(mg/L) 

COD 
(mg/L) 

Fenol 
(mg/L) 

Lote 5 Lote 6 Lote 5 Lote 6 Lote 5 Lote 6 Lote 5 Lote 6 
Recolectada 

de la refinería  1557 1297 653 680 316 463 80 135 

Proceso 
Fisicoquímico  66 80 363 387 161 269 62.5 110 

Remoción 
(%) 95 93 44 43 49 42 21 19 

 
6.5 Operación en continuo (MBMBR y MBR) 
 
Se inicia la operación en continuo tanto del sistema de biopelícula acoplado a una 
membrana de filtración (MBMBR) como del reactor biológico de membrana (MBR). Como 
se mencionó anteriormente la operación en continuo se divide en dos etapas y los reactores 
en cada etapa se operaron a tres diferentes tiempos de residencia hidráulica que 
corresponden a 12, 9 y 6 h. 
 
Etapa 1 
 
Esta etapa tuvo una duración de 60 días y las características del influente cambiaron cada 
30 días debido al suministro del agua desflemada. Durante los primeros 30 días de 
operación se alimentaron los reactores con agua desflemada correspondiente al lote 3, 
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mientras que para los 30 días siguientes se suministró agua desflemada del lote 4. Ambos 
lotes fueron recolectados en la refinería Ing. Antonio M. Amor.  
 
Etapa 2 
 
Para la segunda etapa de la operación en continuo se utilizó agua desflemada proveniente 
de la refinería Francisco I. Madero que corresponde al lote 5 y 6. Esta etapa tuvo una 
duración de 45 días. Durante los primeros 15 días de operación, se alimentaron los 
reactores con el lote 5 de agua desflemada y se consideró un tiempo de residencia 
hidráulica de 6 horas. Para los siguientes 30 días que corresponden a los TRH de 12 y 9 h 
se utilizó el lote 6 de agua desflemada.  
 
En la tabla 6.8 se muestra la carga orgánica aplicada a los sistemas para cada TRH 
evaluado. El tiempo de retención celular (TRC) correspondió al período de 
experimentación de cada etapa debido a que no existió una purga de lodos en los sistemas 
durante su operación. 
 

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

Etapa Experimento TRH 
(h) 

TRC 
(d) 

Carga orgánica 
volumétrica 

(kg DQO/m3d)* 

Carga superficial 
MBMBR 

(g DQO/m2d) 

1 

I 
 

II 
III 

12 
9 
9 
6 

60 

1.15 
1.54 
1.42 
2.10 

3.84 
5.13 
4.73 
7.01 

2 
IV 
V 
VI 

6 
12 
9 

30 
0.73 
0.78 
1.04 

2.43 
2.60 
3.47 

*Carga orgánica utilizada en ambos reactores 
 

6.5.1 Remoción de materia orgánica 
 
Etapa 1 
 
En ambos reactores, la concentración inicial de DQO para los experimentos I y II fue de 
578 mg O2/L y del COD de 437 mg/L. Con respecto a la remoción de materia orgánica 
durante el experimento I (TRH=12 h), se registró una concentración final de la DQO de 
195 ± 17 mg O2/L  en el MBMBR y de 215 ± 28 mg O2/L en el MBR que equivale a una 
eficiencia de remoción del 73 ± 6% y 68 ± 5%, respectivamente. La concentración 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 O2/L y del COD en 88 ± 7 mg/L mientras que en el 
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MBR fueron de 232 ± 11 mg O2/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 remoción de DQO obtenidas 
fueron del 63 ± 1% y 59 ± 4%, respectivamente; la tasa de remoción para el COD fue del 
79 ± 1% en ambos sistemas. 
 
Debido a que se contó con un nuevo lote de agua desflemada (Lote 4) que presentaba una 
concentración inicial de 528 mg O2/L de DQO y 465 mg/L de COD, se operó nuevamente a 
un TRH de 9 h para evitar una desestabilización de los reactores y luego se redujo el TRH a 
6 h (experimento III). A pesar de que cambiaron las concentraciones iniciales de materia 
orgánica, la tasa de remoción 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 remoción de materia orgánica 
en el experimento III (TRH=6 h) presenta una variación irregular sobretodo en el reactor 
biológico 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 remoción, respectivamente. En el reactor MBMBR se registró una 
reducción en el intervalo de 138 a 210 mg DQO/L, equivalente al 64 ± 7 % de remoción; 
para el COD la concentración final estuvo en el intervalo de 103 y 135 mg/L que 
corresponde al 74 ± 7% de remoción. El bajo desempeño de los reactores principalmente 
del MBR al finalizar esta etapa, se atribuye a una acumulación 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 
concentración inicial de DQO y COD fue de 363 mg O2/L y 161 mg/L, respectivamente. 
Con respecto a la remoción de materia orgánica para el TRH de 6 h, se obtuvo una 
concentración de salida en el intervalo de 20 a 28 mg DQO/L en el MBMBR y de 20 a 26 
mg O2/L en el MBR, que corresponde a una eficiencia de remoción del 86% en ambos 
reactores. La disminución de COD fue similar en los dos sistemas registrándose una 
concentración final de 25 ± 2 mg/L que equivale al 85% de remoción. 
 
La concentración inicial para los experimentos V y VI fue de 387 mg O2/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 O2/L y 33 ± 8 mg/L, 
respectivamente. En el MBR las concentraciones fueron de 62 ± 9 mg O2/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 parámetros mientras que en el MBR se registró una eficiencia de remoción 
de DQO del  84 ± 2% y de COD del 86 ± 2%. Para el último 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 remoción y de 33 ± 2 mg COD/L equivalente a una 
remoción 88 ± 0.8%. En el MBR se registró una concentración final de 60 ± 10 mg DQO/L 
(ŋ = 84 ± 2 %) y 36 ± 2 mg COD /L (ŋ = 86 ± 2%). 
 
La figura 6.7 presenta el comportamiento de la remoción de materia orgánica durante toda 
la operación 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 
comparación con el reactor MBR. Sin embargo, a partir del día 60 de operación y con 
excepción de algunos puntos, las concentraciones finales de materia orgánica fueron 
similares mostrando poca variación entre los dos sistemas. Esto indica la robustez y 
eficiencia de los dos reactores biológicos propuestos en este trabajo, los cuales tienen la 
capacidad de remover altas concentraciones de materia orgánica a tiempos de residencia 
hidráulica más cortos de que los que se manejan actualmente en las refinerías de petróleo 
(TRH de hasta 80 h).  
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Figura 6.7 Concentraciones de materia orgánica a la entrada y salida de los reactores 
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Las concentraciones finales de DQO obtenidas son similares a las reportadas en la literatura 
para el tratamiento de aguas residuales de refinerías (Jou y Huang, 2003; Rahman y Al-
Malack, 2006; Viero et al., 2008).  
 
Usando la prueba T-student a un nivel de significancia de α=0.05, se encontró que 
p=0.0371, el cual es menor que α, por lo tanto se rechaza la hipótesis nula (µ1=µ2) 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 
biológico de membranas (MBR) fueron significativamente más altas que las registradas en 
el reactor de biopelícula acoplado a una membrana de filtración (MBMBR). La media 
combinada con la desviación estándar para DQO fue de 131 ± 7.9 mg O2/L para el 
MBMBR y 157 ± 9 mg O2/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 
desviación estándar 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 remoción de materia orgánica durante toda la 
operación en continuo se observaron con los TRH de 12 y 9 h aplicadas en la segunda 
etapa.  
 
Como se mencionó anteriormente, se aplicaron diferentes cargas orgánicas durante la 
operación en continúo que variaron entre 0.73 y 2.10 kg DQO/m3d. La figura 6.8a muestra 
la relación entre la carga orgánica volumétrica vs. el TRH. En la figura 6.8b se muestra la 
relación de la COV aplicada y la remoción de DQO. Se observa que a cargas orgánicas 
bajas (<1 kg DQO/m3d) los dos reactores (MBMBR y MBR) registran una buena remoción 
de DQO y presentan una operación más estable. Al aumentar la carga orgánica se presenta 
una mayor dispersión y se registran variaciones en la remoción de dicho parámetro.  
 

