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RESUMEN 

 

 

La biotecnología ambiental utiliza las propiedades de las bacterias sulfato-reductoras 

(BSR) para la remoción y recuperación de metales en drenaje ácido de mina (DAM). La 

aplicación del proceso de sulfato-reducción en reactores anaerobios de lodos granulares 

expandidos (EGSB) representa un nuevo método para la eliminación combinada de 

materia orgánica (DQO), sulfatos (SO4
2−) e iones metálicos (M2+) en altas cargas. Con lo 

anterior, el objetivo de esta investigación fue evaluar la remoción simultánea de DQO, 

SO4
2− y cobre (Cu2+) de un efluente simulado utilizando un reactor EGSB a nivel 

laboratorio. La operación del reactor se llevó a cabo con un tiempo de retención hidráulico 

(TRH) de 1d, con velocidades de carga orgánica (VCO) en el rango de 0.74 a 2.0 

g DQO Ld⁄  y velocidades de carga de sulfato (VCS) entre 0.14 a 1.5 g SO4
2− Ld⁄ . La 

relación DQO SO4
2−⁄  fue disminuida paulatinamente de 5.12 a 0.67. La velocidad de carga 

del ión metálico (VCM) fue aumentada gradualmente de 0.05 a 0.3 g Cu2+ Ld⁄ . Los 

resultados mostraron eficiencias de remoción máximas de DQO, SO4
2− y Cu2+ de 98%, 

99% y 100% respectivamente. La producción de sulfuro biogénico alcanzó los 576 

mg S2− L⁄ . El sulfuro de cobre (CuS) formado fue removido mediante un sedimentador 

acoplado al reactor. La mayor producción de biogás fue de 0.272 L Biogas Ld⁄ . En las 

pruebas de toxicidad en lote la actividad sulfato-reductora (ASR) presentó una 

concentración inhibitoria (CI50) de 115.2 mg Cu2+ L⁄ , mientras que en la actividad 

metanogénica (AM) fue de 575.3 mg Cu2+ L⁄ . Se concluye que el proceso es capaz de 

remover simultánea y totalmente materia orgánica, sulfatos e iones metálicos del influente 

sintético. Además, el proceso es apto para el tratamiento de concentraciones de metales 

divalentes en el rango de 0.05 a 17.6 mmol M2+ L⁄ . 
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ABSTRACT 

 

 

Environmental biotechnology uses the features of the sulfate-reducing bacteria (SRB) 

for metal removal and recovery in acid mine drainage (AMD). The application of 

sulfate-reducing process in expanded granular sludge bed (EGSB) reactors represents a 

new method for the combined elimination of organic matter (COD), sulfates (SO4
2−) and 

metals (M2+) in high charges. With the above, the aim of this study was to evaluate the 

simultaneous removal of COD, SO4
2− and copper (Cu2+) of a synthetic effluent 

employing a laboratory-scale EGSB reactor. The operation of the reactor was carried out 

with a hydraulic retention time (HRT) of 1d, with organic loading rates (OLR) in the 

range from 0.74 to 2.0 g DQO Ld⁄  and sulfate loading rates (SLR) between 0.14 to 1.5 

g SO4
2− Ld⁄ . The COD SO4

2−⁄  ratio was gradually lessen from 5.12 to 0.67. The metallic 

ion loading rate (MLR) was progressively increased from 0.05 to 0.3  

g Cu2+ Ld⁄ . The results showed respectively maximum removal efficiencies of COD, 

SO4
2− and Cu2+ of 98, 99 and 100%. The biogenic sulphide production reach to the 576  

mg S2− L⁄ . The formed copper sulphide (CuS) was removed from the reactor by an 

attached settler. The largest biogas production was 0.272 L Biogas Ld⁄ . In the batch 

toxicity tests sulfate-reducing activity (SRA) presented an inhibitory concentration 

(IC50) of 115.2 mg Cu2+ L⁄ , while in the methanogenic activity (MA) was of 575.3 

mg Cu2+ L⁄ . It concludes that the process is able to remove simultaneously and entirely 

organic matter, sulfates and metal ions of the synthetic effluent. In addition, the process 

is suitable for the treatment of divalent heavy metals concentrations in the range from 

0.05 to 17.6 mmol M2+ L⁄ . 
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CAPÍTULO 1 

 

INTRODUCCIÓN Y OBJETIVOS 

 

 

1.1. Introducción. 

La contaminación de los recursos acuíferos con aguas residuales conteniendo metales 

pesados es uno de los problemas ambientales de mayor relevancia a nivel mundial en lo 

que va del siglo 21. Los metales son descargados en el ambiente en pequeñas cantidades 

a través de numerosas actividades industriales (Ertugay & Bayhan, 2008). Sin embargo, 

varios sectores industriales generan efluentes con altos niveles de iones metálicos. Entre 

los cuales se incluyen descargas líquidas provenientes de actividades de la minería, 

fundición, semiconductores, metalurgia y galvanoplastia (Karri et al., 2006). Los 

metales más frecuentemente encontrados en estas descargas industriales son cobre, zinc, 

plomo, mercurio, cromo, cadmio, hierro, níquel y cobalto (Altaş, 2008). Estos metales 

pueden presentar serios problemas para la salud humana y animal, debido a que la 

mayoría no pueden ser degradados en productos finales no tóxicos. Por tal razón, sus 

concentraciones deben ser reducidas a niveles aceptables antes de ser vertidos en el 

ambiente (Badmus et al., 2007). Por lo tanto, la remoción y recuperación de los metales 

pesados de las aguas residuales es importante para la protección del ambiente y la salud 

humana, así como también de interés económico para la industria (Bina et al., 2006). 

 

Los métodos convencionales para remover metales pesados provenientes de efluentes 

industriales como precipitación, oxidación y reducción química, intercambio iónico, 

osmosis inversa, separación por membranas, tratamiento electroquímico y evaporación; 

son frecuentemente inefectivos y costosos cuando son aplicados en efluentes diluidos, 

con concentraciones de metales pesados menores a 100 mg L⁄  (Bina et al., 2006). Las 

legislaciones ambientales restrictivas, los problemas ecológicos y el alto costo de las 

tecnologías convencionales para el tratamiento de efluentes conteniendo metales pesados 

han resultado en la búsqueda de métodos alternativos para la remoción y recuperación de 
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metales en base a materiales biológicos (Marques et al., 2000; Tomko et al., 2006). 

Algunas de las ventajas más importantes de las alternativas biológicas para la deposición 

de metales son: menores costos, mayores eficiencias en la remoción de metales en 

concentraciones por debajo de 1 mg L⁄ , y selectividad en la remoción de los metales 

deseados (Alvarez et al., 2007). 

 

El proceso biológico de sulfato-reducción, ha sido descrito como una herramienta 

potencial para remoción de metales durante los procesos finales de tratamiento y 

recuperación en efluentes de una variedad de plantas industriales. Bajo condiciones 

anaerobias, las bacterias sulfato-reductoras (BSR) reducen el sulfato a sulfuro, el cual 

reacciona con los metales presentes formando precipitados de sulfuro metálico; 

caracterizados universalmente por su baja solubilidad en corrientes acuosas. Lo que 

implica que las aguas residuales que contienen metales pueden ser tratadas efectivamente 

por éste proceso biológico (Bhagat et al., 2004). La principal ventaja de éste sobre otros 

procesos biológicos es su capacidad de remoción simultánea de la acidez, la materia 

orgánica, el sulfato y los metales pesados (Kaksonen et al., 2006). Sin embargo, destaca la 

posibilidad de recuperación selectiva de metales económicamente importantes (Sampaio et 

al., 2009). Además, el proceso es ahora aplicado exitosamente para remoción de metales y 

sulfatos en drenajes ácidos de mina (DAM) y puede ser aplicado para el tratamiento de 

metales remanentes de en aguas residuales industriales (Bhagat et al., 2004).  

 

Numerosos diseños de reactores sulfato-reductores han sido reportados en la literatura para 

el tratamiento de DAM y otros efluentes industriales sintéticos y reales (Kaksonen & 

Puhakka, 2007). Sin embargo, una de los principales limitantes de estos reactores es el pobre 

contacto del agua residual con la biomasa, por la presencia de zonas muertas con mezclado 

deficiente (Almendáriz-Tapia, 2005). El reactor anaerobio de lodos granulares expandidos 

(EGSB, por sus siglas en inglés) es un sistema desarrollado recientemente. Su diseño es en 

particular provechoso para el tratamiento de aguas residuales diluidas (0.7-0.9 g DQO L⁄ ), 

debido a que sus velocidades ascensionales elevadas (4-10 m h⁄ ) garantizan un buen 

contacto entre el líquido y el lodo anaerobio (Rebac et al., 1998; Yoochatchaval et al., 
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2008). Además, la alta tasa de recirculación favorece la dilución de las concentraciones de 

los influentes, siendo esto propicio para el tratamiento de compuestos tóxicos (Almendáriz-

Tapia, 2005). Por otro lado, el alto nivel de mezclado puede ser útil para incrementar la 

transferencia del sulfuro a la fase gaseosa reduciendo los riesgos de inhibición (Valdés et al., 

2006). Estas propiedades hacen del reactor EGSB una herramienta conveniente para el 

tratamiento por sulfato-reducción del DAM y otros efluentes industriales caracterizados por 

su alta acidez, y por contener altos niveles de sulfatos y metales pesados, además de bajos 

niveles de materia orgánica (Neculita et al., 2007).  

 

Algunas investigaciones han evaluado la utilidad del EGSB para el proceso de sulfato-

reducción en la remoción de compuestos orgánicos, sulfatos y nitratos, retención y 

caracterización de biomasa sulfato-reductora, evaluación de condiciones de temperatura 

(psicrófilas, mesófilas o termófílas) y evaluaciones de la relación DQO SO4
2−⁄ ; entre otras 

(Rebac et al., 1996; Omil et al., 1997a; De Smul & Verstraete, 1999; Weijma et al., 2000a; 

O'Reilly & Colleran, 2006; Chen et al., 2008). Sin embargo, sólo dos investigaciones se han 

desarrollado para la remoción de metales en un efluente industrial por este proceso. En uno 

de los estudios Sierra-Álvarez y col., (2007), propusieron una configuración del proceso en 

dos etapas, integrando al reactor EGSB un reactor de cristalización de lecho fluidizado 

conteniendo arena de cuarzo para promover la nucleación heterogénea del sulfuro metálico. 

El efluente sintético utilizado simuló aguas residuales generadas durante las operaciones de 

planarización químico-mecánica (CMP) en la manufactura de semiconductores. Aunque el 

experimento anterior obtuvo buenos resultados comprobando la utilidad reactor EGSB en el 

tratamiento de aguas residuales con metales pesados, nuevos ensayos deben ser realizados 

en la optimización del proceso y en la evaluación de su potencial bajo diferentes condiciones 

operacionales; con distintos tipos de efluentes industriales y con otros arreglos 

experimentales. En este trabajo se ha propuesto el uso de un diseño en dos etapas que 

incluye un reactor EGSB acoplado a un sedimentador sencillo (sin matriz para retención de 

sulfuros metálicos). Con lo anterior, el objetivo de esta investigación es evaluar la remoción 

simultánea de cobre, sulfatos y materia orgánica en un efluente sintético simulando aguas 

del Río San Pedro; utilizando un reactor EGSB a nivel laboratorio. 
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1.2. Justificación. 

En el estado de Sonora las actividades mineras han experimentado un desarrollo muy 

notorio en los últimos años. Lo cual ha generado el deterioro de la calidad del agua en ríos y 

lagos, principalmente debido a la generación y liberación de aguas ácidas provenientes de 

minas activas y abandonadas. Estas aguas residuales presentan un alto contenido de metales 

pesados como Cd, Cu, Fe, Mn, Ni, Pb y Zn. El ejemplo de contaminación más notorio es el 

originado por la actividad minera de cobre en Cananea, afectando a los Ríos Sonora, 

Bacanuchi y San Pedro (Gómez-Álvarez, 2001). En el caso particular del agua superficial 

del Río San Pedro; los niveles de metales pesados, sulfatos y acidez en la zona más cercana 

a la fuente de contaminación superaron a los valores máximos permitidos por los criterios de 

calidad del agua (Gómez-Álvarez et al., 2004). Además, las descargas de aguas negras de la 

ciudad de Cananea agravan aún más el problema, pudiendo convertirse en un conflicto de 

índole internacional; ya que el río es transfronterizo con el estado de Arizona en Estados 

Unidos (Carrillo-Moreno, 1986; Gómez-Álvarez, 2001). Por consiguiente, tanto en las zonas 

contaminadas de manera natural como en los sitios donde se llevan a cabo los procesos de la 

minería se requiere implementar procedimientos innovadores viables que permitan la 

remoción de los contaminantes del agua de manera conveniente y efectiva. 

 

El bioproceso de sulfato-reducción surgió como una alternativa factible y económica a 

los procesos físicos, químicos, físico-químicos y electroquímicos para el tratamiento de 

este tipo de contaminación. Siendo el más prometedor en el tratamiento de DAM y la 

recuperación de metales, debido a la remoción combinada de la acidez, los metales y el 

sulfato. Los sistemas de tratamiento pasivo basados en las bacterias sulfato-reductoras 

representan un método adecuado y más económico para la biorremediación in-situ de 

DAM o aguas ácidas como las generadas en el Río San Pedro. Entre estos procesos se 

encuentran las barreras reactivas permeables, camas de infiltración, humedales, lagunas 

anóxicas e inyección de sustratos en el subsuelo. Sin embargo, los sistemas de 

tratamiento activo o biorreactores son más útiles en la prevención de la contaminación y 

la recuperación de los metales valuables en los efluentes industriales (Kaksonen & 

Puhakka, 2007). Debido a lo anterior, se decidió realizar la investigación intitulada: 
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Bioprecipitación de Cobre por Sulfato-Reducción en un Reactor Anaerobio de Lodos 

Granulares Expandidos, como tema de tesis para los estudios de maestría. 

 

1.3. Créditos Institucionales. 

Esta investigación pertenece al proyecto intitulado: Biotecnología Anaerobia para la 

Biorremoción de Metales Pesados del Agua Superficial del Río San Pedro, Sonora, 

México. Bajo la dirección del Dr. Francisco Javier Almendáriz Tapia. Cuyo número de 

proyecto es 50844. El cual fue aprobado en la convocatoria 2006 del programa de apoyo 

complementario para la consolidación institucional de grupos de investigación en la 

modalidad de retención, perteneciente al Congreso Nacional de Ciencia y Tecnología 

(CONACyT). Cuyo investigador responsable fue el Dr. Jesús Leobardo Valenzuela 

García. La investigación fue realizada en el Laboratorio de Biorremediación del 

Posgrado en Ciencias de la Ingeniería, perteneciente al Departamento de Ingeniería 

Química y Metalurgia de la Universidad de Sonora. 

 

 

1.4. Objetivos. 

 

1.4.1. Objetivo General. 

 Evaluar la remoción simultánea de DQO, sulfato y cobre (Cu2+) en un efluente 

industrial simulado, utilizando un reactor EGSB a nivel laboratorio. 

 

1.4.2. Objetivos Particulares. 

 Evaluación de la concentración del ión cobre sobre la actividad sulfato-reductora de un 

lodo granular en sistemas en lote.  

 Adaptación del lodo anaerobio metanogénico a condiciones sulfato-reductoras. 

 Evaluación de la capacidad de bioprecipitación del cobre por el sulfuro biogénico en 

un sistema en continuo.  
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CAPÍTULO 2 

 

REVISIÓN BIBLIOGRÁFICA 

 

 

2.1. Bacterias Sulfato-Reductoras. 

Las Bacterias Sulfato-Reductoras (BSR) son microorganismos anaerobios obligados, 

metabólicamente versátiles provenientes de varias familias y diferentes géneros. Utilizan 

sulfato u otros compuestos oxidados de azufre como aceptor final de electrones (agente 

oxidante) para la producción de H2S. Pueden crecer de forma heterotrófica usando 

moléculas orgánicas de bajo peso molecular y de manera autotrófica usando hidrógeno y 

dióxido de carbono (Nagpal et al., 2000; Lens & Kuenen, 2001). 

 

Las BSR son notablemente adaptables y pueden ser encontradas en numerosos 

ambientes terrestres y acuáticos en los que se ha agotado el oxígeno debido a la 

descomposición aeróbica de la materia orgánica. Se encuentran principalmente en 

ambientes anóxicos ricos en sulfatos. Han sido descubiertas en suelos, lodos de 

estuarios, en aguas dulces, de alcantarillado, marinas, salobres, termales y áreas 

geotermales, depósitos de sulfuro, en pozos petroleros y de gas, y en el intestino de 

mamíferos e insectos (Postgate, 1984).  

 

En la búsqueda de una clasificación de los microorganismos sulfato-reductores se han 

utilizado muchas de sus características morfológicas, fisiológicas y bioquímicas. Entre 

estas propiedades se encuentran: el tipo de célula, motilidad, condiciones óptimas de 

crecimiento, capacidad de oxidación de acetato, perfiles de utilización de fuentes de 

carbono, tipos de enzimas reductoras de sulfitos, tipos de proteínas de transferencia de 

electrones, composición de nucleótidos del ADN, composición del RNA ribosomal, 

entre otras (McMahon, 2007). Sin embargo, no hay una clasificación oficial que restrinja 

o reemplace la utilización de las clasificaciones antiguas.  
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Una forma tradicional muy sencilla y adecuada de clasificarlas está dada en base a su 

capacidad para degradar la materia orgánica en forma parcial o total. De acuerdo a esta 

propiedad pueden ser divididas en dos grupos principales: 1) Oxidantes incompletas del 

sustrato, que generan acetato como producto final. Estas utilizan lactato, piruvato, etanol y 

ciertos ácidos grasos como fuente de carbono y energía para reducir el sulfato a sulfuro. 

Bajo condiciones ideales tienen una velocidad de crecimiento mucho más rápida que las 

oxidantes completas y pueden lograr tiempos de duplicación de 3 a 4 horas, si son 

alimentadas con los sustratos que lo favorecen, como hidrógeno y lactato. El grupo está 

constituido por géneros como Desulfovibrio, Desulfomonas, Desulfotomaculum, 

Desulfobulbus y Thermodesulfobacterium. 2) Las oxidantes completas del sustrato a 

dióxido de carbono y sulfuro. Estos géneros utilizan ácidos grasos, especialmente acetato. 

Tienen un crecimiento lento, frecuentemente con tiempos de duplicación mayores a 20 

horas. El grupo está compuesto por Desulfobacter, Desulfococcus, Desulfosarcina, 

Desulfonema y Desulfobacterium (Widdel, 1988; Visser, 1995; Nagpal et al., 2000).  

