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Resumen 

 
Evaluación de la contribución hidrodinámica en la granulación microbiana 
en reactores EGSB hidrogenogénicos 
 
Los agregados microbianos, tales como los gránulos y biopelículas, juegan un 
papel importante en los sistemas anaerobios de producción de energía (hidrógeno 
y metano). En el presente trabajo se estudió el efecto que tiene la hidrodinámica 
en la formación de lodos granulares, empleando reactores de lecho de lodo 
granular expandido (EGSB, por sus siglas en Inglés, Expanded Granular Sludge 
Bed). Se aplicaron dos tipos de pretratamiento del inóculo, térmico y lavado celular 
(reactores EGSB1 y 2), evaluándose el efecto de diferentes velocidades 
ascensionales (2.5, 3.5 y 4.5 m/h, para los reactores EGSB1 y 2, EGSB3 y 
EGSB4, respectivamente) en la formación de los gránulos. Todos los reactores se 
alimentaron con glucosa como sustrato, a una velocidad de carga orgánica de 
25.6 g DQO/L/d, un TRH de 10 h, una temperatura de 25°C y un pH de 5.5 por 24 
días. Los resultados obtenidos señalan que la velocidad ascensional de 4.5 m/h 
mostró mayor velocidad volumétrica de producción de hidrógeno (VVPH) con un 
valor promedio de 1.19 L H2/L/d y el mejor rendimiento con un valor de 0.46 mol 
H2/mol de sustrato. En todos los experimentos se obtuvieron gránulos de color 
crema-café, y solo en el reactor EGSB2 fueron totalmente de color crema. Se 
encontraron gránulos con diámetros de hasta 2.2 mm en el EGSB3 y 2 mm en el 
EGSB4. Las imágenes de SEM revelaron en todos los gránulos morfologías de 
tipo bacilares y cocos. Se observó que la relación proteínas/carbohidratos (P/C) 
aumentó conforme se incrementó la velocidad ascensional siendo estos valores de 
0.12, 0.23 y 0.33 para el EGSB1, EGSB3 y EGSB4, respectivamente. En cuanto al 
diámetro de los gránulos obtenidos, en el EGSB1 fueron más abundantes los de 
menor tamaño (40-366 µm), mientras que, conforme se aumentó la velocidad 
ascensional se observó un incremento en la cantidad de gránulos de mayor 
tamaño, de entre 583 y 2259 µm para el EGSB3 y de entre 583 y 2005 µm para el 
EGSB4. Las velocidades de sedimentación de los gránulos estuvieron entre 8.04 
m/h para los gránulos de menor tamaño, y hasta de 27 m/h para los de mayor 
tamaño. Las densidades de los gránulos variaron entre 998 y 1003 Kg/m3. La 
actividad hidrogenogénica específica fue mayor para los gránulos del EGSB4, 
424.29 mL H2/g SSV/d. Los principales metabolitos secundarios en el efluente 
fueron formiato, acetato, butirato y propionato, siendo este último el de mayor 
concentración en todos los reactores. La resistencia mecánica de los gránulos 
formados usando biomasa sometida a lavado celular (EGSB2) fue muy baja, lo 
que provocó que se desintegraran durante su manipulación; así mismo, también 
mostraron los menores valores de actividad hidrogenogénica específica con 43.09 
mL H2/g SSV/d. El presente trabajo demuestra de manera clara el papel que juega 
la hidrodinámica (velocidad ascensional) en la formación, características y 
desempeño de los gránulos hidrogenogénicos. 
 
PALABRAS CLAVE. Producción fermentativa de hidrógeno, velocidad 
ascensional, gránulos, reactores EGSB. 
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Abstract 

 
Evaluation of the hydrodynamic contribution on the microbial granulation in 
hydrogenogenic EGSB reactors 
 