(a) 
 

0.00	
  

0.50	
  

1.00	
  

1.50	
  

2.00	
  

2.50	
  

12	
   9	
   9	
   6	
   12	
   9	
   6	
  

CO
V	
  
(	
  k

g	
  
DQ

O
/m

3 d
)	
  	
  

TRH	
  (h)	
  
COV	
  Aplicada	
   Eliminada	
  MBMBR	
   Eliminada	
  MBR	
  

Etapa	
  2	
  Etapa	
  1 



 
Resultados y discusión 

 

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTÓNOMA DE MÉXICO 
 

81 

 (b) 
Figura 6.8 (a) Relación entre la carga orgánica volumétrica vs. el TRH (b) Remoción 

de materia orgánica vs. carga orgánica aplicada 
 
Sin embargo, se observa que el sistema MBMBR presenta un mejor rendimiento cuando se 
trabajó a cargas orgánicas mayores a 2 kg DQO/m3d, lo que se traduce a una mejor 
amortiguación del sistema cuando hay variaciones de carga. Por lo tanto, el sistema hibrido 
presenta una mayor capacidad de remoción de compuestos recalcitrantes que un sistema de 
sólo 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 remoción 
de la materia orgánica 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 remoción de 
DQO que oscilan entre el 95 y 99 %. 
 
6.5.2 Remoción de compuestos fenólicos 
 
Con respecto a la remoción de compuestos fenólicos presentes en las aguas desflemadas, 
ambos reactores presentaron concentraciones finales menores a 1 mg/L durante las dos 
etapas de operación en continuo. Como se observa en la figura 6.9, la concentración a la 
salida del MBMBR varió entre 0.2 y 0.6 mg/L y en el MBR entre 0.3 y 0.7 mg/L. Las 
eficiencias de remoción 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 fenólicos en el MBMBR 

y MBR  
 

Aplicando la prueba t-student a α=0.05, se encontró que la remoción de compuestos 
fenólicos 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 remoción de fenoles fueron similares a las reportadas en la literatura para 
el tratamiento de aguas residuales de refinerías. Viero et al. (2008) reportó eficiencias de 
remoción de fenol superiores al 98% durante las tres fases de operación llevadas a cabo en 
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un reactor MBR y Rahman y Al-Malack (2006) registró 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 remoción de fenol por arriba del 95% para aguas residuales de refinerías 
(Schneider et al., 2011; Dias et al., 2012)  
   
El análisis por cromatografía HPLC del agua desflemada (figura 6.10) muestra la presencia 
compuestos fenólicos 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 biodegradación del fenol como son el catecol, resorcinol y ácido cis y trans-
mucónico que se registran entre los minutos 10 y 13. Este resultado es similar al reportado 
por Lazcano (2010) quien realizó un análisis de cromatografía acoplado a espectrometría de 
masas para la identificación de compuestos fenólicos presentes en agua desflemada y 
encontró 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.  
 

 
Numero de Pico Componente Tiempo de retención (min) 

1 Resorcinol 10.547 
2 Catecol 11.640 
3 Acido trans-mucónico 13.809 
4 Fenol 16.566 
5 o-Cresol 23.661 

 
Figura 6.10 Cromatograma HPLC del agua desflemada proveniente de la refinería 

Francisco I. Madero 
 

Por otro lado, el análisis cromatográfico 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 mostró el cromatograma anterior. Algunos autores 
han demostrado que factores abióticos como la aireación y el mezclado no influyen en la 
volatilización de los fenoles debido a que son muy solubles en agua y su presión de vapor 
es baja, por lo tanto se atribuye que la disminución de las concentraciones si se debe a la 
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(a) 

(b) 
Numero de Pico Componente Tiempo de retención (min) 

1 Ácido Fórmico 3.245 
2 Ácido Malónico 4.157 
3 Acido Maleico 5.499 
4 Ácido Succínico 6.204 
5 Resorcinol 10.547 
6 Catecol 11.640 
7 Ácido Mucónico trans 13.08 
8 Ácido 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 
 
biodegradación (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 metabólicas llevadas a cabo durante la biodegradación del fenol y que no 
son totalmente eliminados del efluente (Marrot et al., 2006). El proceso de biodegradación 
del fenol requiere de la presencia de oxígeno para iniciar el ataque enzimático en los anillos 
aromáticos. El primer paso de la ruta metabólica consiste en la incorporación de un grupo 
hidroxilo en el anillo que da lugar a un intermediario dihidroxilado susceptible a la acción 
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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 posición en la que se efectué la apertura del anillo. En la ruta orto, 
el anillo aromático es escindido por la enzima catecol 1,2 dioxigenasa produciendo ácido 
mucónico. En la ruta meta la ruptura del anillo ocurre por la enzima catecol 2,3 dioxigenasa 
dando como resultado el semialdehído 2-hidroximucónico. Los productos finales de ambas 
rutas son ácidos carboxílicos que pueden entrar al ciclo de kreps (Al-Khalid y El-Naas, 
2012). En procesos de degradación aerobia de fenol, se ha demostrado que los 
microorganismos prefieren la ruta orto ya que es más efectiva que la ruta meta con respecto 
a la conversión de carbono a material celular (Aghapour et al., 2013).  
 
6.5.3 Compuestos nitrogenados 
 
En ambos reactores, la concentración inicial de NH3 durante la primera etapa varió entre 81 
mg/L (experimentos I, II) y 67 mg/L (experimentos II y III). Mientras que la concentración 
inicial en la segunda etapa fue de 36 mg/L para el experimento IV y de 25 mg/L para los 
experimentos V y VI.  
 
La figura 6.12 presenta el comportamiento de los compuestos nitrogenados en el reactor 
MBMBR. Durante la primera etapa, las concentraciones finales de nitrógeno amoniacal 
fluctuaron entre 24 y 47 mg NH3/L que correspondió a una eficiencia de remoción 
promedio de 54 ± 4%. Para la segunda etapa se obtuvo una concentración final promedio de 
18.5 mg NH3/L y una eficiencia de remoción del 41 ± 2%. En general, las tasas de 
remoción de nitrógeno amoniacal para cada TRH fueron del 45% para 12 h, 40% para 9 h y 
57% para 6 h durante la primera etapa y del 47%, 48% y 60% para los tiempos de 
residencia hidráulica de 6, 12 y 9 h de la segunda etapa, respectivamente. 
 
Se observa que durante el primer experimento se registran las concentraciones más altas de 
N-NH3 debido probablemente a que las bacterias nitrificantes se estaban desenvolviendo en 
el medio. Sin embargo, con el paso de los días fue posible registrar un consumo de N-NH3 
y la formación de nitrato en el efluente, lo que se atribuye a que la remoción de nitrógeno 
aumentaba a medida que iba aumentando el grosor de la biopelícula (Yang et al., 2009; 
Yang et al., 2010). Se registró un aumento en la concentración de nitratos que varío entre 
2.8 y 30 mg N-NO3/L en el efluente durante los seis experimentos en comparación con la 
concentración en el influente (< 1mg N-NO3/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 más 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 nitrógeno orgánico se observó que hubo una disminución pero se 
considera que la mayor parte del nitrógeno orgánico fue sintetizado por la población 
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 medición de las concentraciones de nitrógeno amoniacal y de nitratos 
fueron suficientes para evidenciar si se presentaba o no el proceso de nitrificación. El 
nitrógeno total lo constituyeron el nitrógeno amoniacal y los productos que resultan de los 
procesos de nitrificación, en este caso nitratos (Valdivia, 2005). El balance de masa de las 
concentraciones de influente y efluente se definen de la siguiente forma: 
 

N-NH3 INFLUENTE = (N-NH3 +N-NO3)EFLUENTE 
58 mg N-NH3/L = (28.2 mg N-NH3/L + 19.4 mg N-NO3/L) 

58 mg /L = 47.6 mg /L + α        
donde α=error  

 
El balance de masa para el nitrógeno en un sistema de tratamiento de efluentes muestra que 
cerca del 90% del nitrógeno total disponible en el influente es metabolizado por la biomasa 
nitrificante y que aproximadamente el 8% desaparece posiblemente por otras reacciones 
microbianas como la adsorción y/o volatilización que pueden ocurrir en los sistemas 
aerobios (Sawaittayothin y Polprasert, 2007). 
 
La degradación del nitrógeno amoniacal en efluentes de refinerías no es fácilmente 
obtenida por procesos biológicos convencionales debido a las altas cargas orgánicas 
aplicadas y las bajas tasas de crecimiento de las bacterias nitrificantes. Sin embargo, con los 
resultados obtenidos se puede afirmar que en el reactor híbrido MBMBR se tuvieron las 
condiciones adecuadas para que las bacterias nitrificantes se desarrollaran y transformaran 
el nitrógeno amoniacal en nitratos y fuera posible observar el proceso de nitrificación en 
conjunto con la remoción de materia orgánica. Esto se debe a la inmovilización 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 más 
profundas de la biopelícula donde se logran presentar condiciones anóxicas/anaerobias. 
Botrous et al., (2004) mencionan que en sistemas de biopelícula, ocurre normalmente una 
estratificación de la microbiota que favorece la distribución de las bacterias de crecimiento 
más acelerado en las capas superiores de la biopelícula mientras que las bacterias 
nitrificantes crecen y permanecen en el interior de la biopelícula.  
 