 

2.2. Papel de las Bacterias Sulfato-Reductoras en la Digestión Anaerobia. 

Las bacterias sulfato-reductoras son conocidas por presentarse en consorcios de 

microorganismos involucrados en el proceso de digestión anaerobia, ampliamente 

utilizado para el tratamiento de aguas residuales. Durante el tratamiento de aguas con altos 

niveles de sulfato compiten con las bacterias fermentativas o acidogénicas por los 

productos de la hidrólisis, con las bacterias acetogénicas por sustratos intermediarios como 

los ácidos grasos volátiles (AGV) y alcoholes, y con las bacterias metanogénicas por los 

sustratos menos complejos como hidrógeno y acetato. El resultado de esta competencia es 

importante porque determina el rendimiento de los productos finales de la mineralización 

(sulfuro y metano) (Lens et al., 2000). La actividad de las sulfato-reductores depende 

principalmente de la disponibilidad de sulfato (Espinosa-Chávez, 2007). 

 

A pesar de que las consideraciones termodinámicas y cinéticas favorecen a las bacterias 

sulfato-reductoras en la competencia por los sustratos disponibles de la digestión 

anaerobia (Colleran et al., 1995), en la práctica se ha observado que el resultado de la 
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competencia puede ser afectado por diversos factores como la concentración de la 

materia orgánica y sulfato, la relación DQO SO4
2−⁄ , el tipo de sustrato, la presencia de 

metales traza y otros nutrientes, el tipo de inoculo, las propiedades de inmovilización, la 

duración del experimento, los factores ambientales como pH y temperatura, y la 

inhibición por sulfuros (Patidar & Tare, 2005). 

 

El proceso de digestión anaerobia (Figura 1) es un proceso complejo llevado a cabo por 

las diferentes poblaciones microbianas interactuando en sintrofia. Este se lleva a cabo en 

varias etapas, como se describe a continuación. 1) Hidrólisis: Ocurre la desintegración 

de la materia orgánica compleja e insoluble. En esta etapa los carbohidratos, proteínas y 

lípidos son hidrolizados a azúcares monoméricos, aminoácidos, polioles y ácidos grasos 

de cadena larga. Es llevada a cabo por las bacterias hidrolíticas. 2) Acidogénesis: Se 

lleva a cabo la fermentación de compuestos solubles (azúcares, aminoácidos y polioles) 

y los productos formados son ácidos grasos volátiles, hidrógeno, dióxido de carbono y 

pequeñas cantidades de etanol y ácido láctico. Es realizada por las bacterias 

fermentativas o acidogénicas. 3) Acetogénesis: consiste en la conversión de ácidos 

grasos volátiles a acetato e hidrógeno. Es producida por las bacterias acetogénicas. 4) 

Metanogénesis: Es la formación de metano por la descarboxilación de acetato, llevada a 

cabo por las bacterias metanogénicas acetotróficas y por hidrogenación de dióxido de 

carbono por las bacterias metanogénicas hidrogenotróficas. 5) Sulfato-Reducción: Se 

lleva a cabo en la presencia de sulfato. En esta etapa ocurren las reacciones de oxidación 

de ácidos grasos volátiles con más de dos átomos de carbono, así como la oxidación de 

acetato por bacterias sulfato-reductoras acetotróficas y de hidrógeno por bacterias 

sulfato-reductoras hidrogenotróficas (Visser, 1995).  

 

2.3. Fuentes de Carbono para el Proceso de Sulfato-Reducción. 

Desde el punto de vista ambiental, la demanda química de oxígeno (DQO) es una 

medida aproximada del contenido total de materia orgánica presente en una muestra de 

agua (Romero-Aguilar et al., 2009). Algunas aguas residuales ricas en sulfatos como el 

DAM y otros efluentes industriales, son usualmente deficientes en materia orgánica.  
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ACIDOGÉNESIS

ACETOGÉNESIS

ACETATO

METANOGÉNESIS

CH4 + CO2

SULFATO-REDUCCIÓN

COMPUESTOS 
ORGÁNICOS COMPLEJOS

H2 + CO2

H2S + CO2

SULFATO-REDUCCIÓN

SULFATO-REDUCCIÓN

CARBOHIDRATOS MONOMÉRICOS
AMINOÁCIDOS, POLIOLES Y AGCL

AGV
ETOL

Bacterias
Acetogénicas

Bacterias
Sulfato-Reductoras

Bacterias
Metanogénicas

Bacterias 
Acidogénicas

1 HIDRÓLISIS

2

3

4

5

5
Bacterias

Sulfato-Reductoras

Bacterias
Sulfato-Reductoras

5

Bacterias 
Hidrolíticas 

Figura 1. Degradación anaerobia en presencia de sulfato.  

 (AGCL)= Ácidos grasos de cadena larga, (AGV)= Ácidos grasos volátiles, (ETOL)= 

Etanol. Adaptado de Lopes (2007) y Bijmans (2008). 
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En tales casos es necesario adicionarla con la finalidad de conseguir la reducción 

completa del sulfato (Liamleam & Annachhatre, 2007). La mínima relación DQO SO4
2−⁄  

requerida para conseguir teóricamente la remoción total del sulfato es de 0.67. Lo cual 

significa que la conversión de 1 gramo de SO4
2− requiere de 0.67 gramos de DQO del 

compuesto orgánico presente en el agua a tratar (Choi & Rim, 1991). 

 

Las bacterias sulfato-reductoras pueden utilizar un amplio rango de compuestos 

orgánicos (Liamleam & Annachhatre, 2007). Para la selección de una fuente de carbono 

adecuada para aplicaciones de sulfato-reducción se deben considerar los siguientes 

aspectos: Su precio, su disponibilidad local, el costo del tratamiento del agua residual en 

sí, la conveniencia para el tratamiento de un agua residual o agua de proceso especifica 

(dependiendo de su volumen, composición, temperatura, pH y salinidad) y las 

legislaciones relativas a la seguridad ambiental (Bijmans, 2008).  

 

El etanol es la fuente de carbono más útil en la estimulación del proceso de sulfato-

reducción y el crecimiento de los microorganismos sulfato-reductores, comparado con el 

lactato y el acetato. Por el contrario, el acetato es el menos efectivo, ya que es degradado 

más lentamente y tiende a acumularse en el proceso (Barnes et al. 1991; White & Gadd, 

1996; Kolmert & Johnson, 2001). El costo de las aplicaciones sulfato-reductoras puede 

ser reducido significativamente, si se utiliza etanol proveniente de aguas residuales 

(Bijmans, 2008). 

 

Las reacciones estequiométricas de sulfato-reducción para la oxidación completa de 

etanol (CH3CH2OH) y acetato (CH3COO-) se muestran en las “Ec. (1) y (2)”. Estas 

pueden ocurrir en un rango de pH de 6.3 a 7.0 (Drury, 1999): 

 

2 CH3CH2OH +  3 SO4
2−  +  2 H+  → 4 HCO3

−  +  3 H2S +  2 H2O                                (1) 
 

CH3COO− +  SO4
2−  +  H+  → 2 HCO3

−  +  H2S                                                                    (2) 
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La oxidación del etanol por las bacterias sulfato-reductoras consiste de dos pasos, la 

oxidación inicial del etanol a acetato “Ec. (3)”, seguida de la oxidación del acetato hasta 

bicarbonato “Ec. (4)” como se muestra a continuación (Nagpal et al., 2000): 

 

2 CH3CH2OH +  SO4
2−  →  HS− +  2 CH3COO− +  H+ +  2 H2O                                      (3) 

 

2 CH3COO− +  2 SO4
2−  → 4 HCO3

−  +  2 HS−                                                                      (4) 

 

2.4. Ventajas del Proceso de Sulfato-Reducción en el Tratamiento de Efluentes. 

El proceso de sulfato-reducción es una valiosa herramienta biotecnológica para la 

remoción de metales en lixiviados de minas y efluentes industriales. Es considerado 

potencialmente superior a otros procesos biológicos debido a su capacidad para producir 

alcalinidad y neutralizar el pH de aguas ácidas; y su facultad para la remoción 

simultánea de materia orgánica, sulfatos y metales pesados (Tuppurainen et al., 2002; 

Kaksonen et al., 2006; Alvarez et al., 2007; Kaksonen & Puhakka, 2007). Por otro lado, 

recientes estudios han demostrado su utilidad en la inmovilización de metaloides 

(Arsénico), isótopos radiactivos (Uranio) y Cianuros (Jong & Parry, 2005; Yi et al., 

2007; Sirianuntapiboon et al., 2008). Además, se ha visto que puede aplicarse para 

aumentar la remoción de materia orgánica y en la degradación de compuestos 

xenobióticos y tóxicos (Van Lier et al., 2001a).  

 

Las ventajas más ampliamente mencionadas del proceso son la baja producción de lodos 

de sulfuro metálico, con volúmenes más compactos y con baja solubilidad comparado con 

la precipitación con hidróxidos. Además, de la recuperación de los metales con valor 

económico, de los sulfuros metálicos precipitados (Kaksonen et al., 2003). Por otro lado, 

recientemente se han implementado métodos para la recuperación selectiva de los metales 

implementando el control de pH y la concentración de sulfuro (Sampaio et al., 2009).  

 

2.5. Proceso de Sulfato-Reducción para la Bioprecipitación de Metales. 

El proceso para la remoción de iones metálicos se basa en la formación de sulfuros 

metálicos de baja solubilidad y la neutralización del agua debido a la alcalinidad 
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producida en la oxidación microbiana de la fuente de carbono (Christensen et al., 1996). 

Este método ha sido descrito como bioprecipitación (Diels et al., 2001). El proceso 

puede representarse con las siguientes ecuaciones (Kaksonen & Puhakka, 2007): 

 

Producción de sulfuro y alcalinidad “Ec. (5)” en donde el metanaldehído (CH2O) 

representa la fuente de carbono: 

 

2 CH2O + SO4
2− → H2S + 2 HCO3

−                                                                                            (5) 

 

El sulfuro biogénico producido precipita los metales disueltos como sulfuros de baja 

solubilidad “Ec. (6)”. Donde M2+ representa metales como Zn2+, Cu2+, Ni2+, Co2+, Fe2+, 

Hg2+, Pb2+, Cd2+: 

 

H2S + M2+  → MS(s) ↓ + 2 H+                                                                                                 (6) 

 

La reacción de precipitación del metal libera protones “Ec. (6)”, los cuales se suman a la 

acidez del agua. La alcalinidad de bicarbonato producida en la oxidación sulfidogénica 

de la materia orgánica “Ec. (5)” neutraliza la acidez producida en la reacción de 

precipitación del metal “Ec. (7)”. 

 

HCO3
− + H+ → CO2 (g) +  H2O                                                                                                  (7) 

 

2.6. Precipitación Selectiva de los Metales. 

La gran ventaja de la bioprecipitación es la posibilidad de la separación selectiva de los 

sulfuros metálicos. Estos sulfuros son altamente insolubles en pH neutros, mientras que 

algunos como el sulfuro de cobre (CuS), lo son en valores de pH de dos. Se ha 

demostrado que cada metal precipita a una concentración única de sulfuro o potencial S2- 

(pS), la cual está directamente relacionada a la solubilidad del producto de sulfuro 

metálico. El control de estas concentraciones en un precipitador puede realizarse 

mediante electrodos de pH y electrodos selectivos de iones sulfuro (electrodo pS). La 

cualidad única del nivel de pS para cada metal, ha sido aplicada exitosamente como un 
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parámetro de control para precipitar metales selectivamente y obtener sulfuros metálicos 

puros; los cuales tienen mejor oportunidad de reutilización. El éxito del proceso de 

precipitación no solo depende de la remoción del metal de la fase soluble, sino también 

de su separación de la fase líquida. Por consiguiente, los procesos de separación sólido-

líquido como la sedimentación o la filtración son de importancia primordial en procesos 

eficientes de remoción de metales (Lens et al., 2008). 

 

2.7. Factores que Afectan el Proceso de Sulfato-Reducción. 

Varios factores como la relación DQO SO4
2−⁄ , el pH, la temperatura, las concentraciones 

de sulfuros y metales en los efluentes industriales como el DAM pueden afectar el 

crecimiento y la actividad de las bacterias sulfato-reductoras. El efecto de estos se 

discute a continuación (Baskaran, 2005). 

 

2.7.1. Relación 𝐃𝐐𝐎 𝐒𝐎𝟒
𝟐−⁄ . 

La relación DQO SO4
2−⁄  es un parámetro importante que define la existencia de la 

competencia entre los microorganismos sulfato-reductores y los metanogénicos. El grado 

de esta competencia aumenta con el decremento de la relación. La estequiometría de las 

reacciones de sulfato-reducción indica que por encima de una relación de 0.67 hay un 

exceso de materia orgánica, por lo que coexistirán la metanogénesis y la sulfato-reducción 

(Omil et al., 1997b; Hulshoff-Pol et al., 1998). Algunos estudios han comprobado que se 

puede desarrollar una biomasa con actividad completamente sulfato-reductora si se opera 

con relaciones menores a 0.67 (Omil et al., 1997a; Harada et al., 1994). Algo interesante 

de esta relación es que cuando se opera a relaciones menores a 0.67 también se presenta la 

competencia entre los diferentes grupos de sulfato-reductores (Visser et al., 1993a). 

 

2.7.2. Efecto del pH. 

El efecto del pH en la competencia de los grupos bacterianos está directamente 

relacionado con el rango óptimo de crecimiento. Para los sulfato-reductores se encuentra 

entre 6.0 y 9.0 (Zehnder et al., 1982), mientras que para los metanogénicos entre 6.5 y 

7.6 (Rittman & McCarty, 2001). Se ha reportado que en lodos granulares las bacterias 



14 
  

 

 

sulfato-reductoras presentan mayores velocidades de crecimiento a pH superiores a 7.5 y 

las metanogénicas en pH menores a 7.0. También, se ha observado que al disminuir el 

pH de 8.0 a 7.0, la actividad metanogénica declina debido a la transformación del 

sulfuro en su forma no disociada (Visser et al., 1996; O’Flaherty et al., 1998). 

 

La mayoría de las bacterias sulfato-reductoras conocidas son inhibidas en valores de pH 

por debajo de 6 y por encima de 9. Sin embargo, la sulfato-reducción ha sido 

comprobada en ecosistemas naturales o artificiales en valores de pH inferiores en el 

rango de 3 a 3.8 (Lopes, 2007). La mayoría de los biorreactores sulfato-reductores o 

sulfidogénicos son operados en pH cercanos al neutral. No obstante, la sulfato-reducción 

en pH por debajo o por encima del neutral puede ser de interés, dependiendo de los 

valores manejados en las aguas de proceso o aguas residuales. En la minería y la 

industria metalúrgica son producidas grandes cantidades de aguas de proceso y 

residuales con bajos pH. Sin embargo, el interés industrial sólo se ha enfocado en pH de 

5, debido a que bajo condiciones ácidas la inhibición por sulfuros es usualmente la 

limitante de la sulfato-reducción. De cualquier forma, durante el tratamiento por sulfato-

reducción el pH de las aguas es incrementado por la producción de alcalinidad, lo cual 

puede evitar la necesidad de utilización de biorreactores bajo condiciones ácidas. Por 

otro lado, en valores altos se ha tenido interés en pH de 8 (Bijmans, 2008).  

 

2.7.3. Efecto de la Temperatura. 

Otro factor ambiental importante en la competencia de las bacterias es la temperatura. 

Existen estudios que indican que las metanogénicas son más sensibles al incremento que 

las sulfato-reductoras (Rintala & Lettinga, 1992). Las bacterias sulfato-reductoras pueden 

encontrarse en ambientes con temperaturas extremas. Por tal razón, el proceso de sulfato-

reducción puede llevarse a cabo bajo condiciones psicrofílicas (0-25ºC) y mesofílicas (23-

35ºC), así como en termofílicas (35-70ºC) (Isaksen & Jørgensen, 1996; Liamleam & 

Annachhatre, 2007). Sin embargo, las condiciones óptimas de crecimiento se dan en un 

intervalo de temperatura entre 28 y 32°C (Hao et al., 1996). La mayoría de los biorreactores 

sulfato-reductores operados hasta hoy son mesofílicos, algunos han sido termofílicos y muy 
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pocos psicrofílicos. Cada especie sulfato-reductora tiene una temperatura óptima y un rango 

óptimo de crecimiento, pero generalmente las velocidades de conversión y de crecimiento 

son más altas en temperaturas elevadas. No obstante, también pueden decaer bajo altas 

temperaturas. Obviamente, la energía requerida para enfriar o calentar un biorreactor 

contribuye al costo, especialmente para aguas diluidas. Por lo tanto, es sensato operar el 

reactor bajo temperaturas cercanas a la del agua residual a tratar (Bijmans, 2008).  

 

2.7.4. Efecto del Sulfuro. 

El tratamiento anaerobio de aguas residuales que contienen sulfato y metales pesados tales 

como los DAM y aguas residuales del procesamiento de minerales (Nagpal et al., 2000), 

puede resultar afectado por la potencial toxicidad del sulfuro como producto final de la 

sulfato-reducción. El sulfuro de hidrógeno es un compuesto tóxico para casi cualquier 

bacteria (Rinzema y Lettinga, 1988). Su forma no disociada (H2S) es la especie de sulfuro 

más tóxica debido a que es una molécula neutra que puede penetrar la membrana celular 

(González-Silva, 2007). El mecanismo exacto de la toxicidad no ha sido esclarecido. Una 

posible explicación es la desnaturalización de proteínas mediante la formación de puentes 

disulfuro entre las cadenas polipeptídicas. Otra teoría es la interferencia en la ruta metabólica 

para la fijación de dióxido de carbono. Por otro lado, se piensa que el sulfuro puede afectar 

el pH interno de la célula. Si bien, las especulaciones anteriores pueden ser posibles, una 

forma de inhibición más probable puede suceder cuando el sulfuro secuestra el hierro u otros 

metales esenciales presentes en el medio ambiente o en las biomoléculas; causando que los 

sistemas de transporte de electrones se inactiven (Celis-García, 2004; Baskaran, 2005).  

 

Los estudios realizados tanto en cultivos puros como en mixtos han demostrado que la 

inhibición por sulfuro es del tipo no competitivo y puede ser reversible (Okabe et al., 

1995; Kaksonen et al., 2004). Se ha reportado que a valores de pH sobre 7.8, el grado de 

inhibición de las bacterias metanogénicas es más elevado que para las sulfato-

reductoras. Sin embargo, por debajo de 7.0 no hay diferencia (Koster et al., 1986). Por 

otra parte, se ha observado que factores como la biomasa utilizada también afectan el 

grado de inhibición. Por ejemplo, en especies metanogénicas se ha visto que la 
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inhibición depende de las características de los lodos; siendo el lodo granular menos 

sensible que los lodos floculentos (Visser et al., 1996).   

 

Los datos disponibles de la sensibilidad de las bacterias sulfato-reductoras al sulfuro en 

consorcios anaerobios son pocos y muchas veces contradictorios (González-Silva, 2007). 

Es difícil obtener de la literatura una mayor comprensión acerca de la toxicidad del sulfuro 

en las poblaciones sulfato-reductoras, ya que no siempre se considera el efecto del pH en 

los diseños experimentales (Villa-Gómez, 2006). Además, se ha observado que muchas 

veces no existe una correlación en los resultados de inhibición y toxicidad, debido a que 

los experimentos no se han realizado bajo condiciones similares. Es decir utilizando 

reactores, inóculos, sustratos, así como condiciones operacionales de pH, temperatura y 

TRH comparables (González-Silva, 2007). Por lo tanto, no es posible mencionar datos 

concluyentes sobre cuál o cuáles son las concentraciones inhibitorias de los consorcios 

bacterianos anaerobios.  

 

2.7.5. Efecto de los Metales. 

Se ha reportado que los metales son agentes inhibitorios o tóxicos para los 

microorganismos anaerobios, incluyendo las bacterias sulfato-reductoras (Karri et al., 

2006; Utgikar et al., 2004). Esto se debe principalmente a que los metales cuentan con la 

capacidad de desactivar enzimas al reaccionar con grupos funcionales sulfhidrilo (–SH) y 

remplazan metales que son constituyentes y centros activos de enzimas tales como los 

cofactores Cu(II), Zn(II), Co(II), Ni(II); provocando impactos negativos sobre el 

crecimiento y la actividad bacteriana (Sani et al., 2001).  

 

En la literatura existen marcadas diferencias en cuanto a los niveles inhibitorios o de 

toxicidad de los metales sobre los microorganismos sulfato-reductores, ya que al igual que 

el caso del sulfuro, los experimentos se han llevado a cabo bajo diferentes condiciones 

(González-Silva, 2007). La toxicidad de los metales en el proceso de sulfato-reducción es 

atenuada por la formación de complejos insolubles con el sulfuro biogénico (Karri et al., 

2006), por lo que frecuentemente es necesario que el metal sobrepase significativamente 
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las concentraciones de sulfuro para causar inhibición. La toxicidad del sulfuro también es 

disminuida al ser precipitado con la adición de metales como el hierro (Gupta et al., 

1994).Varios estudios de sulfato-reducción se han enfocado en la bioprecipitación de los 

iones metálicos en contacto directo con la biomasa contenida dentro de los reactores. Sin 

embargo, esta práctica puede resultar en la toxicidad para las bacterias (Chen et al., 2000). 

Para reducir los efectos inhibitorios de los metales e incrementar el pH en reactores 

anaerobios, una parte del agua tratada puede ser reciclada y mezclada con el influente. 

Con esto, el sulfuro remanente en la recirculación reaccionará con los metales presentes 

precipitándolos antes de entrar en contacto con el lodo anaerobio (Glombitza, 2001). Para 

prevenir los efectos tóxicos de los metales en cultivos de bacterias sulfato-reductoras se 

pueden tomar medidas como buscar nuevas cepas de bacterias tolerantes a metales o 

empleando biorreactores con diseños especiales (Baskaran, 2005).  

 

Otro problema, asociado con la precipitación de los metales dentro del reactor es que los 

sulfuros metálicos se depositan sobre la biomasa, de tal modo que hay un aumento de 

volumen por el sedimento contaminado con metales (Esposito et al., 2006). Además, 

contrario a la creencia común de que sólo los iones metálicos solubles pueden ser 

inhibitorios; se ha demostrado que los sulfuros metálicos también pueden afectar la 

actividad de las bacterias sulfato-reductoras. Estos sulfuros no son en sí mismos tóxicos, 

pero bloquean el acceso al sustrato y los nutrientes esenciales formando una barrera 

sobre las paredes celulares bacterianas (Utgikar et al., 2001). Una buena alternativa para 

desacoplar el proceso biológico y la precipitación del metal es la utilización de un 

proceso en dos etapas, en donde el paso de la precipitación del metal es separado del 

sistema biológico (Esposito et al., 2006). 

 

2.8. Estrategias de Adaptación de un Lodo Sulfato-Reductor. 

Aunque en las últimas dos décadas se ha llevado a cabo una investigación intensiva, no 

existe información suficiente para formular una guía práctica para dirigir la competencia 

entre los grupos bacterianos (Lens et al., 1998). Para lograr aumentar la capacidad de 

sulfato-reducción de un lodo se ha evaluado la disminución gradual de la relación 
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DQO SO4
2−⁄  hasta alcanzar la relación estequiométrica de 0.67 o inferiores (Celis-García, 

2004), la adición de químicos como cloroformo para interrumpir la actividad 

metanogénica específica (Visser et al., 1993b), la bioaumentación con cepas de bacterias 

sulfato-reductoras puras (Omil et al., 1997c), la variación del pH (Omil et al., 1996), el 

cambio de temperatura (Visser et al., 1993c, Weijma et al., 2000a), el tipo de substrato 

con el que se alimenta el lodo (Omil et al., 1998 y Visser et al., 1993b) y el tipo de 

inóculo alimentado al reactor (Lens et al., 1998). El resultado de todas estas estrategias 

fue que el tiempo requerido para transformar un lodo metanogénico en uno sulfato-

reductor no fue menor a 100 días (Espinosa-Chávez, 2007). 

 

Por otro lado, Omil et al. (1997d), mencionaron que la adaptación previa de la biomasa a 

altos niveles de sulfuro favorece a las bacterias metanogénicas en la competencia por el 

sustrato, retardando el aumento en la actividad de las bacterias sulfato-reductoras. Lo 

cual puede ocurrir de la misma manera cuando la relación DQO SO4
2−⁄  es reducida 

gradualmente. A esto Celis-García (2004), añadió que la mejor estrategia para tener un 

reactor sulfato-reductor a partir de un lodo metanogénico sería no alimentar el reactor 

con acetato y trabajar con relaciones cercanas a 0.67 desde el arranque del reactor. 

 

2.9. Tipos de Reactores Empleados para el Proceso de Sulfato-Reducción. 

Los reactores se clasifican de acuerdo a la forma en que su biomasa es retenida con base 

a las propiedades de adhesión de las bacterias (Oude-Elferink et al., 1994). De acuerdo a 

esto pueden ser divididos en dos grandes grupos: reactores de lecho libre o suspendido y 

reactores de lecho fijo (Figura 2). En los reactores de lecho fijo la biomasa es retenida 

formando biopelículas (estructuras complejas de células y polímeros extracelulares) 

sobre materiales inertes (acarreadores), estáticos o suspendidos. La biomasa también 

puede ser retenida por aislamiento u obstrucción de partículas biológicas sólidas como 

lodos suspendidos y granulares en materiales de empacado. (Lettinga et al., 1980). Por el 

otro lado, los reactores de lecho libre retienen su biomasa con la formación de partículas 

biológicas de gran densidad y sedimentabilidad llamadas gránulos.  
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El lodo granular metanogénico y sulfato-reductor consiste de agregados microbianos 

altamente sedimentables que se desarrollan por las uniones mutualistas de células 

bacterianas en la ausencia de un material acarreador o de soporte (Lettinga, 1995). 

 

En la literatura, han sido reportados numerosos diseños de reactores aplicados para el 

proceso de sulfato-reducción en el tratamiento de aguas residuales industriales con altos 

contenidos de sulfatos y metales pesados. Entre estos reactores sulfato-reductores se 

encuentran reactores en lote (BR, batch reactors), reactores en lote secuenciales (SBR, 

sequencing batch reactors), reactores de tanque continuamente agitado (CSTR, 

continuously stirred tank reactors), reactores de contacto anaerobio (ACP, anaerobic 

contact processes), reactores anaerobios de placa deflectora (ABR, anaerobic baffled 

reactors), reactores de filtro anaerobio (AFR, anaerobic filter reactor), reactores de lecho 

fluidizado (FBR, fluidized-bed reactors), reactores de expansión de gas (GLR, gas lift 

reactors). También se han utilizado reactores anaerobios híbridos (AHR, anaerobic 

hybrid reactors), reactores de membrana (MBR, membrane bioreactors), reactores 

anaerobios de flujo ascendente (UASB, upflow anaerobic sludge blanket reactors) y más 

recientemente el reactor anaerobio de lodos granulares expandidos (EGSB; Expanded 

Granular Sludge Bed) (Kaksonen & Puhakka, 2007). En la Tabla 1, se enuncian algunas 

de las investigaciones recientes a escala laboratorio, en los distintos tipos de reactores y 

diseños experimentales para el tratamiento de efluentes conteniendo metales, 

compuestos orgánicos y sulfato. 

 

2.9.1. Biorreactores de Alta Tasa. 

La aplicación exitosa de la tecnología de la digestión anaerobia para el tratamiento de 

aguas residuales industriales depende críticamente del desarrollo y uso de biorreactores de 

alta tasa o velocidad. Esto debido a la necesidad de tratar grandes volúmenes de efluentes. 

Los reactores diseñados óptimamente pueden disminuir su tiempo de tratamiento e 

incrementar la eficiencia, llevando a una reducción global del costo del tratamiento. La 

aplicación de reactores de alta tasa ha resaltado el reconocimiento de la digestión 

anaerobia como una tecnología eficiente y efectiva en costo para la protección ambiental. 
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Los reactores de alta tasa deben reunir las siguientes dos condiciones: (a) alta retención 

de lodos o biomasa viable, bajo condiciones de altas cargas orgánicas; y (b) buen 

contacto entre la biomasa y el agua residual entrante. Lo anterior resulta en la reducción 

del tamaño del reactor y en bajos requerimientos de energía del proceso. Los 

biorreactores de alta tasa incluyen a los reactores de lecho empacado, de lecho 

fluidizado, y los de lecho libre como el UASB y el EGSB. Estos biorreactores 

proporcionan una alta velocidad de reacción por unidad de volumen de reactor, lo cual 

reduce el volumen de reactor y finalmente permite la aplicación de altas velocidades de 

carga (Parawira, 2004). 

 

2.9.2. Reactor Anaerobio de Lodos Granulares Expandidos. 

La generación más reciente de sistemas de tratamiento anaerobios de alta tasa es el 

reactor de lodos granulares expandidos (EGSB); el cual se ha hecho popular, 

principalmente debido a su muy alto potencial de carga en comparación con los 

reactores UASB convencionales (Lettinga, 2001). 

 

El reactor EGSB (modificación del reactor UASB), hace uso de velocidades 

ascensionales altas (4-10 m h⁄ ) y mejora el contacto entre el agua residual y el lodo 

anaerobio (Lettinga, 1995). Al igual que el UASB, utiliza biomasa anaerobia granular 

(lodos granulares) y por consiguiente presentan el mismo principio operacional pero 

difiere en términos de geometría y parámetros del proceso (Zoutberg & Eker, 1999). En 

el proceso del EGSB el lodo granular es expandido o fluidizado por la alta velocidad 

ascendente del líquido y el gas producido. En contra parte, el lodo es retenido debido a 

su alta sedimentabilidad y a la ayuda del sistema de separación gas-sólido-líquido 

semejante al del reactor UASB.  

 

Las ventajas del sistema EGSB son su espacio reducido y el manejo de velocidades de 

carga más elevadas en comparación con los sistemas UASB. Las cargas orgánicas pueden 

alcanzar valores de 20-40 g DQO Ld⁄ , dependiendo del tipo de sistema y el agua residual a 

ser tratada (Van Lier et al., 2001b). Uno de los problemas más serios asociados con los 
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digestores expandidos durante la operación continua, es la inestabilidad de los 

conglomerados granulares. Esto también afecta a los reactores UASB, aunque en mucho 

menor grado. La pérdida de la biomasa puede ocurrir debido a los siguientes factores: 

desintegración del gránulo, lavado o arrastre fuera del reactor de gránulos huecos o que 

contienen gas en su centro, formación de gránulos esponjosos, y arrastre sobre 

precipitados inorgánicos (Parawira, 2004).  

 

2.9.3. Ventajas del Reactor EGSB en Aplicaciones de Sulfato-Reducción. 

El diseño del reactor EGSB es particularmente ventajoso para el tratamiento de aguas 

residuales con bajas cargas orgánicas (como el DAM y otros efluentes industriales) debido 

a sus altas velocidades ascensionales, ya que permiten una mejor distribución del agua 

residual en los intersticios del lodo granular o más particularmente de la fuente de carbono 

que contienen (Rebac et al., 1998). También es conveniente para procesos en los cuales la 

inducción de mezclado por gas es baja, como en los procesos sulfidogénicos o sulfato-

reductores (Dries et al., 1998). Por otro lado, la alta tasa de dilución del influente 

producida por la recirculación puede favorecer las siguientes circunstancias en el 

tratamiento de aguas residuales ricas en sulfatos: (1) el tratamiento compuestos tóxicos 

(Seghezzo et al., 1998), como los metales pesados y sustancias ácidas; (2) la reducción 

de la toxicidad del sulfuro debido al fenómeno de desorción a la fase gaseosa (Pizarro-

Torres et al., 2002); (3) la formación de gránulos densos y firmes (Shayegan et al. 

2005); y (4) Incremento de la segregación y el lavado de partículas suspendidas 

pequeñas e inactivas (Colussi et al., 2009), como los sulfuros metálicos. 

 

Las características anteriores hacen del EGSB una herramienta útil en el proceso de 

sulfato-reducción. Sin embargo, Omil y col., (1996) mencionaron que la utilización del 

reactor EGSB para el tratamiento sulfidogénico de aguas residuales ricas en sulfato no es 

recomendable, ya que las altas velocidades ascensionales pueden afectar negativamente el 

desempeño del proceso por pérdida de biomasa y disminución de la eficiencia de 

remoción de DQO. Además, indicaron que las bacterias sulfato-reductoras tienen menor 

capacidad de adhesión a superficies que las metanogénicas, por lo que pueden ser 
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selectivamente lavadas a altas velocidades ascensionales. En este contexto se propuso que 

la máxima velocidad ascensional para reducir el lavado selectivo de las bacterias sulfato-

reductoras acetogénicas en reactores de lodos granulares es de aproximadamente 4.5 m h⁄ .  

 

A pesar de lo anterior, varias investigaciones se han realizado exitosamente aplicando el 

proceso de sulfato-reducción en reactores EGSB para el tratamiento de aguas residuales 

con alto contenido de sulfatos como se muestra en la Tabla 2. Sin embargo, en el 

tratamiento de efluentes con alto contenido de sulfatos, metales, con alta acidez y con 

bajo contenido de materia orgánica (como el DAM y otros efluentes industriales) sólo se 

han llevado a cabo dos experimentos; uno a escala piloto y el otro a escala laboratorio. 

 

En el estudio a escala laboratorio Sierra-Alvarez y col. (2007) investigaron el uso de un 

sistema de tratamiento consistente en un biorreactor EGSB sulfidogénico (2.9L) y un 

reactor de cristalización de lecho fluidizado conteniendo arena de cuarzo fina para 

facilitar la remoción de cobre y recuperarlo como sulfuro de cobre puro. El 

funcionamiento del sistema fue probado usando aguas residuales que simularon 

efluentes de la industria de manufactura de semiconductores conteniendo cobre y 

sulfato. El lodo granular fue obtenido de un reactor a escala laboratorio. La remoción 

completa del metal ocurrió en el cristalizador. Los cristales de cobre depositados sobre 

los granos de arena fueron identificados como Covelita (CuS). La configuración en dos 

etapas propuesta en tal trabajo fue ventajosa sobre los sistemas de una etapa debido a 

que permiten la recuperación de minerales valuables y aseguran la presencia de bajas 

concentraciones de metales en el efluente, evitando la toxicidad en los microorganismos 

y reduciendo la contaminación/dilución de la biomasa activa con los sulfuros metálicos. 

El sistema propuesto también pudo proveer ventajas sobre los reactores sulfidogénicos 

operados en conjunción con una fase de coagulación/sedimentación, ya que no son 

requeridos la adición de coagulantes, floculantes o la necesidad de deshidratación del 

lodo, resultando en el ahorro en mantenimiento y operación del sistema. En la Tabla 3, 

se mencionan los estudios existentes en reactores EGSB para el tratamiento de efluentes 

con metales por sulfato-reducción. Incluyendo los datos de este trabajo de tesis. 
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CAPÍTULO 3: 

 

MATERIALES Y MÉTODOS 

 

 

3.1. Materiales. 

 

3.1.1. Lodo Granular Anaerobio. 

La biomasa, constituida por un consorcio bacteriano se obtuvo de la planta de 

tratamiento de aguas residuales de la industria cervecera Corona; ubicada en Cd. 

Obregón Sonora. Las características físicas del lodo fueron: ST (60.57 g L⁄ ), SSV (30.95 

g L⁄ ), SF (29.6 g L⁄ ), VS (12.93 mL Lodo s⁄ ), IVL (43 mL Lodo g SSV⁄ ). Con tamaños 

de gránulos en el intervalo de 0.125 a 0.850 mm de diámetro (Duarte-Rodríguez, 2009). 

 

3.1.2. Medio de Cultivo para Digestión Anaerobia. 

El medio de cultivo está constituido en base al medio mineral propuesto por Visser, 

(1995), ver anexo A. Se utilizaron como fuentes de carbono la combinación de 

Dextrosa/Acetato de Sodio y Etanol en diferentes etapas.  

 

3.1.3. Aguas Residuales Sintéticas. 

El agua residual sintética simuló el agua superficial de las zonas más contaminadas del 

Río San Pedro en Cananea, Sonora, México; según Gómez-Álvarez y col. (2004). Se 

prepararon dos soluciones simuladas: una con pH 6.0 en base al medio mineral de 

Visser, conteniendo etanol (1 g DQO L⁄ ) como fuente de carbono, sulfato de sodio como 

fuente de sulfato (1.5 g SO4
2− L⁄ ) y sulfato de cobre como fuente de cobre 

(50 mg Cu2+ L⁄ ); la otra con pH de 4.0 a 4.5, conteniendo solamente el ión cúprico en 

un rango de 50-300 mg Cu2+ L⁄ . El cálculo del equivalente teórico de la DQO para el 

etanol detalla en el anexo B. 
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3.1.4. Reactores en Continuo. 