El TRC es un parámetro importante que tiene implicaciones sobre la nitrificación. Al 
aumentar el TRC aumenta el número de especies que pueden interactuar en el sistema 
enriqueciendo las posibilidades de mejorar la capacidad de eliminar diversos contaminantes 
(González et al., 2002). Rusten et al. (1995) encontraron que las tasas máximas de 
nitrificación se alcanzan en biopelículas maduras (después de 116 días de iniciada la 
nitrificación) mientras que en biopelículas jóvenes sólo llegan a un 50% de eliminación de 
amonio. En este estudio, a un TRC de 60 días se observó que la mayor remoción de 
nitrógeno amoniacal fue del 57%, esto explica las eficiencias de remoción obtenidas en el 
MBMBR y que corresponden a una nitrificación parcial. 
 
Ødegaard et al. (1994) menciona que con cargas orgánicas menores o iguales a 5 g 
DQO/m2d es posible remover la mayor parte de la DQO y llevar a cabo la nitrificación. Las 
cargas en el MBMBR variaron entre 2 y 7 g DQO/m2d, por lo tanto, si se podía presentar el 
proceso de nitrificación. 

 
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 biológico con membrana (MBR). La concentración de nitrógeno amoniacal en el 
agua tratada tuvo fluctuaciones durante la operación en continuo. Se observa una 
disminución en los primeros diez días de operación, 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 nitrógeno se 
debe a la síntesis de  material celular. En los días posteriores, no se observa una 
disminución en la concentración de NH3, que se confirma con la baja concentración de 
nitratos en el efluente, por lo tanto se puede afirmar que no existió el proceso de 
nitrificación en el sistema MBR. Conforme a lo descrito por Stepheson (2000), una de las 
ventajas de los MBR es la alta eficiencia de remoción de compuestos nitrogenados debido a 
los altos TRC; en este estudio no fue observado ese hecho y se atribuye tal vez a la alta 
concentración de materia orgánica y presencia de tóxicos en el influente que no permitieron 
las condiciones adecuadas para el crecimiento de las bacterias autótrofas. 

 
Varios motivos pueden influir en el proceso de nitrificación debido a que las bacterias 
nitrificantes (autótrofas) son aproximadamente 10 veces más sensibles a factores 
ambientales y a la presencia de compuestos tóxicos con respecto a las bacterias heterótrofas 
(Juliastuti et al., 2003). Para que el proceso de nitrificación se lleve a cabo es necesario 
controlar algunos parámetros como la temperaturas (30 y 35°C ), pH (entre 7.5 y 8.6) y la 
concentración de oxígeno disuelto (2.0 y 3.5 mg/L). Sin embargo, estos parámetros no 
afectaron negativamente el sistema MBR como se detallará más adelante. 
 
La remoción de nitrógeno total ha sido más alta en los sistemas MBMBR en comparación 
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 variación de la concentración del H2S y sus productos de 
disociación (HS- y S2-) en función del pH. Se observa que a valores de pH menores de 7 se 
incrementa la concentración de H2S mientras que a valores mayores de 9, la especie 
predominante es el ion HS-.  El ion sulfuro S2- solo se forma en condiciones altamente 
alcalinas (pH=14). 

 
Figura 6.14 Distribución de las especies de azufre en función del pH  

(Fuente: Márquez, 2004)  
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La solubilidad del H2S es menor (0.40 g Na2S/100 g de H2O) en comparación con la del 
HS- y S2- (18.6 g Na2S/100 g de H2O) lo que significa que estas dos últimas especies son 
muy hidrosolubles mientras que el H2S es parcialmente soluble. El equilibrio entre el H2S 
en solución y el H2S en la fase gaseosa es gobernado por la ley de Henry (H2Saq = α H2Sgas) 
donde el coeficiente de absorción α es de 1.99 a una temperatura de 30ºC, por lo tanto el 
H2S es muy volátil y puede disminuir significativamente la concentración del H2S en la fase 
liquida. Los factores que influyen en la volatilización del H2S son una disminución en el 
pH, aumento en la temperatura y aumento en la turbulencia del fluido, lo que significa que 
cualquier agitación en el medio provocaría 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 sitúa 
entre 8 y 10 unidades. Sin embargo como se mencionó anteriormente, el pH del agua 
desflemada se ajustó a 7 unidades antes de entrar a los sistemas biológicos para 
proporcionar así un crecimiento óptimo de los microorganismos, lo que originó una nueva 
distribución entre las especies de azufre que correspondió a que el 50% de los sulfuros 
disueltos estuvieran presentes como HS- y el otro 50% como H2S, la concentración del S2- 

fue insignificante a este pH. 
 
El comportamiento de las especies de azufre sólo se determinó en la primera etapa de la 
operación en continuo debido a que el agua desflemada utilizada en la segunda etapa (lote 5 
y 6) no registró sulfuros. Como se muestra en la figura 6.15, las concentraciones iniciales 
de sulfuros fueron de 28 mg/L para los experimentos I y II 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 encontró 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 concentración de sulfatos en ambos sistemas permaneció constante durante 
los tres experimentos. Las concentraciones de sulfatos fueron de 1200 ± 15 mg/L para los 
experimentos I y II y de 800 ± 13 mg/L para el experimento II y III.  
 
Con los resultados obtenidos, se puede suponer que no hubo una biodegradación de 
sulfuros en los sistemas y que la principal causa en la disminución de dicho compuesto se 
relaciona con la volatilización del H2S por la disminución del pH en el agua desflemada y 
por la aireación dentro de los reactores. Este hecho se soporta en que no existió una 
oxidación de sulfuros a sulfatos debido a que no existió un aumento considerable en la 
concentración de estos últimos.  
 
6.5.5 Comportamiento del pH y oxígeno disuelto (OD) 
 
Las concentraciones de pH y OD fueron controladas y monitoreadas durante todos los 
experimentos debido a que la eliminación biológica de nutrientes es sensible a las 
variaciones de estos parámetros (Chan et al., 2009). Para evitar la posible acidificación que 
podía ocasionarse por la generación de los ácidos carboxílicos, que son intermediarios en la 
degradación de los compuestos orgánicos presente en el agua residual (Watson et al., 2002) 
se utilizó la solución buffer descrita en la tabla 5.2 (Solución 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 concentración de oxígeno disuelto, el promedio obtenido fue de 3.6 ± 
0.35 mg/L en los dos sistemas y este valor propició un buen movimiento de los soportes 
dentro del MBBR para que no existieran zonas muertas (Ødegaard et al., 1994) y está por 
encima del mínimo requerido para el buen funcionamiento de los reactores.  

 
Figura 6.16 Comportamiento del pH y oxígeno 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 biológicas 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 concentración de OD mayor a 3 mg/L 
durante el funcionamiento de un reactor MBMBR y MBR.  
 
Para llevar a cabo la nitrificación, 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 más alto en comparación con el MBR; sin embargo, el análisis estadístico 
indica que no hubo ninguna diferencia significativa de dicho parámetro entre los dos 
reactores. Por lo tanto, se puede inferir que el pH no tuvo un efecto sobre las variaciones en 
la nitrificación entre los reactores. La principal explicación para que se presentará el 
proceso de nitrificación en el MBMBR fueron los gradientes de concentración de OD como 
resultado de las limitaciones de difusión entre la fase acuosa y la biopelícula. En los 
procesos de biopelícula, la zona anóxica comienza normalmente a los 0.1-0.2 mm por 
debajo de la superficie de la biopelícula (Mara y Horan, 2003). 
 
6.5.6 Grasas y Aceites (GyA) 
 
Se realizaron pruebas aleatorias para determinar la concentración de GyA en el permeado 
de ambos reactores. Los resultados se muestran en la tabla 6.9. 
 