 

3.1.4.1. Reactor de Lodos Anaerobios de Flujo Ascendente (UASB).  

El reactor UASB fue un cilindro de vidrio de 0.8L, con 0.25m de altura y un diámetro 

interno de columna de 7.2cm (Figura 3); inoculado con 340mL de lodo anaerobio 

metanogénico. Las condiciones de operación fueron: un tiempo de residencia hidráulica 

(TRH) de 0.553d ±0.04, un flujo de alimentación (F) de 1.468 L d⁄  ±0.10. La 

temperatura se mantuvo a 28ºC  2. No se reguló el pH dentro del reactor.  

 

3.1.4.2. Reactor Anaerobio de Lodos Granulares Expandidos (EGSB).  

El reactor EGSB fue un cilindro de vidrio de 3.4L, 1.2m de altura y diámetro interno de 

columna de 4.6cm (Figura 4). Fue inoculado con el lodo anaerobio contenido en el UASB 

y 100mL adicionales (440mL). La operación durante la segunda y tercera etapa se ajustó 

con un TRH de 1d, velocidades ascensionales (υa) de 4 a 10 m h⁄ , flujo de recirculación 

(FR) de 174 a 434 L d⁄  (tasas de recirculación (TR) de 51 a 128) y una F de 3.4 L d⁄ . La 

temperatura se mantuvo a 35°C  2. No se controló el pH dentro del reactor. El biogás se 

colectó en una columna de vidrio invertida, llena de solución salina saturada. 

Adicionalmente, durante la tercera etapa de operación se utilizó un sedimentador de vidrio 

de 0.77L, 0.20m de altura y 6.6cm de diámetro interno (Figura 4-11).  

 

3.2. Desarrollo Experimental. 

El experimento completo se desarrolló en dos etapas, una en lote y otra en continuo.  

 

3.2.1. Estudio en Lote. 

La etapa experimental en lote duró 127d, comprendiendo desde el proceso de adaptación 

del lodo anaerobio, hasta las pruebas de inhibición o toxicidad al cobre. 

 

3.2.1.1. Adaptación del Lodo en Condiciones Sulfato-Reductoras. 

El lodo anaerobio (400mL) fue adaptado a condiciones sulfato-reductoras durante 120d, 

en un matraz Erlenmeyer de 1L cubierto con un tapón horadado para purgar los gases.  
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Figura 3. Reactor UASB.  

1) Influente de medio mineral, 2) Bomba peristáltica, 3) Entrada 

de influente, 4) Lodo granular anaerobio, 5) Separador 

gas/líquido/sólido, 6) Salida de biogás, 7) Sistema colector y 

medidor de biogás, 8) Salida de efluente, 9) Receptor de efluente. 
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Figura 4. Reactor EGSB.  

1) Influente I (Medio Mineral), 2) Bomba con doble alimentación, 3) 

Influente II (Solución de Cobre), 4) Entrada influente I y recirculación, 5) 

Entrada influente II, 6) Lodo granular expandido, 7) Separador 

gas/líquido/sólido, 8) Salidas de biogás, 9) Sistema colector y medidor de 

biogás, 10) Salida de efluente, 11) Sedimentador, 12) Bucle de recirculación, 

13) Bomba de recirculación, 14) Receptor de efluente. 
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La incubación se llevó a cabo en un equipo Water Bath Shaker C76 a una temperatura 

de 35ºC y una velocidad de rotación de 80rpm. El lodo fue alimentado semanalmente 

con 500mL de medio mineral elaborado con una solución de elementos traza sin cobre, 

con etanol como fuente de carbono en una relación DQO SO4
2−⁄  de 0.67 

((2 g DQO 3 g SO4
2−⁄ ) L⁄ ). Se monitoreó diariamente la relación de alcalinidades y las 

concentraciones de DQO y SO4
2-. 

 

3.2.1.2. Ensayo de Inhibición con Cobre. 

En el ensayo (duración de 7d), las botellas serológicas fueron inoculadas con 

0.3095g SSV (10mL de lodo granular) y 140mL de medio mineral para una 

concentración de 2.06 g SSV L⁄  en 150mL. Las concentraciones de etanol y sulfato se 

mantuvieron en 2 g DQO L⁄  y 3 g SO4
2− L⁄  respectivamente, para una relación de 0.67. 

Las concentraciones de cobre utilizadas fueron de 0, 50, 100, 200, 300, 500, 700, 1000 y 

1500 mg Cu2+ L⁄ . El pH se ajustó a 6. La temperatura de incubación fue de 35ºC. Se 

monitorearon diariamente las concentraciones de DQO, SO4
2- y Cu2+, tomando muestras 

cada 24h. Las botellas se mantuvieron cerradas y el biogás fue purgado a diario. Como 

control se utilizaron botellas con la misma cantidad de lodo y medio, pero sin fuente de 

carbono y sulfato.  

 

3.2.2. Estudio en Continuo. 

El estudio en continuo de sulfato-reducción tuvo una duración de 272d y estuvo 

constituido de 3 etapas llamadas: Etapa de Arranque (I), Etapa de Adaptación (II) y 

Etapa de Bioprecipitación (III). Durante el experimento se utilizaron los dos reactores 

anaerobios de lodos granulares que fueron descritos anteriormente. Se monitorearon 

diariamente el pH, la relación de alcalinidades y las concentraciones de DQO, SO4
2- y 

H2S. Adicionalmente, se examinó la concentración de cobre en la última etapa. En la 

Tabla 4, se resume el estudio en continuo completo.  
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3.2.2.1. Etapa de Arranque.   

El arranque de un reactor es una etapa crítica. Arrancar implica el seguimiento del 

desarrollo del sistema, no únicamente en lo relacionado con la remoción de materia 

orgánica, sino en su paso hacia la estabilización. En sistemas anaerobios la población 

bacteriana es altamente sensible a cambios generados en el medio ambiente que los 

rodea, ya que no está adaptada al nuevo sustrato (Rojas-CH, 1987). 

 

La duración de esta etapa fue de 95d y se llevó a cabo en el Reactor UASB inoculado 

con 340mL de lodo anaerobio metanogénico. La alimentación inicial del reactor fue 

ajustada con velocidades de carga orgánica (VCO) de 1.474 g DQO Ld⁄  y de sulfato 

(VCS) de 0.144 g SO4
2− Ld⁄ . El medio mineral incluyó dextrosa y acetato de sodio, como 

fuentes de carbono y sulfato de sodio (Na2SO4), como fuente de sulfato. Hasta el día 22, 

la relación DQO SO4
2−⁄ fue de 10.24 ((0.737 g DQO 0.072 g SO4

2−⁄ ) L⁄ ). A partir del día 

23, la relación fue modificada a 5.12 ((0.737 g DQO 0.144 g SO4
2−⁄ ) L⁄ ). El día 57 se 

sustituyó la mitad de la DQO proveniente de dextrosa y acetato por etanol. El día 80, la 

fuente de carbono fue sustituida totalmente por etanol, manteniendo la misma relación 

DQO SO4
2−⁄ . El día 95 se cambió de reactor, finalizando la etapa. 

 

3.2.2.2. Etapa de Adaptación. 

La adaptación es una etapa lenta que debe realizarse con cuidado. En el medio acuoso 

ocurre una selección de microorganismos necesarios para el metabolismo del sustrato en 

sus diferentes fases (Rojas-CH, 1987). 

 

La etapa de adaptación bajo condiciones sulfato-reductoras (duración de 106d), se inició 

con la inoculación del reactor EGSB con el lodo anaerobio contenido en el reactor 

UASB y 100mL adicionales de lodo inactivo. La alimentación inicial del reactor se 

mantuvo durante 7 días con las características finales de la etapa anterior, una relación 

de 5.12 ((0.737 g DQO 0.144 g SO4
2−⁄ ) L⁄ ), con una VCO de 0.737 g DQO Ld⁄  y una 

VCS de 0.144 g SO4
2− Ld⁄ . A partir del día 8, la relación fue modificada a 2.56 

((0.737 g DQO 0.288 g SO4
2−⁄ ) L⁄ ). El día 30 la relación se disminuyó a 1.28-I 
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((0.737 g DQO 0.576⁄ g SO4
2−) L⁄ ). 9 días después (día 39) se modificaron al mismo 

tiempo las concentraciones de DQO y SO4
2- manteniendo la relación de 1.28-II 

((1 g DQO 0.78⁄ g SO4
2−) L⁄ ).  Por último, el día 72 de actividad se colocó la relación en 

0.67 ((1 g DQO 1.5⁄ g SO4
2−) L⁄ ). Relación a la cual teóricamente se puede alcanzar el 

100% de eliminación de sulfato, si toda la DQO adicionada es utilizada por las bacterias 

sulfato-reductoras (Celis-García, 2004). La etapa terminó el día 106 de actividad en el 

reactor EGSB ó 202 del estudio en continuo. 

 

3.2.2.3. Etapa de Bioprecipitación. 

En la etapa de bioprecipitación se utilizan microorganismos capaces de generar 

metabolitos que precipitan con los metales pesados (Orellana-Jaramillo, 2009). En este 

caso, las bacterias sulfato-reductoras fueron utilizadas para formar sulfuros a partir de la 

reducción de sulfatos. Tales sulfuros fueron precipitados con el cobre adicionado al 

medio y separados del torrente acuoso por medio de un sedimentador.  

 

La duración de la etapa fue de 71d. Se inició después de la estabilización de la actividad 

sulfato-reductora en el reactor EGSB con la relación DQO SO4
2−⁄ de 0.67. Se adicionó 

cobre (Cu2+) al medio mineral (día 107), utilizando como fuente sulfato de cobre (CuSO4). 

El pH se mantuvo en 6.0. La relación se conservó en 0.67 ((1 g DQO 1.5⁄ g SO4
2−) L⁄ ). El 

medio mineral fue alimentado directamente en la entrada del reactor hasta el día 124, con 

una concentración inicial de 50 mg Cu2+ L⁄ . A partir del día 125, el influente de 4L se 

separó en dos de 2L. Los componentes de ambos fueron preparados doblemente 

concentrados para alimentarlos al mismo tiempo dentro del reactor, diluyéndose así a la 

mitad. Los influentes fueron llamados uno y dos. El influente uno fue el medio mineral 

con un pH de 7, con concentraciones de etanol y sulfato de (4 g DQO 6 g SO4
2−⁄ ) L⁄ . Éste 

fue alimentado directamente en la entrada del reactor. Las concentraciones finales de los 

componentes, luego de la dilución, continuaron siendo de (1 g DQO 1.5 g SO4
2−⁄ ) L⁄ , para 

una relación de 0.67. El resto de la etapa de bioprecipitación, la concentración de sulfato 

permaneció constante. No obstante, la VCO fue modificada por última vez el día 158 a 2 

g DQO Ld⁄ , dando una relación de 1.33 ((2 g DQO 1.5 g SO4
2−⁄ ) L⁄ ).  
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Por otra parte, el influente dos se conformó únicamente de solución de cobre; 

primeramente con un pH de 4.5 (días 125 al 175) y después con uno de 4.0 durante 2 días. 

La alimentación se realizó directamente en la recirculación del reactor. La concentración 

de cobre se preparó al doble (100 mg Cu2+ L⁄ ), para dar una concentración final de 

50 mg Cu2+ L⁄ . En adelante, las concentraciones de ión metálico se incrementaron 

gradualmente en porciones de 50 mg Cu2+ L⁄ , hasta 300 mg Cu2+ L⁄ . A partir del día 156 

se colocó un sedimentador en la salida de efluente del reactor EGSB, pasando a formar 

parte de la recirculación del efluente. En este punto, este influente fue introducido 

directamente en la entrada al sedimentador. La reacción entre el H2S y el Cu2+ fue 

instantánea y la precipitación se llevó a cabo dentro del sedimentador. El experimento 

culminó el día 177 de funcionamiento del reactor EGSB ó 272 del estudio en continuo. 

 

3.3. Métodos Analíticos. 

 

3.3.1. Medición del pH. 

El pH se midió diariamente en influente y efluente, utilizando un potenciómetro 

Accumet Excel XL94001428 (Fischer Scientific) con un electrodo Cole Parmer. Para la 

calibración del equipo, se utilizaron soluciones reguladoras de pH. 

 

3.3.2. Relación de Alcalinidades. 

La relación de alcalinidad (α) es un método que estima la capacidad de amortiguación 

del pH del sistema a través de la medida indirecta de ácidos grasos volátiles y 

bicarbonato. La relación debe mantenerse entre 0.6 y 0.9 indicando una alcalinización 

eficiente (Jenkins et al., 1983). Para la preparación de reactivos, normalización y el 

procedimiento de determinación ver anexo C. 

 

3.3.3. Demanda Química de Oxígeno (DQO).  

Se determinó mediante la técnica de digestión en reflujo cerrado (Standard Methods, 

1999). El método consiste en la digestión de la muestra con una mezcla crómica seguido 

de calentamiento a 150°C durante 2h. Cuando la muestra es digerida, el ión dicromato 



36 
  

 

 

oxida la materia orgánica presente, lo cual resulta en el cambio de estado del cromo de 

Cr6+ a Cr3+. El ión crómico formado absorbe fuertemente a una longitud de onda de 

620nm. Para la preparación de reactivos y el estándar de DQO, la determinación y la 

curva estándar de DQO ver Anexo D. 

 

3.3.4. Determinación de Sulfatos (SO4
2-). 

El ión sulfato (SO4
-2), en un medio electrolítico-ácido, reacciona con cloruro de bario 

(BaCl2) para formar sulfato de bario insoluble (BaSO4). La absorbancia de la suspensión 

de BaSO4 se mide en un espectrofotómetro a una longitud de onda de 420nm y la 

concentración de SO4
-2 se determina por relación de las lecturas con una curva estándar 

(Kolmert et al., 2000). Para la preparación de reactivos, la determinación y la 

preparación de la curva estándar ver anexo E. 

 

3.3.5. Determinación de Sulfuro (S2-). 

El ión sulfuro fue determinado por el método espectrofotométrico de Cord-Ruwisch, 

1985. El método consiste en la precipitación coloidal del sulfuro en forma de sulfuro de 

cobre (CuS) en un medio ácido. La absorbancia de la suspensión de CuS se mide en un 

espectrofotómetro a una longitud de onda de 480nm y la concentración de sulfuro se 

determina por relación de las lecturas con una curva estándar. El estándar para la curva 

de calibración se normalizó por el método yodimétrico de Day & Underwood, 1989. La 

curva estándar se realizó en un intervalo de 0 a 1000 mg S2− L⁄ . Ver Anexos F y G. 

 

3.3.6. Determinación de Cobre (Cu2+). 

Las concentraciones de cobre se determinaron por espectrometría de absorción atómica 

(EAA), por el método de flama directa de aire-acetileno (Standard Methods, 1999). El 

equipo utilizado fue un espectrómetro de absorción atómica de doble haz Perkin Elmer, 

modelo 3100, con un sistema de flujo laminar-nebulizador y una flama de aire-acetileno. 

El instrumento se calibró usando un blanco de reactivos y las soluciones de referencia 

con concentraciones en el intervalo de 0.1 a 1.0 mg Cu2+ L⁄ . Ver anexo H.  
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3.3.7. Determinación de Biogás. 

El biogás producido en el reactor se midió por desplazamiento utilizando un medidor 

constituido de un cilindro de vidrio graduado (figuras 3-7 y 4-8), con una sección 

adelgazada en un extremo. El volumen del cilindro fue de 453.3mL, con medidas de 

4.5cm de diámetro interno, 4.8cm de diámetro externo y 28.5cm de altura. 

 

3.4. Cálculos. 

 

3.4.1. Eficiencia de Remoción de DQO. 

 

% remoción de DQO = [(DQOin − DQOef) (DQOin)⁄ ] x 100                                            [8] 
 

3.4.2. Eficiencia de Reducción o Conversión de Sulfatos. 

 

% conversión de sulfato = [(SO4
2−

in
− SO4

2−
ef

) (SO4
2−

in
)⁄ ]x 100                                  [ 9] 

 

 

3.4.3. Eficiencia de Remoción de Cobre. 

 

% remoción de cobre = [(Cu2+
in − Cu2+

ef)  (Cu2+
in)⁄ ] x 100                                     [10] 

 

 

3.4.4. Estimación de la Remoción de DQO. 

La DQO removida correspondiente para los procesos de metanogénesis y sulfato-

reducción se calculó en base a las siguientes fórmulas (McMahon, 2007). 

 

DQO Removida por Metanogénesis: 

DQOCH4
= (DQORemovida Total − DQOSO4

2−)                                                                        [11] 

 

DQO Removida por Sulfato-Reducción: 

DQOSO4
2− = (0.67)(SO4

2−
In

− SO4
2−

Ef
)                                                                                   [12] 
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3.4.5. Actividades Metanogénica y Sulfato-Reductora. 

 

AME = [(mCH4
)(𝔣ct) (SSV)⁄ ](VB)                                                                                          [13] 

 

AME = Actividad Metanogénica Específica (g DQOCH4
(g SSV)(d)⁄ ) 

mCH4
= Pendiente de la DQO consumida por metanogénesis (g DQOCH4

(L)(h)⁄ ) 

 

ASR = [(mSO4
2−)(𝔣ct) (SSV)⁄ ](VB)                                                                                         [14 ] 

 

ASR = Actividad Sulfato-Reductora (g DQOSO4
2− (g SSV)(d)⁄ )  

mSO4
2− = Pendiente de la DQO consumida por sulfato-reducción (g DQOSO4

2− (L)(h)⁄ ) 

 

VB = Volumen de líquido en el reactor en lote (L) 

SSV = Masa de sólidos suspendidos volátiles (g SSV) 

𝔣ct = Factor de conversión de tiempo (24h 1d⁄ ) 

 

3.4.6. Parámetros Operacionales de los Reactores 

 

Tiempo de Residencia hidráulica (TRH), dada en días (d): 

TRH = (VR F⁄ )                                                                                                                             [15] 
 

VR = Volumen del reactor (L) 

F = Flujo de alimentación (L/d) 

 

Tasa de Dilución (TD), dada en (d-1): 

TD = (F VR⁄ ) = (1 TRH⁄ )                                                                                                          [16] 
 

Tasa de Recirculación TR, es adimensional: 

TR = (FR F⁄ )                                                                                                                                 [17] 
 

FR = Flujo de recirculación (L/d) 
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Velocidad de Carga Orgánica (VCO), dada en (g DQO Ld⁄ ): 

VCO = (DQOin TRH⁄ )                                                                                                                [18] 
 

DQOin = Concentración de DQO en el influente (g/L)  
 

Velocidad de Carga de Sulfato (VCS), dada en (g SO4
2− Ld⁄ ): 

VCS = (SO4in
TRH⁄ )                                                                                                                  [19] 

 

SO4in
= Concentración de SO4

2− en el influente (g/L)  

 

Velocidad de Carga de Metal (VCM), dada en (g M2+ Ld⁄ ): 

VCM = (Min
2+ TRH⁄ )                                                                                                                   [20] 

 

Min
2+ = Concentración del ión metálico en el influente (g/L)   

 

Velocidad ascensional (υa), dada en (m/h): 

υa = (F + FR) (AR)⁄                                                                                                                   [21] 
 

F y FR dadas en (m3/h) 

 

Área seccional de la columna del reactor (AR), dada en (m2): 

AR = πr2                                                                                                                                       [22] 
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CAPÍTULO 4 

 

RESULTADOS Y DISCUSIÓN 

 

 

4.1. Resultados. 

 

4.2. Estudio en Lote. 

En este estudio como inoculo inicial se utilizó lodo granular adaptado a condiciones 

sulfato-reductoras para evaluar la concentración del ión cobre sobre las actividades 

metanogénicas y sulfato-reductoras.  

 

4.2.1. Ensayo de Inhibición con Cobre. 

La inhibición por iones metálicos puede describirse mediante la CI50; concentración de un 

componente tóxico presente en un agua residual dada, que causa el descenso del 50% de la 

actividad bacteriológica. En este caso las Actividades Sulfato-Reductora (ASR) y 

Metanogénica (AM). El valor se calcula graficando la actividad porcentual contra la 

concentración del metal a evaluar. Se hace una regresión lineal para el 50% de la actividad 

o se realiza la intersección de los puntos desde el valor de 50% de actividad en el eje Y 

hasta el punto de contacto con en el eje X (Omil et al., 2003). En la Figura 5, se muestran 

las actividades porcentuales correspondientes a la ASR y la AME en presencia de cobre 

(II). Las concentraciones del metal se manejaron entre 0 a 1500 mg Cu2+ L⁄ . Mientras la 

relación DQO SO4
2−⁄  se fijó en 0.67. Se encontró que el ión metálico fue más tóxico para 

las bacterias sulfato-reductoras, ya que la CI50 de la ASR fue de 115.2 mg Cu2+ L⁄ , 

mientras en las metanogénicas fue de 575.3 mg Cu2+ L⁄ . Con lo anterior puede 

corroborarse que los metales pesados son agentes inhibitorios de los microorganismos 

anaerobios incluyendo los sulfato-reductores, como fue mencionado por los trabajos de 

Karri et al., (2006) y Utgikar et al., (2004). Además, se puede asumir que las 

concentraciones de cobre tolerables para el lodo granular anaerobio son menores a 

600 mg Cu2+ L⁄ . Lo cual puede ser tomado como referencia para el estudio en continuo. 
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4.3. Estudio en Continuo. 

En esta sección se presentan los resultados obtenidos en las tres etapas del estudio en 

continuo. La etapa de arranque (primera etapa (I)) se llevó a cabo en el reactor UASB con 

el fin de activar la biomasa, en donde se utilizaron diferentes fuentes de carbono y bajas 

concentraciones de sulfato. Las siguientes dos etapas se realizaron en el reactor EGSB. En 

la etapa de adaptación a condiciones Sulfato-Reductoras (segunda etapa (II)), la DQO 

permaneció constante, mientras que el sulfato se incrementó con el fin de disminuir la 

relación DQO SO4
2−⁄ . La etapa de bioprecipitación se inicio una vez adaptado el lodo a 

condiciones sulfato-reductoras (tercera etapa (III)). Los resultados de la primera etapa se 

describen aparte, mientras que las dos etapas en el reactor EGSB se detallan juntas.  

 

4.3.1. Desempeño del Reactor UASB. 

Durante la etapa de arranque (duración de 95 días), se alcanzaron las condiciones 

estables con una alta remoción de DQO y buena producción de biogás. En la Tabla 5, se 

resume el comportamiento del reactor al final de esta etapa. El sistema logró un 

adecuado amortiguamiento del pH con la producción de bicarbonato suficiente para 

neutralizar los AGV generados, reflejándose en valores de pH cercanos al neutro. 

 

4.3.2. Desempeño del Reactor EGSB. 

 

4.3.2.1. Remoción de DQO. 

En la etapa de adaptación a condiciones sulfato-reductoras (días 1 al 106), la relación 

DQO SO4
2−⁄  fue disminuida en tres pasos desde 5.12 a la estequiometria de 0.67. Para tal 

efecto la concentración de DQO del influente se mantuvo en el rango de 0.72 a 1.3 

g DQO L⁄  (con velocidades de carga orgánica (VCO) entre 0.68 a 1.39 g DQO Ld⁄ ), 

mientras que la concentración de sulfato se aumentó de 0.16 a 1.58 g SO4
2− L⁄ . Durante 

esta etapa se observó que el cambio de condiciones metanogénicas a sulfato-reductoras 

no afectó la remoción de la materia orgánica.  
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Tabla 5. Resumen del comportamiento del reactor de lodos anaerobios de flujo 

ascendente, al final de la etapa de activación de la biomasa. 

Parámetro Valores  

DQO Entrada  0.82 g DQO L⁄  

DQO Salida  0.58 g DQO L⁄   

Velocidad de carga orgánica (VCO)  1.53 g DQO Ld⁄  

Eficiencia de Consumo de la DQO  95.4 % 

pH Entrada 6.02  ±0.10 

pH Salida 6.92  ±0.23 

Relación de Alcalinidades () 0.96 

Biogás  0.487 L Ld⁄  

Sulfato de Entrada  0.23 g SO4
2− L⁄  

Sulfato de Salida  0.2 g SO4
2− L⁄  

Velocidad de Carga de Sulfato (VCS)  0.435 g SO4
2− Ld⁄  

Eficiencia de Reducción de Sulfato 96.8 % 

Sulfuro Total 133.2 mg S2− L⁄  
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La actividad bacteriana removió entre 0.63 a 1.11 g DQO L⁄  (Figura 6 etapa II), 

manteniendo eficiencias de remoción superiores al 89% (Figura 7, etapa II). En el cambio 

a la relación de 0.67 (día 72) puede notarse que el proceso experimentó una falla llevando 

a la disminución de la remoción de la DQO. Éste problema fue generado por un periodo 

prolongado de inactividad del reactor. La recuperación de la actividad microbiológica se 

consiguió 18 días después de la reactivación (día 90), alcanzando una remoción del 81.3%.  

 

Una vez conseguidas las condiciones sulfato-reductoras se procedió a la etapa de 

bioprecipitación (días 107-177), en donde la concentración de sulfato se mantuvo entre 

1.2 a 1.6 g SO4
2− L⁄  y la materia orgánica se varió entre 0.88 a 1.96 g DQO L⁄  (VCO entre 

0.86 a 2.07 g DQO Ld⁄ ). Las relaciones DQO SO4
2−⁄  utilizadas fueron de 0.67 y 1.33. La 

presencia del cobre durante esta etapa no afectó la acción del consorcio bacteriano, ya 

que durante este lapso pudo remover entre 0.67 a 1.9 gDQO L⁄  (Figura 6, etapa III); 

manteniendo eficiencias de remoción por arriba del 88% (Figura 7, etapa III). En la 

Tabla 6, se muestran un resumen de los resultados para cada relación DQO SO4
2−⁄ . 

 

La producción de biogás fue mínima los primeros 99 días de operación del reactor 

EGSB, probablemente debido a una fuga. Sin embargo, a partir del día 100 se mejoró la 

captación de biogás, ya que el sistema fue cerrado herméticamente. La máxima 

producción de biogás obtenida fue de 0.927 L Biogás d⁄   (0.272 L Biogás Ld⁄ ). 

 

4.3.2.2. Conversión de Sulfato. 

En la etapa de adaptación, la relación DQO SO4
2−⁄  se disminuyó como fue mencionado 

en la sección 4.3.2.1. Cabe mencionar que el cambio de una relación a otra se realizó 

cuando la conversión del sulfato alcanzó su estado estacionario. Los primeros 71 días de 

operación se pudo observar que la actividad sulfato-reductora fue incrementándose 

conforme se aumentó la concentración de sulfato, lográndose conversiones desde 0.08 a   

0.65 g SO4
2− L⁄ .  
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Figura 6. Remoción de la fuente de carbono en el reactor EGSB.  

Las etapas se muestran divididas por la línea sólida: II) Adaptación y III) 

Bioprecipitación. El cambio en las relaciones 𝐃𝐐𝐎 𝐒𝐎𝟒
𝟐−⁄  se indica con líneas 

punteadas: Relaciones de 5.12, 2.56, 1.28, 0.67 y 1.33. 

                        (Etapa II)                                        (Etapa III) 

 

 

(5.12)(2.56)          (1.28)                                   (0.67)                      (1.33) 
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Figura 7. Eficiencia de remoción de la fuente de carbono en el reactor EGSB.  

Las etapas se muestran divididas por la línea sólida: II) Adaptación y III) Bioprecipitación. 

El cambio en las relaciones 𝐃𝐐𝐎 𝐒𝐎𝟒
𝟐−⁄  se indica con líneas punteadas: Relaciones de 

5.12, 2.56, 1.28, 0.67 y 1.33. VCO= Velocidad de carga orgánica. 

                     (Etapa II)                               (Etapa III) 

 

 

(5.12)(2.56)        (1.28)                             (0.67)                   (1.33) 
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Mientras que la producción de sulfuro se mantuvo por arriba de 72 mg S2− L⁄  (Figura 8, 

etapa II) con eficiencias de conversión de sulfato superiores al 60% (Figura 9, etapa II). 

Durante este periodo no se consiguió la reducción completa del sulfato, esto debido a 

que en relaciones DQO SO4
2−⁄  superiores a 0.67 hay un exceso de materia orgánica; lo 

cual favorece a la metanogénesis permitiendo su coexistencia (Omil et al., 1997b).  

 

Entre tanto en la relación de 0.67 (día 72), la actividad sulfato-reductora disminuyó 

debido a la falla en el proceso. Se consideró que la recuperación de la actividad se 

consiguió luego de 30 días, al igualar la máxima reducción de sulfato alcanzada en 

relaciones anteriores.  Los últimos días de la etapa (102 al 106), la reducción del sulfato 

se mantuvo con conversiones cercanas a 0.6 g SO4
2− L⁄  y niveles de sulfuro de más 310 

mg S2− L⁄ , con eficiencias de conversión de 41%. Hasta este punto no se pudo conseguir 

que el proceso fuese dominantemente sulfato-reductor, ya que el consumo de la DQO 

por las bacterias sulfato-reductoras fue del 40% de la remoción total. Lo cual se reflejó 

en una conversión del sulfato incompleta. Sin embargo, se decidió proceder a la etapa de 

bioprecipitación debido a que las concentraciones de sulfuro fueron superiores a 288 

mg S2− L⁄ ; lo suficiente para remover teóricamente más de 571 mg Cu2+ L⁄  (8.98 

mmol Cu2+ L⁄ ).  

 

Hasta el día 106, la alimentación del reactor estuvo deficiente en cobre. Se sabe que los 

iones metálicos como hierro, cobre y zinc son necesarios para la mayoría de los 

microorganismos, incluyendo los sulfato-reductores; ya que son importantes cofactores en 

el transporte de electrones y en metaloenzimas redox-activas (Bridge et al., 1999). 

Tomando en cuenta lo anterior, se observó que la capacidad sulfato-reductora durante 

los primeros 27 días (107-134) de la etapa de bioprecipitación fue levemente afectada 

con concentraciones de 50 mg Cu2+ L⁄ ; ya que la conversión de sulfato aumentó a 0.65 

g SO4
2− L⁄  y la concentración de sulfuro sobrepasó los 353 mg S2− L⁄  (Figura 8, etapa 

III). Mientras que la eficiencia de conversión superó el 47% (Figura 9, etapa III).  
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Figura 8. Conversión de sulfato en el reactor EGSB.  

Las etapas se muestran divididas por la línea sólida: II) Adaptación y III) 

Bioprecipitación. El cambio en las relaciones 𝐃𝐐𝐎 𝐒𝐎𝟒
𝟐−⁄  se indica con líneas 

punteadas: Relaciones de 5.12, 2.56, 1.28, 0.67 y 1.33. Influente= Sulfato en el 

influente; Efluente= Sulfato en el efluente. 

                     (Etapa II)                               (Etapa III) 

 

 

(5.12)(2.56)        (1.28)                             (0.67)                   (1.33) 
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Figura 9. Eficiencia de conversión de sulfato en el reactor EGSB.  

Las etapas se muestran divididas por la línea sólida: II) Adaptación y III) Bioprecipitación. 

El cambio en las relaciones 𝐃𝐐𝐎 𝐒𝐎𝟒
𝟐−⁄  se indica con líneas punteadas: Relaciones de 

5.12, 2.56, 1.28, 0.67 y 1.33. VCS= Velocidad de carga de sulfato. 

                      (Etapa II) 

 

 

(5.12)(2.56)       (1.28)                             (0.67)                    (1.33) 

 

                                                                     (Etapa III) 

 

 



51 
  

 

 

Los 22 días posteriores (135 al 157), las concentraciones del ión metálico se aumentaron 

de entre 100 a 200 mg Cu2+ L⁄ . Lo cual incrementó la conversión aproximadamente al 

doble, alcanzando valores mayores a 1.12 g SO4
2− L⁄  con niveles de sulfuro cercanos a 

424 mg S2− L⁄ . La eficiencia de conversión correspondiente superó el 77%. Sin 

embargo, no se consiguió la remoción competa del sulfato. El aumento en la capacidad 

sulfato-reductora observado en este periodo pudo deberse a que el cobre fue asimilado 

por las bacterias sulfato-reductoras potenciando su desarrollo. Aunque se sabe que el 

cobre debió ser precipitado por el sulfuro disminuyendo su biodisponibilidad (Bridge et 

al., 1999), se asume que una pequeña parte del cobre permaneció en estado soluble 

facilitando su asimilación. En cuanto al consumo de la fuente de carbono, los sulfato-

reductores lograron consumir más del 82% de la DQO removida total; con lo cual se 

consiguió el predominio del proceso sulfato-reductor.  

 

Durante los últimos 19 días de la etapa (158 al 177), se procedió a subir la relación 

estratégicamente a 1.33. Manteniendo fija la concentración de sulfato y aumentando la 

de la materia orgánica a 2 g DQO L⁄ . Esto, debido a que no se logró la conversión 

completa del sulfato en la relación de 0.67. En respuesta a esta estrategia, la reducción 

del sulfato se elevó a más de 1.4 g SO4
2− L⁄ , con producciones de sulfuro superiores a 

472 mg S2− L⁄ . La eficiencia de conversión sobrepasó el 97%, por lo que se consiguió 

remover el sulfato casi en su totalidad. Por otro lado, el consumo de la DQO por las 

bacterias reductoras del sulfato disminuyó al 53% de la remoción total debido al efecto 

del exceso de materia orgánica; como se mencionó anteriormente.  

 

En cuanto a las concentraciones de cobre utilizadas en este periodo, aunque fueron las 

más altas en la etapa (200 a 300 mg Cu2+ L⁄ ), no parecieron influir significativamente en 

el desempeño de las bacterias sulfato-reductoras en comparación con el cambio en la 

relación DQO SO4
2−⁄ . En la Tabla 7, se muestra el resumen de los resultados de la 

conversión del sulfato para cada relación DQO SO4
2−⁄ . 
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4.3.2.3. Especiación del Sulfuro. 

Las especies que conforman al sulfuro en la fase acuosa son: el sulfuro disuelto total 

(SDT), que es el sulfuro inicialmente en solución; el cual es igual al sulfuro disuelto 

remanente (SDR) o sulfuro que permanece en estado soluble más el sulfuro precipitado 

(SP) por los metales presentes en el medio. Además, bajo las condiciones de este 

experimento, el SDR está constituido por dos especies solubles: el sulfuro ionizado o 

disociado (HS-) y el sulfuro no-ionizado o no-disociado (H2S). Tomando en cuenta lo 

anterior, a continuación se describe el comportamiento de las especies de sulfuro en el 

proceso sulfato-reductor.  

 

Los primeros 71 días de la etapa de adaptación, la producción de SDT se incrementó 

gradualmente conforme se disminuyó la relación DQO SO4
2−⁄  de 5.12 a 1.28, alcanzando 

valores superiores a 66 mg S2− L⁄ . Los niveles de SP fueron bajos debido a la escasez de 

iones metálicos en el medio, siendo cercanos a 9 mg S2− L⁄ ; con lo cual las 

concentraciones de SDR llegaron a ser mayores a 57 mg S2− L⁄  (figura 10, etapa II). 

Entre las especies solubles se tiene que la concentración de HS- fue superior a 44 

mg S2− L⁄ , mientras que la de H2S se mantuvo en niveles inferiores a 13 mg S2− L⁄  

(figura 11, etapa II). El sulfuro ionizado predominó de manera importante debido a que 

el consocio bacteriano logró amortiguar adecuadamente el pH, manteniendo un valor 

cercano a 7.4. Lo anterior también fue posible gracias a un buen control de la 

temperatura. El control de los niveles de sulfuro no-ionizado es importante, ya que es un 

compuesto tóxico para casi cualquier bacteria, incluyendo las sulfato-reductoras 

(Rinzema y Lettinga, 1988; González-Silva, 2007). 

 

En el cambio a la relación de 0.67 (día 72), los niveles de SDT decayeron debido a la 

falla en el proceso, al igual que los niveles de las demás especies. No obstante, la 

recuperación de la actividad sulfidogénica se consiguió luego de 19 días (día 90). Los 

últimos 16 días de la etapa de adaptación (90 al 106), el sulfuro soluble se incrementó a 

más de 190 mg S2− L⁄ . La precipitación del sulfuro se elevó a 19 mg S2− L⁄ , quedando 

concentraciones en solución cercanas a 172 mg S2− L⁄ . 
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Figura 10. Fracciones del sulfuro en la fase acuosa. 

Las etapas se muestran divididas por la línea sólida: II) Adaptación y III) 

Bioprecipitación. El cambio en las relaciones 𝐃𝐐𝐎 𝐒𝐎𝟒
𝟐−⁄  se indica con líneas 

punteadas: Relaciones de 5.12, 2.56, 1.28, 0.67 y 1.33. SDT = Sulfuro disuelto total, SDR = 

Sulfuro disuelto remanente, SP = Sulfuro precipitado. 