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

Etapa Experimento TRH 
(h) 

Influente 
(mg/L) 

Efluente 
MBMBR 
(mg/L) 

Efluente 
MBR 

(mg/L) 

1 
I 
II 
III 

12 
9 
6 

195 
811 
811 

104±23 
410±29 
430±23 

125 ± 34 
633 ± 37 
652 ± 45 

2 
IV 
V 
VI 

6 
12 
9 

66 
80 
80 

2.0 ± 0.7 
3.5 ± 0.4 
3.2 ± 0.1 

2.6 ± 0.8 
3.5 ± 0.9 
3.6 ± 0.2 

 
Al finalizar el experimento III, la actividad biológica de los microorganismos presentes en 
los reactores se vio afectada por la acumulación de las GyA debido a la formación de 
espuma y baja sedimentabilidad de los lodos principalmente en el reactor MBR, lo que 
provocó que unos días después los reactores colapsaran. Para comprobar si la acumulación 
de GyA eran las causantes de la formación de espuma y del colapso de los reactores se 
realizaron pruebas de dicho parámetro en el licor mezclado y se encontró una concentración 
de aproximadamente 20 g/L en el MBR y de 5 g/L en la fase MBBR del sistema híbrido. 
Por tal motivo fue necesario realizar nuevamente una aclimatación y someter el agua a un 
pretratamiento de GyA más eficiente. Según Galil y Levinsky (2005), la sensibilidad de los 
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procesos biológicos a algunos compuestos tóxicos puede provocar la reducción 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. Además, menciona que la abundancia de actinomicetos tales como Nocardia o 
Microthrix se relacionan con la presencia de espuma en los reactores biológicos, sin 
embargo este tipo de microorganismos no se identificaron en la comunidad microbiana. 
 
En la segunda etapa de operación, el promedio de la concentración 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 remoción mayor al 95% en ambos sistemas. Para comprobar que no se 
presentara una acumulación de GyA dentro de los reactores nuevamente, se realizó una 
medición en el licor mezclado a la mitad del tiempo de operación en esta etapa y la 
concentración de dicho parámetro no superó los 30 mg/L. De este modo, la actividad 
enzimática de los microorganismos no se vio afectada por las GyA, lo que permitió obtener 
mejores remociones de materia orgánica a la salida de los reactores con membrana en 
comparación 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 concentración de sólidos 
suspendidos en los MBR.  
 
6.5.7 Características de la biomasa 
 
Para evaluar la cantidad de biomasa en suspensión existente dentro de los reactores se 
determinaron los sólidos suspendidos totales en el licor mezclado (SSLM). En el caso del 
reactor híbrido, a pesar de que la mayoría de la biomasa está fija en los soportes se 
cuantificaron los SST debido que existe un desprendimiento natural de la biopelícula que 
influye en la presencia de sólidos suspendidos en la fase acuosa. En la figura 6.17, se 
muestra el comportamiento de los SSTLM en ambos reactores y la concentración de 
biomasa adherida en los soportes del MBMBR. 
 
Para el reactor MBR, se observa un incremento de la concentración de sólidos suspendidos 
totales en el licor mezclado durante la primera etapa de operación 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 disminuía el 
TRH aumentaban los SSLM, este hecho se debe a que TRH cortos proporcionan más 
nutrientes a la biomasa, permitiendo un mayor crecimiento y por lo tanto una concentración 
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 difícilmente superan los 5 g/L. La presencia de la 
membrana garantizó una concentración elevada de biomasa que contribuyó a una mejor 
eficiencia del tratamiento y una menor producción de lodos. El contenido de SST dentro de 
los MBR oscila entre 8 y 15 g/L para el tratamiento de agua doméstica (Stepheson et al., 
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2000; Rosenberger et al., 2002), la baja concentración 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 refinerías 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 período 
de operación, la relación de SSV/SST se mantuvo siempre arriba de 0.8 indicando que no 
hubo acumulación de compuestos inorgánicos dentro del reactor, los cuales fueron 
absorbidos por la biomasa o extraídos por la membrana (Viero et al., 2008) y la mayoría de 
los sólidos suspendidos eran microorganismos (Sombatsompop, 2007). 
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Figura 6.17 Generación de biomasa presente en los sistemas propuestos 
 
Para el reactor MBMBR, la concentración de SST fue relativamente baja y constante. Se 
registró una concentración promedio de 300 ± 100 mg SSTLM/L, lo que indica que durante 
la operación en continuo no se presentó un desprendimiento considerable de la biopelícula 
que afectara el desempeño del sistema, cumpliendo con la principal característica de los 
reactores de biomasa adherida, en donde la mayoría de la biomasa presente en el sistema se 
encuentra fija en los soportes. La concentración de SSLM reportada para sistemas los 
MBMBR es muy variable, sin embargo, estos valores son siempre inferiores a los obtenidos 
en los reactores biológicos con membranas. Phattaranawik y Leiknes (2010, 2011) 
mencionan que por esta razón los reactores MBMBR presentan algunas ventajas sobre los 
MBR tales como: reducción del ensuciamiento de la membrana y baja viscosidad de los 
SSLM disminuyendo el consumo de energía de los sistemas de aireación. 
 
Respecto a la cuantificación de la biomasa adherida a los soportes, se registró una 
concentración entre de 5.1 y 8.5 g ST/m2 en la primera etapa y entre 4.6 y 5.9 g ST/m2 para 
la segunda etapa. La concentración de biomasa adherida fue aumentando con la reducción 
del tiempo de residencia hidráulica obteniéndose las mayores concentraciones en el TRH de 
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6 h, esto era de esperarse, porque a mayor carga orgánica se registra una mayor cantidad de 
biomasa (Valdivia, 2005). Este hecho se comprueba con fotos comparativas de los soportes 
tomadas en diferentes tiempos de operación (Figura 6.18). Los valores obtenidos se 
encuentran dentro del intervalo de 4-9 g ST/m2 que reportan Pasinetti y Emondi (2003) 
apud Valdivia (2005) para reactores de biopelícula que utilizan anillos Kaldnes como 
soporte. La concentración promedio de la biomasa adherida se extrapoló 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 refinerías (Schneider et al., 2011). 
 

 
Figura 6.18 Fotografías comparativas del crecimiento de la biopelícula en los soportes  
 
Otro de los análisis utilizados para la cuantificación indirecta de la biomasa adherida en los 
soportes fue la determinación de carbohidratos y proteínas totales, cuyos perfiles de 
concentración se muestran en la figura 6.19. Se observa una tendencia de aumento en la 
concentración de dichos parámetros con respecto al tiempo, lo cual se debe al incremento 
en la concentración celular a lo largo de los experimentos. Las concentraciones de 
carbohidratos totales se encontraron entre 118 y 354 mg/L mientras que la concentración de 
proteínas se registró entre 174 y 469 mg/L. Algunos autores reportan que en los sistemas de 
biopelícula la concentración de proteínas 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 adhesión de los microorganismos sobre la superficie de los 
soportes (Tavares et al., 1994).  
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Figura 6.19 Concentración de carbohidratos y proteínas totales en el MBBR 
 
Flemming y Wingender (2001) sugirieron que los carbohidratos son los compuestos 
predominantes en la composición de la biopelícula, sin embargo, otros autores reportan que 
las proteínas y los ácidos húmicos 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 biopelícula, depende de numerosos factores como el origen del lodo, la fase 
de crecimiento, las condiciones de operación del proceso, el tipo del reactor y del método 
de extracción para cuantificar las SPE. 

 
 

Figura 6.20 Relación PS/PT con respecto al TRH 
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La figura 6.20 muestra la relación entre los polisacáridos (PS) y las proteínas (PT) para 
cada tiempo de residencia hidráulica. Se observa que las medias de los valores para la 
relación 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 relación PS/PT lo que significa que a pesar de 
registrarse un aumento de la biomasa adherida en los soportes, la relación entre la cantidad 
de carbohidratos y proteínas se mantuvo prácticamente constante a lo largo de este estudio. 

 
6.5.8 Dureza y turbidez  
 
La remoción de dureza en las dos etapas en continuo fue de 176 ± 5 mg CaCO3/L lo que 
corresponde a una tasa de remoción del 47% para ambos sistemas. Estos resultados son 
consistentes con estudios reportados utilizando membranas de ultrafiltración. Xing et al. 
(2000) registraron una concentración de dureza en el permeado equivalente a 325 mg 
CaCO3/L durante el tratamiento de aguas residuales municipales. Li et al. (2004) integraron 
una membrana de ultrafiltración (UF) dentro de un reactor de lecho fluidizado para la 
remoción de la dureza y obtuvieron una eficiencia de remoción del 60% en el sistema 
hibrido y del 16% sólo trabajando con la membrana. Viero et al. (2002), lograron una 
remoción de alrededor el 30% de la dureza con una membrana de ultrafiltración y del 54% 
con un membrana de osmosis inversa. Mancuso y Santos (2003) mencionan que el agua 
para reúso requiere de una concentración menor a 650 mg/L, por lo cual la dureza del agua 
tratada obtenida en los dos sistemas no es un inconveniente para su reúso dentro de las 
refinerías. 
 
La turbidez del agua tratada fue menor a 1 UNT en ambos reactores y corresponde a una 
reducción mayor del 99% de dicho parámetro, 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 Desempeño de la membrana 
 
6.5.9.1 Presión Transmembrana (PTM) 
 
Como se mencionó en la metodología, durante la primera etapa los sistemas no contaban 
con ningún tipo de instrumentación y por tal motivo la PTM se midió por medio de un 
manómetro durante los 60 días de operación. La PTM se mantuvo constante registrando un 
valor promedio de 5 kPa para el módulo 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, observándose variaciones mínimas (≤ 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 experimentación, la PTM se midió por medio de un transductor de 
presión conectado a una tarjeta de adquisición de datos. De acuerdo con la información 
aportada por el proveedor, el flux crítico de la membrana fue de 25 L/m2·h y el flux 
subcrítico de aproximadamente 20 L/m2·h. Durante toda la experimentación se trabajó a un 
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flux constate de 10.5 L/m2h para el TRH de 12 h, 13.8 L/m2h para el TRH de 9 h y 20.7 
L/m2h para el TRH de 6 h. El flux de permeado siempre estuvo por abajo del flux crítico. El 
rango de flux de permeado reportado en la literatura para los MBMBR varía entre 3 y 60 
L/m2h (Melin et al., 2005; Leiknes y Ødegaard, 2007), sin embargo la mayoría oscila entre 
13 y 25 L/m2h (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 días de operación. Se 
observa que la PTM del reactor MBMBR varía 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 registró un rápido 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 desempeño de la membrana (Leiknes y Ødegaard, 2001 y 2007; 
Ivanovik y Leiknes, 2008) y no fueron necesarias las limpiezas químicas. Aunque la 
diferencia de la PTM entre los dos reactores no es muy significativa, el reactor MBMBR 
registra una PTM más alta que el sistema MBR, lo que podría representar que en un largo 
plazo de operación el sistema MBMBR será más sensible a mostrar saltos en la PTM y por 
consiguiente, una tasa elevada de ensuciamiento de la membrana que el reactor MBR.  

 
Figura 6.21 Perfiles de la presión transmembrana (PTM) durante la segunda etapa de 

operación en continuo 
 
6.5.9.2 Sustancias poliméricas extracelulares solubles y enlazadas al flóculo 
 
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 
mencionó 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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solución o débilmente ligadas a la célula (Laspidou y Rittman, 2002). Un análisis 
cuantitativo de las SPE tanto solubles como enlazadas a los flóculos fue realizado para 
comparar la concentración de SPE en ambos reactores y evaluar la influencia de este 
parámetro en el ensuciamiento de la membrana.  
 
La tabla 6.10 presenta las concentraciones de las SPE solubles y enlazadas, representadas 
por la concentración de proteínas (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 
(mg/L) 

SPE enlazadas 
(mg/L) 

 MBMBR MBR MBMBR MBR 
Proteínas 140 ± 17 91 ± 6 269 ± 8 225 ± 6 

Carbohidratos 25 ± 3 17 ± 3 113 ± 2 92 ± 3 
SPE Total 166 ± 4 102 ± 6 382 ± 4 318 ± 5 

 
Se observó que la concentración de PT y CB no cambia con respecto al TRH, indicando 
que la concentración de dichos parámetros se mantuvo prácticamente constante a lo largo 
de este estudio (Anexo 4). Sombatsompop (2007) encontró que la cantidad de SPE es 
independiente del TRH en sistemas con crecimiento suspendido y adherido. 
 
Las proteínas representaron más del 70 % de la composición de las SPE, lo que significa 
que el contenido de proteínas 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 proteínas tienen un papel importante a la hora de estabilizar la estructura del 
agregado microbiano además de que actúan como enzimas durante la digestión 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 aún 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 composición 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 reducción de las SPE en los MBMBR en comparación con los  
MBR debido a la habilidad de la biopelícula 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 proteínas y 
polisacáridos 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 
flóculos 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 proteínas y 
carbohidratos son mayores en esta investigación 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, diseño 
del reactor y condiciones de operación de los reactores (Ahl et al., 2006). Además, cuando 
hay presencia de compuestos tóxicos como el fenol, los microorganismos producen una 
mayor cantidad de SPE que cuando es glucosa (Huang et al., 2008).  

 
Figura 6.22 Comparación 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 formación de la 
biopelícula y por tal motivo su concentración puede ser mayor en comparación con los 
sistema de crecimiento suspendido (Sombatsompop, 2007). Aunque no existieron cambios 
significativos en la PTM ni se sobrepaso el flux crítico, el reactor MBMBR podría 
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 
flóculos (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 últimos estudios indican que el ensuciamiento de la membrana en el 
sistema híbrido es causado por la distribución del tamaño de partícula y no por las SPE. 

 

1	
   2	
   8	
   4	
  

140	
  

2	
  
12	
   8	
   4	
  

25	
  

1	
   3	
   4	
  
18	
  

91	
  

2	
  
13	
   7	
   10	
   11	
  

0	
  

20	
  

40	
  

60	
  

80	
  

100	
  

120	
  

140	
  

160	
  

Lee	
  et	
  al.	
  (2001)	
  Sombatsompop	
  
et	
  al.	
  (2006)	
  

Sombatsompop	
  
et	
  al.	
  (2006)	
  

Ng	
  et	
  al.	
  (2010)	
   Este	
  estudio	
  
(2014)	
  

SP
E	
  
so
lu
bl
es
	
  (m

g/
L)
	
  

PT	
  MBMBR	
   CB	
  MBMBR	
   PT	
  MBR	
   CB	
  MBR	
  



 
Resultados y discusión 

 

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTÓNOMA DE MÉXICO 
 

100 

 
Figura 6.23 Comparación de las concentraciones de SPE enlazadas a los flóculos en 

MBMBR y MBR 
 
El MBMBR fue diseñado para contrarrestar el ensuciamiento de la membrana por medio 
del uso de soportes (Leiknes y Ødegaard, 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 formación de la capa taponante sobre la 
superficie de la membrana ó un bioensuciamiento por la adsorción de componentes 
orgánicos (SPE) dentro de los poros. Según 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 reducción de los SSLM no garantiza un mejor rendimiento de la 
membrana en estos sistemas híbridos. Yang et al. (2009b) y Lee et al. (2001) encontraron 
tasas elevadas de ensuciamiento a bajas concentraciones de SSLM en los MBMBR, 
observándose la formación de una capa densa y menos porosa que llevó a una mayor 
resistencia y por lo tanto mayores tasas de incrustaciones. Hoy en día, aún no está claro 
bajo que circunstancias se presenta el ensuciamiento de la membrana debido a que son 
muchos factores los que afectan este fenómeno sin seguir un patrón definido. En los 
MBMBR el rendimiento de la membrana ha variado y parece depender de la calidad de las 
aguas residuales y de los SSLM (Leiknes y Ødegaard, 2007). 
 
Por otro lado, en la segunda etapa de operación se calculó el índice 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 presentó 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 concentración de sólidos suspendidos es baja 
y son más susceptibles a la presencia de bacterias filamentosas por el desprendimiento de la 
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biopelícula. Ng y Hermanowicz (2005) relacionan el IVL con la cantidad de EPS totales 
(proteínas y polisacáridos) y verifican que la sedimentación es mejor cuando hay cantidades 
más altas de EPS en la biomasa. 
 
6.5.9.3 Visualización de las membranas 
 
En la figura 6.24 se muestran las fotografías de la membrana antes y después de la 
operación del MBMBR y del MBR, las cuales fueron tomadas con el microscopio 
electrónico de barrido (MEB). 
 
En la figura 6.24a se muestra una micrografía de la superficie externa de la membrana sin 
usar donde se puede observar su superficie porosa. Las fotos 6.24 b y c 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 formación de la capa taponante formada sobre la superficie de la membrana 
y la presencia de microorganismos. Sin embargo, no se observa la formación de una capa 
de ensuciamiento como se reporta en la mayoría de los trabajos que estudian este tema, lo 
cual se puede atribuir a que el área superficial de la membrana fue superior a la requerida. 

(a) 

 (b) (c) 
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 (d) (e)ç 
 

Figura 6.24 Micrografías electrónicas de la membrana limpia (a) y de la membrana 
usada en el MBR (b y c). Membrana usada en el MBMBR (MBMBR) (d y e) 

 
6.6 Dinámica 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 inóculo y de la operación 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) más los 200 pb del vector (primer M13F y M13R).  
 

 
 

 
 

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 número de secuencias obtenidas representa el número de especies detectadas. 