                     (Etapa II)                               (Etapa III) 

 

 

(5.12)(2.56)       (1.28)                              (0.67)                    (1.33) 
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Figura 11. Fracciones del sulfuro disuelto remanente.  

Las etapas se muestran divididas por la línea sólida: II) Adaptación y III) Bioprecipitación. 

El cambio en las relaciones 𝐃𝐐𝐎 𝐒𝐎𝟒
𝟐−⁄  se indica con líneas punteadas: Relaciones de 

5.12, 2.56, 1.28, 0.67 y 1.33. Sulfuro Ionizado= HS-; Sulfuro No-Ionizado= H2S. 

                       (Etapa II)                               (Etapa III) 

 

 

(5.12)(2.56)       (1.28)                               (0.67)                    (1.33) 
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En consecuencia, los niveles de HS- aumentaron por arriba de 147 mg S2− L⁄ , mientras 

que el H2S se mantuvo en 25 mg S2− L⁄  gracias a que las bacterias controlaron el pH 

manteniéndolo cercano a 7.7. La elevación del SP en esta parte del proceso pudo deberse 

a la acumulación del sulfuro metálico en las mangueras de salida del efluente, en donde 

se tomaron las muestras para las determinaciones. Por otro lado, la disminución de las 

actividades biológicas en la falla del proceso pudo deberse a los factores que se discuten 

en la sección de discusión de resultados.  

 

En la etapa de bioprecipitación, con la relación DQO SO4
2−⁄  de 0.67 (días 107 al 157). 

Los niveles de SDT se elevaron considerablemente, alcanzando valores superiores a 362 

mg S2− L⁄ . La precipitación del sulfuro se incrementó hasta 47 mg S2− L⁄ , con 

concentraciones del metal de hasta 200 mg Cu2+ L⁄ , dejando en solución cerca de 315 

mg S2− L⁄  (figura 10, etapa III); de los cuales 273 mg S2− L⁄  fueron para el HS- y 42 

mg S2− L⁄  para el H2S (figura 11, etapa III). Los microorganismos anaerobios lograron 

conservar el pH en 7.7, asegurando el dominio de la forma ionizada del sulfuro. 

 

Durante la última relación de 1.33 (días 158-177), la producción de sulfuro total se elevó 

considerablemente debido al aumento en la carga orgánica. Los niveles de SDT subieron 

a más de 454 mg S2− L⁄ . Sin embargo, los altos niveles del ión metálico de entre 200 a 

300 mg Cu2+ L⁄  removieron hasta 95 mg S2− L⁄ ; dejando en solución cerca de 

359 mg S2− L⁄ . Para esta parte del proceso las bacterias mejoraron el control del pH, ya 

que lograron aumentarlo en dos unidades a 7.9; con lo cual se consiguió disminuir la 

concentración de sulfuro no-disociado a valores menores a 34 mg S2− L⁄ , mientras que 

los niveles de HS- subieron a más de 325 mg S2− L⁄ . Los altos niveles de cobre 

manejados en esta etapa no afectaron el proceso de sulfato-reducción, ya que fueron 

contrarrestados por la presencia del sulfuro (formando sulfuro de cobre), el cual no es 

biodisponible (Bridge et al., 1999). Además, el sulfuro metálico no pudo acumularse en 

las superficies celulares gracias el lavado provocado por las altas velocidades 

ascensionales (Colussi et al., 2009). En la tabla 8, se incluye un resumen de la 

especiación del sulfuro para cada relación y el proceso completo. 
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4.3.2.4. Bioprecipitación de Cobre. 

En esta etapa, el cambio en la concentración de cobre fue contemplado como sub-etapas. 

Cabe mencionar que el ión cúprico fue adicionado al reactor incrementando su 

concentración en porciones de 50 mg Cu2+ L⁄ . Además, se consideró como estado 

estacionario un período mínimo 5 días.  

 

Durante la relación DQO SO4
2−⁄  estequiométrica de 0.67 (días 107 al 157), sub-etapas I a 

la V, se adicionaron concentraciones de cobre en el rango de 50 a 200 mg Cu2+ L⁄  

(Figura 12, relación 0.67). La velocidad de carga del metal (VCM), correspondiente a un 

TRH de 1 día varió de 0.047 a 0.205 g Cu2+ Ld⁄ . El influente inicialmente estuvo 

constituido por el medio mineral adicionado con el ión cúprico (pH 6) y fue alimentado 

directamente en contacto con el lodo anaerobio. No se presentaron efectos inhibitorios 

bajo estas condiciones.  

 

A pesar de lo anterior, a partir del día 19, el influente fue separado en dos partes. Una de 

las cuales contuvo la solución de cobre (pH de 4.5) y fue alimentada en la recirculación 

para evitar riesgos de saturación de la biomasa con altos niveles del ión metálico o con 

el sulfuro metálico. Como resultado bajo ambos arreglos experimentales se tuvo que en 

el sulfuro removió más de 199 mg Cu2+ L⁄ , dando un porcentaje de remoción superior al 

98% (Figura 13, relación 0.67).  

 

Los niveles de sulfuro removidos junto con el cobre fueron cercanos a 101 mg S2− L⁄ . 

En este periodo no se logró alcanzar el 100% de eficiencia de remoción probablemente 

debido a que el cobre formó complejos solubles muy estables, ya sea con moléculas 

inorgánicas, con trazas de la fuente de carbono o bien con productos microbianos 

solubles (Zandvoort et al., 2006). En consecuencia estos complejos pudieron ser 

movilizados en el efluente y cuantificados como cobre soluble (Gaszo, 2001). Por otro 

lado, pudo deberse a que parte del sulfuro de cobre haya permanecido en suspensión en 

las muestras cuantificadas.  
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Figura 12. Remoción de cobre en la etapa de bioprecipitación.  

Con línea sólida se indica el cambio en la relación 𝐃𝐐𝐎 𝐒𝐎𝟒
𝟐−⁄ : Relaciones de 0.67 y 

1.33. Con líneas a rayas se indica el cambio en las concentraciones de cobre (𝐦𝐠 𝐋⁄ ): I) 

50-I, II) 50-II, III) 100, IV) 150, V) 200, VI) 250, VII) 300. Influente = Concentración 

de cobre en el influente; Efluente = Concentración de cobre en el efluente. 

                             (0.67)                                           (1.33) 

             (I)              (II)        (III)     (IV)       (V)          (VI)   (VII) 
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Figura 13. Eficiencia de remoción de cobre en la etapa de bioprecipitación.  

Con línea sólida se indica el cambio en la relación 𝐃𝐐𝐎 𝐒𝐎𝟒
𝟐−⁄ : Relaciones de 0.67 y 1.33. 

Con líneas a rayas se indica el cambio en las concentraciones de cobre (𝐦𝐠 𝐋⁄ ): I) 50-I, II) 

50-II, III) 100, IV) 150, V) 200, VI) 250, VII) 300. VCM= Velocidad de carga del metal. 

                              (0.67)                                           (1.33) 

             (I)                (II)        (III)    (IV)        (V)          (VI)    (VII) 
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El penúltimo día de la relación de 0.67 (día 156), se cambió nuevamente la configuración 

del sistema al colocar un sedimentador en la recirculación del reactor. El influente fue 

alimentado directamente en la entrada a este accesorio para que el sulfuro de cobre 

formado fuese separado del torrente y no se quedara en el bucle de la recirculación. En la 

relación de 1.33 (días 158 al 177), sub-etapas V a la VII, la concentración de cobre fue 

manejada de 200 a 300 mg Cu2+ L⁄  (Figura 12, relación 1.33). La VCM varió de 0.230 a 

0.303 g Cu2+ Ld⁄ . Los altos niveles de sulfuro lograron remover hasta 299.98 mg Cu2+ L⁄ , 

dando una eficiencia de remoción cercana al 100% (Figura 13, relación 1.33). El sulfuro 

precipitado alcanzó niveles superiores a 151 mg S2− L⁄ . El sedimentador logró clarificar el 

efluente removiendo la Covelita formada, con lo cual se mejoró la eficiencia de remoción 

del cobre y se evitó la posible inhibición de las bacterias. Además, se tiene que el bajo pH 

del influente (entre 4.0 y 4.5) no afectó el proceso, ya que fue amortiguado eficientemente. 

En la Tabla 9, se presenta un resumen de la etapa de bioprecipitación en donde la Covelita 

formada se calculó teóricamente. 

 

4.3.2.5. Competencia entre Bacterias Metanogénicas y Sulfato-Reductoras. 

Las bacterias sulfato-reductoras compiten con las metanogénicas por sustratos como los 

alcoholes y el acetato, durante el tratamiento anaerobio de aguas que contienen altos 

niveles de sulfato. El resultado de esta competencia es importante porque puede 

determinar el rendimiento de los productos finales, sulfuro y metano (Lens et al., 2000). 

 

Inicialmente, la actividad metanogénica fue ampliamente dominante. Lo cual pudo 

constatarse, ya que para el día 71 con las relaciones DQO SO4
2−⁄  de 5.12 a 1.28, tan sólo 

se alcanzó un consumo de DQO de las bacterias sulfato-reductoras cercano al 25% 

(Figura 14, etapa II). Durante este periodo pudo observarse lo que probablemente fueron 

lapsos de adaptabilidad de las bacterias metanogénicas al sulfuro. Lo cual pudo ser 

visualizado como el aumento progresivo y la caída repentina de la eficiencia de consumo 

sulfato-reductora. Por otra parte, el día 72 decayó la remoción de la materia orgánica 

total debido a la falla del proceso y por consiguiente, también las eficiencias de consumo 

de DQO para ambos grupos bacterianos.  
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Figura 14. Competencia entre bacterias sulfato-reductoras y metanogénicas.  

Las etapas se muestran divididas por la línea sólida: II) Adaptación y III) 

Bioprecipitación. El cambio en las relaciones 𝐃𝐐𝐎 𝐒𝐎𝟒
𝟐−⁄  se indica con líneas 

punteadas: Relaciones de 5.12, 2.56, 1.28, 0.67 y 1.33. BM = DQO consumida por las 

Bacterias metanogénicas, BSR = DQO consumida por las Bacterias sulfato-reductoras. 

                          (Etapa II)                           (Etapa III) 

 

 

 

(5.12)(2.56)          (1.28)                                (0.67)                       (1.33) 
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Durante los días de menor actividad (días 78 al 81), el proceso sulfato-reductor fue el 

predominante en el consumo de la DQO con un 75%. La recuperación de la actividad 

microbiológica total se consiguió luego de 18 días (día 90). Sin embargo, los demás días 

dominó ampliamente el proceso metanogénico. Por lo que de los días 72 al 106, la 

eficiencia de consumo sulfato-reductora apenas logró superar el 35%.  

 

Luego, en la etapa de bioprecipitación (días 107 al 139), con la adición de cobre en 

concentraciones de 50 a 100 mg Cu2+ L⁄  se observó un aumento considerable de más del 

53% por parte de los microorganismo sulfato-reductores (Figura 14, etapa III). Con lo 

cual apenas lograron superar en la competencia a los metanogénicos. Así mismo, los 

últimos 18 días de la relación de 0.67 (días 140 al 157) se presentó un incremento aún 

mayor al 87%. Lo cual sucedió luego de aumentar la concentración del ión metálico de 

100 a 200 mg Cu2+ L⁄ . Esta mejoría en la actividad sulfato-reductora pudo deberse al 

efecto del cobre como fue mencionado en el apartado 4.3.2.2. Aun que también, pudo 

ser el efecto tardío de la relación DQO SO4
2−⁄  estequiométrica; ya que al momento de 

adicionarse el cobre la tendencia se encontraba favoreciendo, aunque de manera 

inestable, a las bacterias sulfato-reductoras. 

 

A continuación de los días 158 al 177, se aumentó la relación a 1.33 para tratar de 

incrementar la conversión del sulfato al 100%; lo cual se consiguió. Sin embargo, tuvo 

un efecto indeseado al aumentar la competitividad metanogénica. Por lo cual, la 

eficiencia de consumo sulfato-reductora decayó hasta el 53%. Este efecto se debió al 

exceso de materia orgánica, como se mencionó en el apartado 4.3.2.2. En general se 

pude concluir que la disminución progresiva de la relación DQO SO4
2−⁄  consiguió 

aumentar el consumo de la DQO por las bacterias reductoras del sulfato. Además, la 

relación de 0.67 tuvo el efecto deseado de permitir el dominio del proceso sulfato-

reductor; lo cual indicó que efectivamente el proceso de adaptación fue adecuado. En la 

Tabla 10, se presenta un resumen de la competencia de ambos grupos de bacterias por la 

fuente de carbono. 
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4.3.2.6. Amortiguamiento del pH. 

La operación eficiente de un reactor anaerobio implica el control de una adecuada 

capacidad buffer del sistema que asegure el mantenimiento del pH en un rango óptimo 

para el desarrollo del consorcio microbiano. La relación de alcalinidades () es un 

parámetro de control de estabilidad rápido y confiable en el proceso anaerobio. El 

sistema será más estable conforme el valor de  sea más cercano a uno. En cambio, el 

pH proporciona información del comportamiento del reactor en estados más avanzados 

de desequilibrio, cuando la corrección del problema ya puede ser difícil de conseguir 

(Rojas-CH, 1987). 

 

Los primeros 71 días de la etapa de adaptación, el pH del influente del medio mineral se 

mantuvo en 6.03 ±0.1. Este pH se eligió con la finalidad de estimular la producción de 

alcalinidad, por ser ligeramente ácido y por encontrarse en el rango de pH óptimo para el 

desarrollo de las bacterias sulfato-reductoras de entre 6.0 y 9.0 (Zehnder et al., 1982).  

 

Como resultado en el efluente se consiguió una adecuada alcalinización del medio, ya 

que el lodo anaerobio logró elevar el pH a 7.40  ±0.3 y el valor de fue de 0.83 ±0.06 

(Figura 15, etapa II). Sin embargo, el día 72 ocurrió la falla del proceso (acidificación). 

Por lo que se decidió aumentar el pH del influente a 7.12 ±0.2 durante 22 días (78 al 99), 

con la finalidad de ayudar a la recuperación de la actividad microbiológica. 

 

En consecuencia de la estrategia anterior se consiguió elevar el pH del medio a 7.72 ±0.2 

y se logró aumentar la a 0.74 ±0.1. Estas condiciones fueron adecuadas para que el 

consorcio bacteriano restaurara su actividad luego de 18 días de ocurrido el evento (día 

90). Enseguida de la rehabilitación del proceso. En los últimos 7 días de la etapa de 

adaptación (100 al 106), se utilizó en el influente un pH de 6.21 ±0.3 para estimular 

nuevamente la formación de bicarbonato y como preparación para la adición del ión 

metálico. El pH interno del reactor fue mantenido por los microorganismos en 7.52 ±0.2 

y la alcalinidad fue restablecida alcanzando un valor de 0.82 ±0.03.  
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Figura 15. Amortiguamiento del pH en el reactor EGSB.  

Las etapas se muestran divididas por la línea sólida: II) Adaptación y III) 

Bioprecipitación. El cambio en las relaciones 𝐃𝐐𝐎 𝐒𝐎𝟒
𝟐−⁄  se indica con líneas 

punteadas: Relaciones de 5.12, 2.56, 1.28, 0.67 y 1.33. 

                         (Etapa II)                                  (Etapa III) 

 

 

(5.12)(2.56)        (1.28)                                (0.67)                     (1.33) 
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Una vez revertidos los problemas del periodo de acidificación y alcanzadas 

concentraciones adecuadas de sulfuro biogénico, se procedió a la etapa de 

bioprecipitación. En donde los primeros 16 días (107 al 123) con concentraciones de  

50 mg Cu2+ L⁄  y un pH en el influente de 6.17 ±0.2, se logró la alcalinización del medio 

elevando el pH a 7.59 ±0.2. Además, se consiguió mantener la relación de alcalinidades 

en 0.81 ±0.02 (Figura 15, etapa III). El contacto directo del metal y los sulfuros 

metálicos con la biomasa no afectaron el desempeño de los procesos anaerobios.  

 

La reacción entre el metal y los sulfuros tampoco afectó el proceso, ya que los protones 

liberados durante esta “Ec. (6)” fueron correctamente neutralizados por el bicarbonato 

producido “Ec. (7)”. Los últimos 52 días de la etapa de bioprecipitación se utilizó un 

segundo influente conteniendo solamente al ión cúprico en concentraciones de 50 a 

300 mg Cu2+ L⁄  y un pH de 4.48 ±0.1, para simular aguas ácidas de mina. Mientras que 

el primer influente contuvo sólo el medio mineral con un pH de 7.00 ±0.01, para ayudar 

a la amortiguamiento de la acidez del influente de cobre y los protones liberados por la 

reacción sulfuro-metal. Durante este periodo se instaló en la recirculación un 

sedimentador, al cual fue alimentado directamente el medio con cobre y en donde fueron 

retenidos los sulfuros metálicos formados. Como resultado, el pH del medio acuoso en el 

interior del reactor fue eficientemente amortiguado por el bicarbonato generado y la 

ayuda del pH del medio mineral, manteniéndose en un valor de 7.76. Además, la 

relación de alcalinidades permaneció sin ser afectada en un valor de 0.82 ±0.04.  

 

4.4. Discusión de Resultados. 

 

4.4.1. Estudios en Lote. 

En nuestro estudio la concentración inhibitoria del 50% de la actividad metanogénica 

(CI50) en un lodo granular anaerobio adaptado a condiciones sulfato-reductoras fue de 

575.3 mg Cu2+ L⁄ . Mientras que en el estudio de Certucha-Barragán y col., (2009), 

utilizando el mismo lodo pero bajo condiciones metanogénicas se encontró que la CI50 

fue de 280 mg Cu2+ L⁄ . Lo anterior demuestra un aumento en la tolerancia al cobre de 
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hasta 295.3 mg Cu2+ L⁄  en la presencia de sulfuro biogénico en una concentración 

máxima de 70.1 mg S2− L⁄ . Esta concentración de sulfuro sólo alcanza para reaccionar 

con 138.9 mg Cu2+ L⁄  formando Covelita (CuS). Sin embargo, se sabe que cuando el 

cobre está en exceso en relación a la concentración molar de sulfuro se forma la otra 

especie de sulfuro de cobre llamada Calcocita (Cu2S) (Gramp et al., 2006); la cual 

secuestra una molécula adicional de cobre. Además, los metales también pueden ser 

removidos por adsorción en la superficie de los sulfuros metálicos producidos 

biológicamente (Jong & Parry, 2004; Watson et al., 1995). Por el otro lado, en este 

estudio se encontró una CI50 para la actividad sulfato-reductora de 115.2 mg Cu2+ L⁄ . 