800 pb 
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Tabla 6.11 Distribución de las secuencias analizadas 
Muestra Secuencias 

Analizadas 
Secuencias 
Obtenidas 

Especies 
detectadas* 

Inóculo 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 (Roselló-Mora y Amann 2001) 

 
Considerando el número de secuencias obtenidas, se observa que existe una mayor 
diversidad en el inóculo (45 especies detectadas), pero dicha diversidad disminuye 
considerablemente cuando se da inicio a la operación en discontinuo, registrándose 5 
especies detectadas para el SBR y 2 para el MSBR. Luego al cambiar las condiciones de 
operación a régimen en continuo, algunos microorganismos presentes en el inóculo se 
activaron nuevamente contribuyendo a un aumento en las secuencias obtenidas en cada 
sistema, detectando así 17 especies para el MBMBR y 16 para el MBR.  
 
En la figura 6.26 se muestra la distribución general de las bacterias encontradas en las 
diferentes etapas de operación. Se observa que en el inóculo predominan diferentes filos, 
destacándose las Proteobacteria (α, ß y γ) y Bacteroidetes. Por el contrario, en la operación 
en discontinuo de los reactores, la diversidad bacteriana fue muy limitada en comparación 
con el inóculo debido a que sólo se registraron dos grupos de bacterias que corresponden a 
Betaproteobacteria y Gammaproteobacteria. En la operación en continuo, 
Betaproteobacteria siguen siendo el grupo de bacterias predominantes en los sistemas pero 
en menor proporción que en la etapa en discontinuo, además se observa la presencia de 
algunas bacterias que estaban presentes en el inóculo como aquellas pertenecientes a los 
grupos Alfaproteobacteria, Bacteroidetes, Planctomycetes, Actinobacteria, la división 
candidata TM7, y así como algunas bacterias no clasificadas, las cuales al momento de 
cambiar las condiciones de operación se activaron, aumentaron en la población y fueron 
detectadas en la librería de clonas.  
 
Este primer análisis estuvo basado en la asignación 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 realizó una construcción 
filogenética o árbol filogenético que permite asignar correctamente las secuencias 
obtenidas.  
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Figura 6.26 Distribución de los grupos encontrados en las diferentes etapas de 

operación  
 
La figura 6.27 muestra el árbol filogenético construido a partir de las secuencias obtenidas 
en el inóculo y en los reactores. Con las secuencias de referencia reportadas en las bases de 
datos se pudieron identificar siete diferentes fila destacándose Betaproteobacteria (47%), 
seguido por Alfaproteobacteria (22%), Bacteroidetes (11%), Plantomycetes (11%) y en 
menor proporción 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 refinerías de petróleo  (Calderón 
et al., 2012; Silva et al., 2010; Ishak et al., 2012). Las secuencias únicas y en baja 
proporción tanto del inóculo como de cada sistema se muestran en el anexo 5. 
 
En general, se puede indicar que la composición de la comunidad bacteriana presente en 
este estudio mostró 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 órdenes 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 biopelículas (Wiszniowski et al., 2011; Biswas y Turner, 2012). 
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Figura 6.27 Árbol filogenético obtenido de las secuencias compartidas entre el inóculo 

y los reactores 
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 uncultured bacterium Bk_4A; EF209340 
 ReacIV-tx9-30-M13F 
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 Inoculo-tx9-59-M13F 
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 uncultured Phycisphaerales bacterium SB35; JQ723678 
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 Inoculo-tx9-42-M13F 
 ReacIV-tx9-09-M13F 

 Sediminibacterium salmoneum NBRC 103935; AB682145 
 uncultured bacterium N1512_18; EU104191 
 uncultured bacterium BF-50; HQ609652 

 ReacIV-tx9-12-M13F 
 Reac10-tx9-25-M13F 
 Emticicia ginsengisoli Gsoil 085; AB245370 

 Inoculo-tx9-63-M13F 
 uncultured bacterium N1512_10; EU104183 

 uncultured bacterium SBR2096; AF268998 
 uncultured soil bacterium UB12; DQ248260 

 ReacIV-tx9-15-M13F 
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Las Betaproteobacteria permanecieron constantes durante todas las etapas de operación de 
los reactores, contribuyendo a la estabilidad de los sistemas y sugiriendo probablemente 
que estas especies son los principales microorganismos responsables de la degradación 
eficiente de los compuestos tóxicos del agua desflemada de refinerías (Silva et al., 2010). 
Por otro lado, las bacterias de la familia Rhodobacteraceae han demostrado estar 
involucradas en la degradación del fenol, debido a que tienen la capacidad de producir una 
escisión del anillo en compuestos aromáticos (Moreno-Andrade y Buitrón, 2012). Sin 
embargo, estás afirmaciones sólo podrán comprobarse realizando pruebas de RNA debido a 
que esta técnica permitirá identificar que bacterias trabajan exactamente en los sistemas.  
 
Las especies del género Zoogloea encontradas en los sistemas MSBR y MBMBR producen 
un polisacárido extracelular que ayuda a formar y estabilizar la estructura de la biopelícula 
(Duncan y Nigel, 2003), este fenómeno podría explicar la alta concentración de SPE en el 
reactor MBMBR que se traduce a un mayor ensuciamiento de la membrana en comparación 
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 
dinámica y composición de población. Este hecho indica que la dinámica de las 
comunidades microbianas presente en los reactores se ve fuertemente afectada por las 
condiciones de operación y el tipo de aglomeración empleados. Esto se asemeja con los 
resultados de diferentes estudios (Molina-Muñoz et al., 2009; Moreno-Andrade y Buitrón 
2012) que reportan una dinámica buena entre las poblaciones microbianas en reactores 
biológicos, a pesar de que no existen diferencias significativas entre las eficiencias de 
remoción y otros parámetros fisicoquímicos. 
 
6.7 Bioensayos de toxicidad del agua tratada 
 
Se realizaron bioensayos de toxicidad para el agua desflemada del lote 4, recolectado en la 
refinería Ing. Antonio M. Amor y para el lote 5 de la refinería Francisco I. Madero (agua 
desflemada decantada con una concentración de grasas y aceites de 150 mg/L). Además, 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 refinería Ing. 
Antonio M. Amor se muestra en la tabla 6.12 y la figura 6.28 y para el agua desflemada de 
la Refinería Francisco I. Madero en la tabla 6.13 y la figura 6.29. Se observa que el 
porcentaje del índice de germinación (IG), largo del hipocótilo y la radícula disminuye al 
aumentar la concentración de agua desflemada. 
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Tabla 6.12 Largo de hipocótilo y radícula de Lycopersicum esculentum  
(Agua desflemada Refinería RIAMA) 

Agua desflemada  
(%) 

Índice de 
germinación (%) 

Largo de hipocótilo  
(cm) 

Largo de radícula 
 (cm) 

25 67.1 4.75 ± 1.25 3.5 ± 1.5 
50 51.6 3.35 ± 1.35 2.5 ±1.5 
75 37.0 2.6 ± 1.6 1.45 ± 0.95 
100 23.9 2 ±1.5 0.95 ± 0.65 

 
Tabla 6.13 Largo de hipocótilo y radícula de Lycopersicum esculentum  

(Agua desflemada Refinería Madero) 
Agua desflemada 

(%) 
Índice de 

germinación (%) 
Largo de hipocótilo 

(cm) 
Largo de radícula 

(cm) 
25 75.1 4.35 ± 1.65 4.25 ± 1.75 
50 58.5 3.85 ± 1.65 3.15 ±1.85 
75 50.4 3.5 ± 1.5 2.7 ± 1.8 
100 40.2 3 ±1.3 1.35 ± 1.35 

 

 
Figura 6.28 Largo de hipocótilo y radícula utilizando agua desflemada de la refinería 

Ing. Antonio M. Amor 
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Figura 6.29 Largo de hipocótilo y radícula utilizando agua desflemada de la refinería 

Francisco I. Madero 
 

Para ambos casos, los resultados del porcentaje de germinación (% IG) indican bajas tasas 
de germinación de las semillas, debido a que como valor patrón la tasa de germinación debe 
estar por arriba del 55% (ASTM, 2003). El índice de germinación (% IG) también muestra 
que el agua desflemada recolectada en la refinería Ing. Antonio M. Amor contiene 
compuestos más tóxicos que el agua desflemada de la refinería Francisco I. Madero debido 
a que sus % IG son mucho más bajos.  
 
El análisis de varianza para ambos experimentos muestra que la concentración de 
contaminantes utilizadas presentan un efecto significativo (α = 0.01) sobre el largo del 
hipocótilo y de la radícula de las plántulas de Lycopersicum esculentum. Por lo tanto, a 
medida que va aumentando la concentración de agua desflemada el desarrollo tanto de la 
radícula como del hipocótilo fue afectado negativamente por la presencia de los 
compuestos tóxicos presentes en el agua. Un estudio realizado para examinar los efectos 
subletales de efluentes provenientes de dos refinerías en Ontario (Canadá) 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 germinación de la 
Lactuca sativa (Sherry et al., 1994 apud Wake 2005) 
 
Se calculó la concentración efectiva (CE50) por interpolación lineal en ambos bioensayos y 
se obtuvo un valor de 48.16 para el agua desflemada de la refinería Ing. Antonio M. Amor 
y de 55.8 para el agua de la refinería Francisco I. Madero. Aplicando la relación UT= 
100/CL50 ó CE50, se obtiene: 
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UTa = 100/48.16=  2.07 UTSalamanca 
 

UTa = 100/55.8 =  1.79 UTMadero 
 
Según la clasificación del nivel de toxicidad de un vertimiento o cuerpo de agua en 
unidades de toxicidad (UT) que se mostró en la metodología (Tabla 5.6), las dos muestras 
de agua desflemada se consideran moderadamente tóxicas. Existe una relación inversa entre 
la toxicidad y la concentración del bioensayo, esto es, cuanto más baja sea la concentración 
letal para el 50% de los organismos más alta será la toxicidad del efluente, los datos 
obtenidos en este trabajo confirman este hecho ya que el agua de la Refinería Ing. Antonio 
M. Amor presentó una concentración de efectividad menor y unidades de toxicidad más 
altas (CE50=48.16; UT=2.07) que el agua desflemada de la Refinería Francisco I. Madero 
(CE50=55.8; UT=1.79), por lo tanto fue más tóxica. Este resultado puedo ser influenciado 
por la remoción de GyA a la que sometió el agua residual de la Refinería de Madero. 
 
6.7.2 Agua tratada 
 
Los resultados del largo de hipocótilo y radícula de Lycopersicum esculentum para el agua 
tratada se muestran en la tabla 6.14. Los índices germinación obtenidos muestran que parte 
de los compuestos tóxicos fueron removidos y los mejores resultados se obtuvieron en la 
segunda etapa debido a que el agua no contenía una alta concentración de grasas y aceites 
(Tabla 6.15). 
 

Tabla 6.14 Largo de hipocótilo y radícula de Lycopersicum esculentum en el agua 

tratada 

Tipo de agua tratada Reactor Largo de hipocótilo 
(cm) 

Largo de radícula 
(cm) 

Etapa1 MBR 2.5 ± 1.2 1.65 ± 0.65 
MBMBR 2.95 ± 1.85 1.75 ±0.75 

Etapa 2 MBR 4.2 ± 3.2 3.6 ± 3.3 
MBMBR 4.7 ± 4.1 3.4 ± 2.6 

 

Tabla 6.15 Índice de germinación de  Lycopersicum esculentum en el agua tratada 

Reactor % índice de Germinación 
 Etapa 1 Etapa 2 

MBR 50 84 
MBMBR 58 94 

 
Se calculó la concentración efectiva (CE50) 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 =  0.92 UT 
UTMBR = 100/103 =  0.97 UT 

 
Según la clasificación 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 tóxicas por 
que los valores son menores a 1, lo que significa que se eliminaron los contaminantes 
tóxicos del agua desflemada y los sistemas propuestos son efectivos debido a que se 
presentó una disminución en el nivel de toxicidad en comparación con el agua sin tratar. 
 
6.8 Calidad del agua tratada 
 
El objetivo principal de este trabajo de investigación fue evaluar el desempeño de un 
MBMBR y de un MBR en la remoción de los contaminantes presentes en el agua 
desflemada para obtener un efluente con la calidad requerida para su reúso. En la tabla 6.16 
se muestran las características promedio del efluente de la segunda etapa de operación en 
los dos sistemas.  
 

Tabla 6.16 Características del agua tratada y del agua para reúso  
Parámetro Unidad Límite 

Máximo 
Requerido** 

MBMBR MBR 

pH  6-9 6.9 7.1 
Turbidez UNT < 50 < 1 < 1 

DQO mg/L < 100 < 50 < 62 
N-NH3 mg/L < 1.0 < 10  < 18 
Fenoles mg/L < 0.1 < 0.2 < 0.3 

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 CaCO3/L < 650 < 176 < 176 

** Resumen Tabla 2.4 
 
Las características del agua obtenida en la primera etapa se descartó debido a la alta 
concentración 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 reúso en las torres de enfriamiento, 
debido a que aún hay una presencia notable de nitrógeno amoniacal y sulfatos.  
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7. CONCLUSIONES 
 
En este trabajo de investigación se evaluó y comparó el desempeño de un reactor biológico 
híbrido (MBMBR) con el de un reactor biológico con membrana convencional (MBR), 
durante la remoción de los contaminantes presentes en aguas residuales reales de refinerías. 
Las conclusiones de este estudio son las siguientes: 
 

• En el proceso de aclimatación de la biomasa, se obtuvieron remociones del 98% de 
fenoles y más del 69% de la materia orgánica, por lo cual se considera que los 
microorganismos se adaptaron adecuadamente a la degradación de los compuestos 
presentes en el agua desflemada.   

 
• En la etapa experimental con los reactores funcionando en discontinuo, las 

eficiencias de remoción de DQO, COD y 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 refinería. Aunque las diferencias obtenidas en la remoción de 
materia orgánica son mínimas (<5%) entre ambos reactores, se observó que cuando 
hay variaciones de carga el MSBR presenta un mejor rendimiento y mayor 
estabilidad debido a la mayor área disponible para el crecimiento de la biomasa. 

 
• En los experimentos de perfiles de degradación en discontinuo, se encontró que el 

fenol no causa un efecto inhibitorio sobre la actividad de los microorganismos y su 
remoción fue de prácticamente 100%. Sin embargo, con respecto a los parámetros 
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 difícil mineralización como grasas y aceites. Se observó una inhibición mixta en 
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los sistemas SBR y MSBR debido a las variaciones de Ks y µmax. Los valores de 
Ks son superiores a la concentración 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 demostró que para un tratamiento biológico efectivo, las aguas 

residuales provenientes de refinerías deben ser sometidas a un pretratamiento para 
la reducción o eliminación total de las grasas y aceites debido a que afectan 
considerablemente la actividad de los microorganismos. Se propuso un proceso de 
coagulación-flotación antes de iniciar la segunda etapa de operación en continuo y 
se lograron las mayores eficiencias de remoción de DQO que corresponden al 88 % 
para ambos reactores.  

 
• Durante la operación en continuo de los reactores MBR y MBMBR, se encontró 

que a cargas orgánicas bajas (<1 kg DQO/m3d) los dos reactores registran una 
remoción superior al 80% de DQO y presentan una operación estable. Al aumentar 
la carga orgánica se presenta una mayor dispersión y se registran variaciones en la 
remoción de dicho parámetro, sin embargo, el reactor MBMBR presentó un mejor 
rendimiento cuando se trabaja a cargas orgánicas mayores (2 kg DQO/ m3d), 
alcanzando una remoción del 63% mientras que en el MBR se logró una remoción 
del 49%.  

 
• La remoción de fenoles fue mayor al 99% en los sistemas MBMBR y MBR. Se 

observó la presencia de ácidos carboxílicos en el agua tratada, los cuales se generan 
durante la degradación del fenol. En general, no hay diferencias en el grado de 
remoción de materia orgánica y compuestos fenólicos entre el MBMBR y el MBR. 
Ambos sistemas logran eficiencias similares cuando se trabajan a los mismos TRH 
y TRC. 

 
• La remoción de nitrógeno amoniacal fue mayor en el reactor MBMBR comparado 

con el MBR, 47% y 5 %, respectivamente. Este hecho se atribuye a la introducción 
de los soportes que proporciona un entorno adecuado para la existencia de zonas 
anóxicas en el interior del reactor, permitiendo llevar a cabo el fenómeno de 
nitrificación.  

 
• Se presentaron remociones del 50% de sulfuros, lo cual se atribuye a la desorción de 

estos compuestos por la aireación del sistema, considerando que la concentración de 
sulfatos durante la operación permaneció constante en el influente y efluente del 
MBMBR y MBR. 

 
• La concentración de sólidos suspendidos totales en el MBR se registró entre 4.8 y 6 

g SSLM/L mientras que en el MBMBR fue de aproximadamente 0.3 g SSLM/L. La 
relación SSV/SST se mantuvo siempre arriba de 0.8 en ambos reactores. La 
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concentración de biomasa adherida a los soportes Kaldnes K1 osciló entre 5.1 y 8.5 
g ST/m2.  

 
• El reactor MBMBR registró una PTM más 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 más alta de ensuciamiento de la 
membrana en el reactor MBMBR, a pesar que la concentración de sólidos 
suspendidos en el MBMBR fue más baja. 