Este valor fue cercano al obtenido en el estudio de Song y col., (1998), donde se obtuvo 

una concentración de 100 mg Cu2+ L⁄ . 

 

4.4.2. Estudio en Continuo. 

En la competencia por la fuente de carbono entre los grupos bacterianos se encontró que 

el proceso anaerobio completo fue dominantemente metanogénico en un 59%. No 

obstante, la estrategia de adaptación del lodo granular a condiciones sulfato-reductoras; 

consistente en la disminución gradual de la relación DQO SO4
2−⁄  fue adecuada para 

conseguir un lodo predominantemente sulfato-reductor. Lo cual se consiguió durante la 

relación de 0.67-II. En donde las bacterias sulfato-reductoras alcanzaron el 65% del 

consumo (Tabla 10). La adición del cobre durante este periodo pudo favorecer a los 

sulfato-reductores, ya que los microorganismos estuvieron deficientes en este 

micronutriente durante la mayor parte de la operación del reactor. Con el aumento en la 

carga orgánica a 2 g DQO Ld⁄  en la relación de 1.33, disminuyó la eficiencia de consumo 

de DQO por parte de las sulfato-reductoras hasta el 53%. A pesar de esto, la eficiencia 

de remoción total de la DQO aumentó del 86% en la relación de 0.67-II al 95% en la 

relación de 1.33 (Tabla 6). Igualmente, la eficiencia de conversión del sulfato se elevó 

del 61 al 97% respectivamente (Tabla 7). Lo anterior demuestra que la estrategia de 

aumento de la carga orgánica favoreció la conversión del sulfato casi en su totalidad. 
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En nuestro estudio, el tiempo necesario para conseguir la transformación del lodo 

metanogénico en sulfato-reductor fue de 117 días; alcanzado el 53% del consumo de la 

DQO y el 50% de conversión del sulfato. Sin embargo, restando los días que el proceso 

tardó en recuperarse de la acidificación (23 días) hasta llegar a la estabilización y el 

aumento constate de la actividad sulfato-reductora se calcula que el cambio poblacional 

podría haberse conseguido en 94 días. Lo anterior concuerda con la observación 

realizada por Espinosa-Chávez (2007), en la que se menciona que pese a todas las 

estrategias utilizadas para transformar un lodo metanogénico en sulfato-reductor; el 

tiempo requerido no fue menor a 100 días. Además, se encontró que en el estudio de 

Celis-García (2004), fue utilizada una estrategia de adaptación a condiciones sulfato-

reductoras similar a la de este estudio. En donde también se presentó una falla en el 

proceso, sólo que la actividad sulfato-reductora no pudo recuperarse luego de 42 días. 

Por tal razón, fue preciso aplicar otra estrategia para incrementar la producción de 

sulfuro. El dominio de las bacterias sulfato-reductoras se consiguió luego de 

aproximadamente 140 días adicionales.  

 

Por otro lado, el proceso anaerobio logró amortiguar correctamente el pH en el rango de 

7.17 ±1.1 a 7.86 ±0.29; obteniendo relaciones de alcalinidades entre 0.61 ±0.31 a 0.89 

±0.03. La capacidad de amortiguamiento del pH del lodo sulfato-reductor no se vio 

afectada por la presencia del cobre en concentraciones de 50 a 300 mg Cu2+ L⁄ , ni por el 

bajo pH manejado para su solubilización en el agua residual sintética (4.0-4.5). La 

acidificación del sistema durante la etapa de adaptación a condiciones sulfato-reductoras 

probablemente se debió a un largo periodo de inactividad del reactor y a su arranque 

súbito bajo una elevada velocidad ascensional. Con respecto a esto Omil y col., (1996), 

mencionaron que los microorganismos sulfato-reductores acetotróficos pueden ser 

selectivamente lavados del sistema con velocidades ascensionales superiores a 4.5 m h⁄ . 

También existe la posibilidad que la acidificación se debiera a la acumulación de 

acetato. A cerca de esto Wu y col. (1991), mencionaron que el acetato puede acumularse 

como consecuencia de su baja velocidad de consumo en comparación con la del etanol.  
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Una consecuencia del descenso en el pH, es el cambio de la forma molecular del sulfuro. 

Referente a esto Moosa & Harrison (2006), mencionaron que la forma predominante del 

sulfuro a pH menores a 6.0 es la no ionizada (H2S). En este estudio, el estado del sulfuro 

durante el periodo de acidificación del sistema (pH de 5.02) fue en un 98.4% en la forma 

de H2S y su concentración fue de 38.3 mg S2− L⁄ . Tales niveles, aunque bajos, pudieron 

generar la inhibición; ya que a pH ácidos la toxicidad del sulfuro no ionizado aumenta 

considerablemente como fue mencionado por O’Flaherty y Colleran (1998). En contra 

parte, con la máxima concentración obtenida de H2S de 92.6 mg S2− L⁄  y un pH de 6.74, 

no se presentó inhibición. En el estudio el nivel máximo de sulfuro disuelto total (SDT) 

fue de 564 mg S2− L⁄  en donde solamente se formaron 23.4 mg S2− L⁄  de sulfuro no 

disociado, gracias a que se contó con un pH de 7.98. Mientras que en el trabajo de 

Sierra-Alvarez y col. (2007), utilizando un arreglo experimental similar al de nuestro 

estudio y un pH en el rango de 7.6 a 8.1 obtuvieron un SDT de 1163.8 mg S2− L⁄  con 

niveles de H2S entre 115-354 mg S2− L⁄ . Tales niveles no inhibieron la actividad 

microbiológica del lodo granular. 

 

En este estudio no se realizaron ensayos de inhibición por sulfuro, pero en otras 

investigaciones en lodos granulares anaerobios, como la de Visser y col. (1996), se han 

reportado valores de 50% de inhibición de la actividad sulfato-reductora (CI50) de 

615 mg S2− L⁄  para el SDT y de 171 mg S2− L⁄  para el H2S, en un rango de pH de 7.2 a 

7.4; para un reactor operado en lote. Mientras que en botellas serológicas se encontraron 

valores de 521 mg S2− L⁄  para el SDT y de 231 mg S2− L⁄  para el H2S, bajo un pH de 

7.0. Por su parte O’Flaherty y col. (1998), obtuvieron en botellas serológicas un 50% de 

la inhibición del crecimiento de las bacterias bajo concentraciones de 374 mg S2− L⁄  

para el SDT y de 196 mg S2− L⁄  para el H2S, en un valor de pH de 6.8. Por último 

Kalyuzhnyi y col. (1997), demostraron que la inhibición del 100% de la actividad 

sulfato-reductora (CI100) en un reactor UASB en lote alimentado con etanol, puede 

ocurrir bajo concentraciones extremas en el rango de 1700-9951 mg S2− L⁄  para el SDT 

y de 570-610 mg S2− L⁄  para el H2S. En un intervalo de pH de 7.1 a 8.0. 
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La investigación de Sierra-Alvarez y col (2007), fue la única similar a la nuestra en 

cuanto a diseño experimental y tipo de reactor. Por tal razón, a continuación se hace una 

comparación entre ambos arreglos en sus condiciones operacionales y desempeño. En el 

estudio de Sierra-Alvarez y col., las concentraciones de sulfato y DQO fueron casi el 

triple y por lo tanto la producción de sulfuro fue muy superior. Sin embargo, las 

eficiencias de remoción obtenidas en nuestro estudio fueron superiores. Con 

concentraciones más bajas de sulfato y DQO se consiguió una producción de sulfuro que 

removió fácilmente 0.3 g Cu2+ L⁄ , pudiendo remover teóricamente hasta 1.12 g Cu2+ L⁄ .  

 

En cuanto a la configuración del equipo, ambos diseños presentan un sistema de 

separación de sulfuros metálicos. Sin embargo, el nuestro tiene la ventaja en que la 

Covelita no se adhiere a una matriz y por lo tanto puede ser fácilmente extraíble, 

facilitando la recuperación del cobre. Otra característica destacable de nuestra 

investigación, que supera al otro sistema, es la capacidad de tratamiento de un efluente 

ácido. Lo cual se consiguió, en parte, gracias a la alta tasa de dilución generada por una 

mayor tasa de recirculación. La principal desventaja que presenta nuestro diseño es que 

el tiempo de residencia hidráulico (TRH) fue más prolongado, requiriéndose un tiempo 

de tratamiento del agua residual hasta 3 veces mayor. Por otro lado, en nuestro trabajo 

utilizamos una fuente de carbono sencilla, mientras que en el otro se utilizaron varias; 

algunos de los cuales fueron más complejos.  

 

En la Tabla 11, se muestra la comparación entre ambos estudios en la etapa de 

bioprecipitación para la mayor concentración de cobre alimentada. Debido a que el TRH 

del estudio de Sierra-Álvarez y col., fue mucho menor al nuestro se requirió calcular las 

velocidades de carga de DQO, Sulfato, Cobre y la velocidad de producción de Sulfuro 

para poder hacer una comparación más adecuada en relación al desempeño real del 

reactor EGSB. El resultado fue que nuestro estudio presentó una mayor capacidad de 

tratamiento de un efluente ácido alimentado en altas velocidades de carga del ión 

metálico. Además de alcanzar superiores eficiencias de remoción de la DQO, el sulfato y 

el mismo metal. 
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Tabla 11. Comparación de estudios en reactores de lodos granulares expandidos 

utilizados para la remoción de metales por sulfato-reducción. 

CARACTERÍSTICAS 
Sierra-Alvarez et al. 

(2007) 
Este Estudio 

Volumen/Altura 2.9 L/1.10 m 3.4 L/1.2 m 

Sistema de separación 

de sulfuros metálicos 

Cristalizador 

con arena de cuarzo 

Sedimentador 

sin materiales de retención 

Fuentes de DQO 

Etanol 

Isopropanol 

PEG 

Ácido Cítrico 

Etanol 

Temperatura 30ºC ±2 35ºC ±2 

TRHa 0.35 d ±0.08 0.98 d  ±0.04 

TRb 15 51 

pH de influente MMc=ARSd 7.60-8.10 
MMc 5.98-7.03 

ARSd 4.00-4.55 

pH de efluente 7.40-8.0 7.24-8.23 

VCOe 9.08 g DQO Ld⁄   ±0.95 1.90 g DQO Ld⁄   ±0.1 

VCSf 14.23 g SO4
2− Ld⁄      i 1.37 g SO4

2− Ld⁄   ±0.06 

VPSg 1.96 g S2− Ld⁄          i 0.44 g S2− Ld⁄   ±0.1 

VCMh 0.190 g Cu2+ Ld⁄     i 0.298 g Cu2+ Ld⁄   ±0.01 

Remoción de DQO 68.6% ±5.0 95.0% ±2.4 

Remoción de SO4
2− 41.3%                     i 99.0% ±0.6 

Remoción de Cu2+ 99.8% ±0.1 99.99% ±0.002 

atiempo de residencia hidráulica; btasa de recirculación; cmedio mineral; dagua 

residual sintética; evelocidad de carga orgánica; fvelocidad de carga de sulfato; 
gvelocidad de producción de sulfuro; hvelocidad de carga del ión metálico; idatos 

calculados teóricamente en base a las concentraciones y el tiempo de residencia 

hidráulico del experimento. 
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CAPÍTULO 5 

 

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 

 

 

5.1. Conclusiones. 

La estrategia de adaptación del lodo anaerobio a condiciones sulfato-reductoras 

favoreció a las bacterias sulfato-reductoras en el consumo de la fuente de carbono en la 

competencia con las bacterias metanogénicas. 

 

Las concentraciones de cobre utilizadas en el estudio en continuo de hasta 

300 mg Cu2+ L⁄ , no inhibieron el proceso anaerobio a pesar de los datos arrojados por 

las pruebas en lote, los cuales indicaron que a concentraciones de 115.2 mg Cu2+ L⁄   

inhiben el 50% de la ASR y que niveles de 200 mg Cu2+ L⁄  o superiores disminuyen la 

actividad biológica total. Esto se debió a que la concentración molar de sulfuro fue 

ampliamente superior a la del cobre, precipitándolo totalmente y reduciendo su 

toxicidad.  

 

El sistema de separación por sedimentación pudo remover eficazmente el sulfuro 

metálico formado, impidiendo la dilución del lodo granular anaerobio con el material 

inerte y evitando la posible inhibición por acumulación en las superficies celulares.  

 

El proceso anaerobio en el reactor EGSB fue capaz de tratar un efluente ácido gracias a 

la alta tasa de dilución y a la producción de alcalinidad suficiente para amortiguar el pH. 

Según las pruebas en lote, el lodo granular anaerobio puede amortiguar pH ácidos desde 

3.0 y básicos de hasta 8.0 (datos no mostrados). 

 

Las eficiencias de remoción máximas obtenidas en el estudio para la DQO, el SO4
2+ y 

Cu2+ fueron de 98, 99 y 100% respectivamente. La cantidad máxima de sulfuro total 

producida fue de 576 mg S2− L⁄  (17.96 mmol S2− L⁄ ). La concentración de sulfuro 
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disuelto total (SDT) fue de 564 mg S2− L⁄  (17.6 mmol S2− L⁄ ). La mayor concentración 

alcanzada de sulfuro no-disociado (H2S) fue de 98 mg S2− L⁄ . No se presentó inhibición 

por sulfuro bajo estas concentraciones.  

 

Por último, se concluye que el proceso es capaz de remover simultáneamente y casi en 

su totalidad la materia orgánica, los sulfatos, los iones metálicos y la acidez del efluente 

sintético. Además, el proceso es apto para el tratamiento de concentraciones de metales 

pesados divalentes en el rango de 0.05 a 17.6 mmol M2+ L⁄ . 

 

5.2. Recomendaciones. 

En la remoción de metales de un efluente industrial por el proceso de sulfato-reducción, 

es recomendable utilizar cargas orgánicas adecuadas para producir cantidades de sulfuro 

biogénico equimolares o ligeramente superiores a las concentraciones de los metales 

presentes en el efluente. Con esto se pude economizar en el uso fuentes de DQO o de 

carbono externas y se puede ahorrar la necesidad de realizar un tratamiento extra para 

remover el sulfuro excedente.  

 

Por otro lado, si lo que se quiere es remover el sulfato, se deberían utilizar cantidades de 

la fuente de carbono en relaciones DQO SO4
2−⁄  de 1.0 o ligeramente superiores para 

conseguir su completa remoción. Además se puede añadir al proceso una etapa de 

precipitación con algún metal económico reutilizable. 

 

Se aconseja la utilización de aguas residuales con materia orgánica soluble como fuentes 

de DQO externas, para reducir gastos de operación. 

 

Por último, es recomendable el monitoreo constante del pH ya que provee un importante 

indicador del estado de un reactor sulfato-reductor. 
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ANEXOS 

 

 

Anexo A. Preparación del Medio Mineral. 

 

Tabla 12. Componentes del Medio Mineral 

Macronutrientes Elementos Traza 

Compuesto (mg L⁄ ) Compuesto (mg L⁄ ) 

NH4Cl 1045 FeCl2•4H2O 2000 

KCl 270 MnCl2•4H2O* 786 

KH2PO4 170 EDTA•2H2O* 554 

MgSO4•7H2O 185 SeO2* 64 

CaCl2•2H2O 50 H3BO3 50 

NaHCO3 125 ZnCl2 50 

Extracto de Levadura 20 (NH4)6Mo7O24•4H2O 50 

Soln. Elementos Traza 1 mL L⁄  AlCl3•6H2O* 91 

Ajustar al pH deseado con 

Bicarbonato de Sodio (NaHCO3) 

NiCl3* 30 

CoCl2•6H2O* 72 

HCl Concentrado 1 mL L⁄  

 

Nota: La solución de elementos traza normalmente contiene CuCl2•2H20 (50 𝑚𝑔 𝐿⁄ ), 

para este experimento fue necesario eliminarlo para evitar interferencias con las 

pruebas posteriores con cobre. Los compuestos marcados con un asterisco (*) en la 

solución de elementos traza son diferentes al medio original, pero tienen el balance 

correcto en su componente principal (Visser, 1995). 

 

Anexo B. Determinación del Equivalente Teórico de la DQO. 

 

Se calculó el equivalente de la DQO para cada uno de los compuestos utilizados como 

fuente de carbono, como se muestra a continuación, según la reacción estequiométrica de 

la combustión de compuestos orgánicos “Ec. (23)”, reportada por Kleerebezem & 

Macarie, (2003). 
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CxHyOz + (
4x + y − 2z

4
) O2 ⟶ xCO2 + (

y − 3v − u

2
) H2O                                           [23] 

 

Etanol (C2H6O); PM = 46.07
g

mol⁄  

 

Usando la ecuación del oxígeno requerido para degradar el compuesto “Ec. (23)” tenemos: 

 

DQOEtanol =
4x + y − 2z

4
=

4(2) + 1(6) − 2(1)

4
= 3mol O2 

 

3mol O2 = 96 gO2 
 

(96 gO2 46.07gEtanol ⁄ )(1 gEtanol) = 2.084 gO2 gEtanol⁄ = 2.084 gDQO gEtanol⁄  
 

(1 gEtanol 2.084 gDQO⁄ )(1 gDQO) = 0.48 gEtanol gDQO⁄  
 

Para calcular la cantidad necesaria de etanol al elaborar los medios minerales se necesitó 

de su porcentaje de pureza y densidad. Usando la densidad del etanol ( = 0.81 g mL⁄ ) y 

un porcentaje de pureza del 99.97% se tiene lo siguiente: 

 

(1.0 mLEtanol 0.81 gEtanol⁄ )(0.48 gEtanol) = 0.5926 mLEtanol 
 

(100 mLEtanol i 99.97 mLEtanol p⁄ )(0.5926 mLEtanolpuro) = 0.5928 mLEtanoli 

 

⇒ Por cada 0.593mL ó 593μL de Etanol con 99.97% de pureza se tiene 1gDQO. 

 

 

Anexo C. Técnica de Relación de Alcalinidades. 

 

Determinación de la relación de alcalinidad ().  

Tomar 25 mL de muestra y depositarla en un vaso de precipitados de 100mL. Colocar en 

agitación constante sobre una placa magnética e inmediatamente medir el pH inicial. 

Enseguida titular con una solución 0.02N de H2SO4 previamente normalizada. Adicionar 

el ácido lentamente hasta llevar a un pH de 5.75 (promedio al que se titulan el 80% de 

los carbonatos). Seguir adicionando el ácido hasta llegar a un pH de 4.30 (promedio al 
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que se titulan los AGV). Registrar los volúmenes de ácido gastados y calcular la relación 

de alcalinidad en base a la “Ec. (24)” (Standard Methods, 1999). 