 
• En forma general, se observa que los sistemas propuestos en este estudio presentan 

ventajas y desventajas que influyen en su funcionamiento y desempeño y por tal 
motivo la selección de la mejor tecnología para el tratamiento de aguas residuales 
dentro de una refinería de petróleo, depende principalmente del espacio requerido, 
costos de operación y del cumplimiento de las normas ambientales. En esta 
investigación se observó que tanto el MBMBR como el MBR permitieron alcanzar 
altas remociones de materia orgánica y fenoles en un menor tiempo sin afectar su 
estabilidad en comparación con los sistemas biológicos convencionales, sin 
embargo, la remoción de compuestos nitrogenados en el MBMBR fue mejor que en 
el MBR, lo que su aplicación puede llegar a ser más atractiva en este tipo de 
industrias. 

 
• Con respecto a la comunidad microbiana, se identificaron siete diferentes fila 

destacándose Betaproteobacteria (47%), seguido por Alfaproteobacteria (22%), 
Bacteroidetes (11%), Plantomycetes (11%) y en menor proporción las 
Gammaproteobacteria (3%), Actinobacteria (3%) y TM7 (3%). Las 
Betaproteobacteria fueron las bacterias más asociadas a la degradación de los 
compuestos tóxicos 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, estás afirmaciones sólo podrán 
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 reúso 
en torres de enfriamiento debido a que no cumple con los requerimientos de calidad 
recomendados y/o establecidos. 
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9. ANEXOS 

 
ANEXO I. Características de la membrana 

 Parámetro Valor 

Parámetros 
técnicos 

Forma de la membrana Fibra hueca 
Material de la membrana PVDF 
Tamaño de poro 0.1 µm 
Diámetro de membrana (interno/externo) 0.7/1.3 mm 
Área de filtración  0.04 m2 
Estructura del poro  Poro esponjoso 
Adhesivo Epóxico 

Efecto de 
filtración 

Sólidos suspendidos > 2 µm 100 % 
Microorganismos 99.999 % 
U. nefelométricas de turbiedad en el permeado ≤ 1 UNT 
Índice de densidad de lodo ≤ 2.5 

Condiciones 
de uso 

Método de filtración Interna/externa 
Presión 0.01-0.05 Mpa 
Temperatura de operación 5-45 °C 
Intervalo de pH 2 – 11 
Intervalo de Flux 10-20 L/m2-h 
Relación aire/agua recomendado 20:1 – 30:1 
Requerimientos de aire Aire comprimido libre de aceite 
Contenido de grasa  < 2 mg/L 
Concentración máxima de cloro residual 200 mg/L 

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

Parámetros Método Equipo Referencia 
Temperatura Directo Termómetro de mercurio NMX-AA-007-

SCFI-2000 
pH  Potenciométrico Potenciómetro Corning NMX-AA-008-

SCFI-2000 
Conductivida
d 

Conductímetro Conductímetro  NMX-AA-093-
SCFI-2000 

Turbiedad Nefelométrico  Turbidímetro HANNA 
instruments 

NMX-AA-038-
SCFI-2001 

Dureza Colorimétrico ---- NMX-AA-072-
2001 

DQO Oxidación ácido  
cromo-sulfúrico 

Espectrofotómetro  Thermo 
Spectronic Genesys 20 

NMX-AA-30-
SCFI-2001 

DBO5 Winkler, modificado 
por azida 

Horno Felisa NMX-AA-028-
SCFI-2001 

COD Oxidación térmica Analizador TOC-V CSN 
Shimadzu 

Método US EPA 
415.1 

NKT Titulométrico 
Kjeldahl 

BÜCHI NMX-AA-026-
SCFI-2001 

Nitratos (N-
NO3) 

Espectrofotocolorim
étrico 

Espectrofotómetro Varian 
50 Scan UV-Visible 

NMX-AA-079-
SCFI-2001 

Fenoles 
totales 

Espectrofotocolorim
étrico 

Espectrofotómetro Varian 
50 Scan UV-Visible 

NMX-AA-50-
SCFI-2001 

Sulfuros Iodométrico  ------ NMX-AA-084-
SCFI-1982 

Sulfatos Espectrofotocolorim
étrico 

Espectrofotómetro 
Thermo Spectronic Genesys 
20 

NMX-AA-075-
SCFI-1981 

Cloruros Colorimétrico ----- NMX-AA-073-
2001 

Grasas y 
Aceites 

Extracción Equipo de extracción 
Soxhlet 

NMX-AA-073-
2001 

Alcalinidad Colorimétrico ----- NMX-AA-036-
SCFI-2001 

Sílice Espectrofotocolorim
étrico 

Espectrofotómetro Varian 
50 Scan UV-Visible 

ASTM D859/88 

SST Diferencia de pesos, 
secado a 105°C 

Balanza analítica OHAUS 
Horno Felisa 

NMX-AA-034-
SCFI-2001 
 

SSV Diferencia de pesos, 
calcinación a 550°C 

Balanza analítica OHAUS 
Mufla Barnstead 48000 

NMX-AA-034-
SCFI-2001 



 
Anexos 

 

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTÓNOMA DE MÉXICO 
 

131 

ANEXO 3. Técnicas analíticas para la determinación de proteínas y polisacáridos 
 
Método para determinar proteínas (Lowry et al., 1951) 
Reactivos: 
• Solución prestock: Disolver 4 g de NaOH y 30 g de Na2CO3 en agua destilada y 
aforar a 1 L (almacenar a temperatura ambiente). 
• Solución A (tartrato de sodio y potasio al 4%). Disolver 4 g de KNaC4H4O6 4H2O 
en agua destilada y aforar a 100 mL (almacenar en refrigeración). 
• Solución B (sulfato de cúprico al 2%). Disolver 2 g de sulfato cúprico en agua 
destilada y aforar a 100 mL (almacenar a temperatura ambiente). 
• Solución C. Mezclar 1 mL de solución A y 1 mL de solución B, posteriormente 
aforar a 100 mL con solución prestock.  
• Solución  D. Diluir reactivo Folin 1:1 con agua destilada. Esta solución tiene una 
duración de un día.  
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 
espectrofotómetro UV-VIS a 750 nm. La concentración de proteínas se calcula a partir de 
una curva de calibración preparada con albúmina bovina sérica en concentraciones de 0 a 
10  mg/L y de 0 a 1,000 mg/L, dependiendo la concentración de proteínas en la muestra. 
 
Método para determinar polisacáridos (Dubois et al., 1956) 
Reactivos: 
• Solución de fenol al 5% p/v. 
• Ácido sulfúrico concentrado. 
 
Procedimiento: 
Colocar en un tubo de ensayo 1 mL de muestra y 1 mL de solución de fenol al 5% y 
proceder a su agitación en vórtex. Posteriormente adicionar 5 mL de ácido sulfúrico 
concentrado y dejar reposar por 10 minutos. Una vez transcurrido el tiempo, agitar 
nuevamente en vórtex y llevar los tubos a baño maría (25-30 °C) durante 15 minutos. 
Enfriar rápidamente en agua con hielo y leer la absorbancia a 490 nm en un 
espectrofotómetro UV-VIS. La concentración de proteínas se calcula a partir de una curva 
de calibración 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 hidráulica en cada reactor. 

 

 
Concentración de SPE solubles en los dos reactores  

 

 
Concentración de SPE solubles en los dos reactores  

 
Se observa que la concentración de PT y CB no cambia con respecto al TRH, indicando 
que la concentración de dichos parámetros se mantuvo prácticamente constante a lo largo 
de este estudio.  
 
 
 
 

0	
  

20	
  

40	
  

60	
  

80	
  

100	
  

120	
  

140	
  

160	
  

12	
   9	
   6	
  

SP
E	
  
	
  so

lu
bl
es
	
  (m

g/
L)
	
  

TRH	
  (h)	
  

PT	
  MBMBR	
   CB	
  MBMBR	
   PT	
  MBR	
   CB	
  MBR	
  

0	
  

50	
  

100	
  

150	
  

200	
  

250	
  

300	
  

350	
  

12	
   9	
   6	
  

SP
E	
  
en

la
za
da

s	
  a
	
  lo
s	
  fl

óc
ul
os
	
  (m

g/
L)
	
  

TRH	
  (h)	
  

PT	
  MBMBR	
   CB	
  MBMBR	
   PT	
  MBR	
   CB	
  MBR	
  



 
Anexos 

 

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTÓNOMA DE MÉXICO 
 

133 

ANEXO 5. Secuencias para cada muestra  (inóculo, SBR (3), MSBR(I), MBR(10); 
MBMBR(IV) 
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