 

α =  (VH2SO4 pHi → pH 5.75
  VH2SO4pHi → pH 4.30

  ⁄ )                                                                 [24] 

 

VH2SO4 pHi → pH 5.75
= Volmen de H2SO4 gastado para llevar de pH0 a pH 5.75 

 

VH2SO4 pH0 → pH 4.30
= Volmen de H2SO4 gastado para llevar de pH0 a pH4.30 

 

 

Preparación de la solución de H2SO4 para determinar alcalinidad.  

 

PeqH2SO4
= PM # eq⁄ =  (98.08 g mol⁄  ) (2 eq mol⁄  )⁄ = 49.04 g eq⁄                         [25] 

 

mH2SO4
= (0.02 eq L⁄ )(1L)(49.04 g eq⁄ ) = 0.9808g                                                       [26] 

 

(1 mLH2SO4 1.80 gH2SO4⁄ )(0.9808 gH2SO4) = 0.545 mL H2SO4 
 

(
100 mL H2SO4 impuro

97.0 mL H2SO4 puro
) (0.545 mL H2SO4 puro) = 0.562 mL H2SO4 impuro 

 

Tomar 0.562 mL de H2SO4 y aforar a 1L con agua destilada. 

 

Normalización de la solución para determinación de alcalinidad.  

Secar 1.06g de Na2CO3 a 140ºC, durante 1h en un horno. Enseguida colocar el carbonato 

en un desecador con sílica gel y dejar enfriar. Rápidamente disolver 0.1g de Na2CO3 en 

agua destilada y aforar a 100 mL. Repartir la solución en 3 alícuotas de 25 mL, en 

matraces Erlenmeyer de 50mL. Agregar 1 gota de indicador Naranja de Metilo a cada 

matraz y colocar en agitación magnética. Valorar con la solución de H2SO4. El volumen 

gastado de ácido es utilizado para determinar su concentración con la “Ec. (27)”, en base 

a la concentración y el volumen conocidos de carbonato (Standard Methods, 1999).  

 

Peq Na2CO3 
= PM #eq⁄ = (106 g mol⁄  ) (2 eq mol⁄ )⁄ = 53 g eq⁄                                  [27] 
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N Na2CO3
=

m Na2CO3

(Peq Na2CO3
)(V Na2CO3

)
=

0.1 g

(53
g

eq⁄ )(0.1L)
= 0.01887 eq L⁄                   [28] 

 

N H2SO4
= (N Na2CO3

)(V Na2CO3
) (V H2SO4

)⁄                                                                 [29] 

 

 

 

Anexo D. Técnica de DQO. 

 

Preparación de las Muestras. 

Tomar 10mL de muestra del influente con concentración conocida y preparar 2mL de 

dilución con agua destilada, para una concentración ≤0.5 g DQO L⁄ . Colectar 10mL de 

muestra de efluente y airear durante 15min con una bomba Elite 799 para pecera 

(Hagen. QC. CAN) para oxidar el sulfuro biogénico. Para determinar la DQO soluble, 

filtrar 5mL de la muestra de efluente aireado con filtros de jeringa estériles (Millex-GV, 

0.22µm, PVDF, 33mm, Millipore Corp. MA. USA) o centrifugar a 3000rpm durante 

15min y tomar el sobrenadante. Para el DQO total utilizar la muestra sin filtrar. De ser 

necesario preparar 2mL de dilución de la muestra de efluente. No diluir las muestras 

cuando la concentración sea ≤ 0.5 g DQO L⁄ . 

 

Determinación de DQO.  

Tomar 2mL de las muestras (con o sin dilución) y colocarlas en los tubos hach (HACH 

Company. Loveland, CO., USA). Enseguida, adicionar lentamente 1mL de solución 

digestora y 2mL de solución de ácido sulfúrico. Tapar los tubos firmemente y 

homogenizar suavemente. Finalmente, colocar los tubos en el digestor DRB200: Digital 

Reactor Block (HACH Co.) durante 2h a 150ºC. Transcurrido este tiempo, dejar enfriar 

las muestras para después leer sus absorbancias a 620nm en un espectrofotómetro. 

Utilizando celdas de vidrio o cuarzo o directamente los tubos Hach (si se tiene el 

espectrofotómetro de Hach). Comparar las absorbancias obtenidas contra una curva 

estándar de DQO (Standard Methods, 1999). 
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Preparación de reactivos para la determinación de DQO.  

 

Solución Digestora (Solución I). 

Pesar 50g de K2Cr2O7 y secar en horno durante 2h a 103ºC. Enfriar en desecador con 

sílica gel y pesar 42.256g. Disolver en un matraz volumétrico de 1L con 500mL de agua 

destilada. Pesar 33.3g de HgSO4 y disolver en la solución anterior. 

 

Nota: Pesar y secar el dicromato en material de vidrio. Los reactivos deben agregarse 

con cuidado por partes, evitando que se adhieran a las paredes del matraz. No se 

disolverán totalmente, se prosigue al siguiente paso. 

 

Colocar el matraz con la solución en un baño de agua con hielo. Adicionar a la solución 

muy lentamente en pequeños chorros, 167mL de H2SO4 puro. Una vez disuelto el ácido, 

colocar con cuidado un agitador magnético y terminar de disolver los reactivos en una 

placa de agitación. Una vez disueltos, dejar enfriar en el baño con hielo. Por último dejar 

al matraz llegar a temperatura ambiente y aforar a 1L. 

 

Solución de Ácido Sulfúrico con Sulfato de Plata (Solución II). 

Pesar 5.5g de Ag2SO4 por cada kg de H2SO4. Para calcular la cantidad exacta considere 

la pureza y la densidad del H2SO4.  

 

Para H2SO4 al 97%,  = 1.8 g mL⁄  
 

(1.8g H2SO4 1mL H2SO4⁄  )(2000mL H2SO4 ) = 3600g H2SO4 
 

(3600g H2SO4 100%⁄ )(97%) = 3492g H2SO4 = 3.492kg H2SO4 
 

(5.5g Ag2SO4 1kg H2SO4⁄ )(3.492kg H2SO4) = 19.206g Ag2SO4 
 

Colocar 2L de H2SO4 en un frasco ámbar de 3L y agregar el Ag2SO4 en pequeñas 

porciones, evitando las paredes del recipiente. Una vez depositado todo el reactivo, tapar 
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y dejar solubilizar en reposo durante 2 o 3 días, en un cuarto temperado a 37ºC. Mezclar 

suavemente cada 24h (Standard Methods, 1999). 

 

Nota: Debido a las proporciones que se utilizan de los reactivos, deberán prepararse dos 

litros de la solución II por cada litro de solución I. Colocar los reactivos en frascos 

ámbar con tapa y parte de estos en frascos dispensadores más pequeños, para realizar las 

determinaciones y evitar la contaminación por pipeteo. 

 

Preparación del estándar de DQO. 

Pesar 0.047g de glucosa anhidra y disolverlos en 20mL de agua destilada, en un matraz 

volumétrico de 50mL y aforar. Realizar una curva estándar de DQO por triplicado con 

diluciones seriadas del estándar de glucosa, utilizando concentraciones en el rango de 0 

a 1000 mg L⁄ . Graficar los datos de la absorbancia contra la concentración como se 

muestra en la figura 16. 

 

Anexo E. Técnica de Sulfatos. 

 

Preparación de las Muestras. 

Colectar rápidamente 10mL de muestra de efluente en un tubo con tapa de rosca y 

cerrar. Colocar 150L de solución 2N de acetato de zinc en un tubo de ensayo clínico 

con tapón de caucho. Tomar 3mL de la muestra y mezclar inmediatamente con la 

solución de acetato de zinc. Tapar fuertemente y homogenizar en vórtex o manualmente. 

Dejar sedimentar durante 10 a 20min o centrifugar a 3000rpm durante 5min. Si se dejó 

sedimentar, tomar el sobrenadante y filtrarlo con unidades de filtración en jeringa 

estériles Millex-GV, 0.22µm, PVDF, 33mm (Millipore Corp. MA. USA). Si se 

centrifugó no es necesario filtrar. Para la determinación del SO4
2- en el influente no se 

dio tratamiento ya que no hay presentes sustancias que causen interferencias. 
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Figura 16. Curva estándar promedio de la DQO.  

La relación entre la concentración de DQO y las absorbancias promedio a una longitud 

de onda de 620nm fue descrita por una ecuación lineal de la forma y = 0.000343x + 

0.000125; con una R² = 0.999973. Los valores de la desviación estándar son muy 

pequeños.  
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Determinación de sulfatos. 

Tomar 2.5mL de la muestra de influente o efluente tratado (con o sin dilución), 

colocándolas en tubos con tapa. Adicionar 2.5mL del reactivo acondicionador, tapar y 

mezclar unos segundos. Adicionar 0.1768g de BaCl2•2H2O (60mg de BaCl2). Tapar 

firmemente y mezclar en vórtex a máxima velocidad, durante 30 segundos. 

Inmediatamente, transferir las mezclas individualmente a una celda de vidrio o cuarzo 

para su lectura espectrofotométrica. Comparar las absorbancias con una curva estándar 

de Na2SO4 (Kolmert et al., 2000).  

 

Preparación del Reactivo Acondicionador.  

Pesar 150g de NaCl y colocarlos en un matraz volumétrico de 1L. Tomar con una 

probeta de vidrio 100mL de glicerol puro (126g) y adicionarlos a la sal. Medir 200mL 

de etanol (95%) y lavar con pequeñas porciones la probeta con glicerol. Verter los 

lavados y el etanol restante en la mezcla de sal-glicerol. Adicionar 300mL de agua 

deionizada y 60mL de HCl (12.1M). Disolver los componentes y aforar a 1L con agua 

deionizada (Kolmert et al., 2000). 

 

Preparación de Estándar de Sulfato 1000 mg SO4
2-/L. 

Pesar 0.1478g de Na2SO4 y colocarlos en matraz volumétrico de 100mL. Adicionar 

50mL de agua deionizada, disolver y aforar a 100mL. A partir del estándar realizar una 

curva de Na2SO4 por triplicado con diluciones seriadas, utilizando concentraciones en el 

rango de 0 a 600 mg SO4
2− L⁄ . Graficar los datos de la absorbancia contra la 

concentración como se muestra en la Figura 17. 

 

Anexo F. Técnica de Sulfuros. 

 

Tratamiento de la Muestra. 

Colocar una gota de NaOH (6N) en un tubo de 2cm de diámetro con tapa y colectar 

rápidamente 10mL de muestra en el mismo tubo. Cerrar firmemente y mezclar por 

inversión.  
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Figura 17. Curva estándar promedio de sulfato.  

La relación entre la concentración de sulfato y las absorbancias promedio a una longitud 

de onda de 420nm fue descrita por una ecuación polinomial de 3er orden de la forma y = 

ax3 + bx2 + cx + d. Los valores de los coeficientes fueron: y = -8.491E-09x3 + 3.196E-

06x2 + 4.281E-03x - 3.916E-02, con un valor de R² = 0.9976. Se observa una desviación 

estándar muy pequeña. 
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Inmediatamente aspirar 3mL de muestra con una jeringa y filtrar con unidades de 

filtración Millex. Colocar el filtrado en un tubo clínico, tapar e inmediatamente proceder 

a la determinación. Para conservar la muestra, adicionar 350L de acetato de zinc 2N a 

7mL de la muestra, cerrar el tubo rápidamente y mezclar por inversión. Dejar sedimentar 

por 10 minutos. Para la determinación se deben remover 350L del sobrenadante y 

reemplazar con la misma cantidad de HCl 4M. Cerrar el tubo nuevamente y mezclar 

vigorosamente durante 1 a 2 min o hasta la disolución total del sulfuro. Enseguida se 

procede a la determinación.  

 

Determinación de sulfuro. 

Tomar rápidamente 125L de la muestra y mezclar con 5mL del reactivo de cobre en un 

tubo con tapa. Cerrar el tubo inmediatamente y mezclar en vórtex a máxima velocidad 

por 5 segundos. Traspasar el contenido a una celda y leer a 480nm y comparar las 

absorbancias con una curva patrón de sulfuro de sodio (Cord-Ruwisch, 1985).  

 

Preparación del Reactivo de cobre 5mM de CuSO4 y 50mM de HCl. 

Pesar 0.798g de CuSO4 anhidro y disolverlos en 500mL de agua deionizada. Adicionar 

4.153mL de HCl (37.2%), mezclar y aforar a 1L. 

 

Preparación del Reactivo de HCl 4M. 

Diluir 33.22mL de HCL (37.2%) en 50mL de agua destilada y aforar a 100mL. 

 

Preparación del Acetato de zinc 2 N. 

Pesar 22g de Zn(C2H3O2).2H2O y deposítelos en un matraz volumétrico de 100mL.  

Disolver en 50mL de agua destilada y aforar a un litro. 

 

Preparación del NaOH (6N). 

Pesar 12g de NaOH y colocarlos en un matraz volumétrico de 50mL. Disolver con 

20mL de agua deionizada previamente hervida y aforar a 50mL. 
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Preparación del Estándar de sulfuro 1000 mg/L de Na2S*9H2O (98%). 

Hervir 300mL de agua deionizada por 5min y enfriar rápidamente con hielo. Evite la 

agitación y el contacto del agua con el aire. Disolver 0.1031g de NaOH (0.05M) en el 

agua deionizada hervida y aforar a 50mL. Pesar 0.7643g de Na2S*9H2O como se explica 

a continuación. No use espátulas de metal. Tomar cristales individuales y rápidamente 

colocarlos en un matraz de 100mL previamente tarado, conteniendo 10mL de la solución 

de NaOH y pesar por diferencia. Repetir hasta obtener el peso exacto. Agregar la 

solución de NaOH restante, tapar el matraz y disolver mezclando suavemente. Aforar a 

100mL con el agua deionizada hervida. Colocar en un recipiente cerrado 

herméticamente. Valorar el estándar por el método yodimétrico de Day & Underwood, 

1989 (Datos no mostrados). Prepare una curva por triplicado con diluciones seriadas, 

utilizando concentraciones en el rango de 0 a 1000 mg SO4
2− L⁄ . Graficar los datos de la 

absorbancia contra la concentración como se muestra en la Figura 18. 

 

Anexo G. Estimación de la Especiación del Sulfuro. 

 

La concentración de sulfuro en el gas se calculó utilizando la ley de Henry de la 

siguiente forma (Celis-García, 2004 y Villa-Gómez, 2006): 

 

𝐻2𝑆𝑔𝑎𝑠 ↔ 𝐻2𝑆𝑙𝑖𝑞           =
[𝐻2𝑆]𝑙𝑖𝑞

[𝐻2𝑆]𝑔𝑎𝑠
        ⟹         [𝐻2𝑆]𝑔𝑎𝑠 =

[𝐻2𝑆]𝑙𝑖𝑞


                         [30] 

 

 

𝐻2𝑆𝑙𝑖𝑞 ↔ 𝐻𝑆− + 𝐻+               𝐾𝐻2𝑆 =
[𝐻𝑆−][𝐻+]

[𝐻2𝑆]𝑙𝑖𝑞
                                                                [31] 

 

 

𝑆𝐷𝑇 = [𝐻2𝑆]𝑙𝑖𝑞 + [𝐻𝑆−]     ⟹     [𝐻𝑆−] = 𝑆𝐷𝑇 − [𝐻2𝑆]𝑙𝑖𝑞                                            [32] 
 

𝑆𝐷𝑇 = 𝑆𝑢𝑙𝑓𝑢𝑟𝑜 𝐷𝑖𝑠𝑢𝑒𝑙𝑡𝑜 𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 
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Figura 18. Curva estándar promedio de sulfuros.  

Se obtuvo una R² = 0.99997. Se puede observar la desviación estándar. La 

concentración se obtiene con la siguiente ecuación proveniente de la ecuación lineal y = 

0.00048x - 0.00004. 
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Combinando (31) y (32) se tiene (33): 

 

[𝐻2𝑆]𝑙𝑖𝑞 = [(1 +
𝐾𝐻2𝑆

[𝐻+]
)

−1

𝑆𝐷𝑇] = [(1 + 𝐾𝐻2𝑆10𝑝𝐻)
−1

𝑆𝐷𝑇   ]                                      [33] 

 

Combinando (30) y (33) se obtiene (34): 

 

[𝐻2𝑆]𝑔𝑎𝑠 = (
ƒ


) (𝑆𝐷𝑇)                                                                                                              [34] 

 

Donde:  

 

ƒ = Fracción de sulfuro disuelto no ionizado en el SDT 

𝑇 = 𝑇𝑒𝑚𝑝𝑒𝑟𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎 𝑒𝑛 𝑔𝑟𝑎𝑑𝑜𝑠 𝑐𝑒𝑙𝑐𝑖𝑢𝑠 (℃) 

 

𝐾𝐻2𝑆 = [0.382(𝑇) + 1.892]10−8                                                                                            [35] 

ƒ = (1 + KH2S10pH)
−1

                                                                                                               [36] 

 = 3.442 − 0.044(𝑇)                                                                                                              [37] 

 

Anexo H. Determinación de Cobre. 

 

Previamente al tratamiento de las muestras, lavar todo el material de vidrio y plástico 

con NaHClO al 2% y detergente neutro líquido. Enjuagar con agua potable. Colocar 

durante 2h en una solución de HNO3 al 3.5% en agua deionizada. Enjuagar con agua 

deionizada. Secar el material de vidrio en un horno de laboratorio Econotherm modelo 

1025/6530 (Thermo Scientific. OH. USA) a 100ºC y el de plástico a 50ºC. Dejar enfriar 

el material y utilizarlo para las determinaciones de cobre. 

 

Para la determinación de cobre colectar aproximadamente 40mL de muestra del efluente 

en una probeta de 100mL. Airear las muestras durante 1h con una bomba Elite 799 y 

filtrarlas con fibra de vidrio Whatman GF/C. Tomar 29.4mL de muestra del filtrado y 

adicionarle 0.6mL de HNO3 para una concentración de HNO3 al 2%. Las 
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concentraciones del influente son conocidas, por lo que deben ser diluidas con agua 

deionizada a 1 mg/L, aproximadamente, adicionándolas con suficiente HNO3 para dar 

una concentración de 2%. Conservar ambas muestras en botellas de plástico opaco de 

30mL con tapa, para su posterior determinación de cobre. Las concentraciones de cobre 

(Cu2+) en las muestras de influente y efluente se determinaran multiplicando el valor de 

absorbancia dado por el equipo de EAA para cada muestra por su factor de dilución. Los 

resultados se expresan en mg/L. 
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