Microbial aggregates, such as biofilms and granules, play a key role in the energy 
producing anaerobic systems. In the present work the effect of the hydrodynamic 
conditions on the development of granular sludge using expanded granular sludge 
bed (EGSB) reactors was studied. Two types of inoculum pretreatment were 
applied, heat treatment and biomass wash-out (EGSB1 and 2), evaluating the 
effect of the up-ward liquid velocity (2.5, 3.5 and 4.5 m/h, for EGSB1 and 2, 
EGSB3 and EGSB4, respectively), in the formation of granules. All the experiments 
were performed in EGSB reactors fed with glucose as substrate at an organic 
loading rate of 25.6 g COD/L/d, a HRT of 10 h, 25 ° C, and a pH of 5.5 during a 
total operation period of 24 days. The results obtained indicate that the up-ward 
liquid velocity of 4.5 m/h showed a better volumetric hydrogen production rate than 
the other reactors with 1.19 L H2/L/d, and the best hydrogen yield of 0.46 mol 
H2/mol of substrate. In all the experiments creamy-brown color granules were 
obtained, and only in the EGSB2 were completely cream. Granules with diameter 
up to 2.2 mm, in EGSB3, and up to 2 mm, in EGSB4, were found. In the granules 
of all reactors, SEM images revealed bacillary and coccoid morphologies. It was 
observed that the protein/carbohydrate (P/C) ratio increased as the up-ward liquid 
velocity was increased; these values were 0.12, 0.23 and 0.33, for EGSB1, EGSB3 
and EGSB4, respectively. Regarding the diameter of the granules, in EGSB1 were 
more abundant the smaller ones (40-366 µm), whereas as the up-ward liquid 
velocity was increased larger granules were observed (583-2259 µm and 583-2005 
µm for EGSB3 and EGSB4, respectively). The settling velocities of the granules 
were between 8.04 m/h, for the smaller granules, and up to 27 m/h for the largest 
ones. The densities of the granules varied between 998 and 1003 kg/m3. The 
specific hydrogenogenic activity was greater for the EGSB4 granules, 424.29 mL 
H2/g SSV/d. The main metabolites produced were formate, acetate, butyrate and 
propionate, being the latter the one with the highest concentration in all reactors. 
The mechanical strength of the granules formed using biomass subjected to cell 
wash-out (EGSB2) was very weak, leading to disintegration during handling, 
likewise these granules also showed the lowest values of specific hydrogenogenic 
activity, 43.09 mL H2/g SSV/d. The present work clearly demonstrated the key role 
of the hydrodynamics (up-ward liquid velocity) on the formation, characteristics and 
performance of the hydrogenogenic granules. 
 
KEY WORDS. Fermentative hydrogen production, up-ward liquid velocity, 
granules, EGSB reactors. 
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Capítulo 1. Introducción 

La gran cantidad de problemas ambientales asociados al uso de combustibles 

fósiles y la preocupación por satisfacer las necesidades energéticas actuales y 

futuras de nuestra sociedad, han conducido a la búsqueda de energías sostenibles 

y amigables con el ambiente. El hidrógeno cuando es producido a partir de fuentes 

renovables, es considerado un combustible limpio. La producción de hidrógeno a 

través de la fermentación, se basa en el uso de microorganismos para transformar 

sustancias ricas en carbohidratos y en ausencia de oxígeno, donde el hidrógeno 

es formado como producto secundario, junto con ácidos orgánicos y alcoholes. Sin 

embargo este proceso aun no es económicamente rentable; por lo tanto, es de 

gran importancia  el estudio de los procesos de producción de hidrógeno para así 

poder superar las barreras existentes. En los reactores granulares de lecho 

expandido, generalmente la biomasa forma agregados microbianos denominados 

gránulos, que permiten buena concentración de biomasa dentro del reactor, 

permitiendo así la aplicación de altas cargas orgánicas y por lo tanto mayor 

producción del gas. El proceso de formación de gránulos es de gran complejidad y 

es conocido como granulación, la cual consiste en la aglomeración de biomasa 

suspendida en la que existen interacciones químicas, físicas y biológicas entre 

diferentes grupos tróficos. La principal desventaja de este proceso son los largos 

tiempos necesarios para que el gránulo maduro se forme. Se han hecho estudios 

acerca de cómo el esfuerzo de corte afecta la granulación aerobia y anaerobia y 

se ha observado que entre mayor sea el esfuerzo de corte, la biomasa tiende a 

producir mayor cantidad de sustancias poliméricas extracelulares, las cuales son 

productos metabólicos bacterianos que se acumulan en la superficie celular y 

forman una capa protectora para las células cuando las condiciones ambientales 

no son las adecuadas. Así mismo se cree que estos exopolímeros ayudan a 

reforzar la unión entre bacterias, la cual se inicia por interacciones fisicoquímicas. 

En esta tesis se estudiará el papel que juega la hidrodinámica, específicamente la 

velocidad ascensional de líquido, en la formación de gránulos hidrogenogénicos. 
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1.1. Antecedentes 

 

1.1.1. Situación actual de los combustibles 

Los recursos energéticos son imprescindibles para satisfacer las necesidades 

básicas del hombre. Sin embargo, las fuentes de energía convencionales que 

consisten en combustibles fósiles, además de conducir a impactos ambientales 

negativos como el calentamiento global (Rosen et al. 2008; Veziroglu et al. 2008), 

tienen un papel decisivo en el desarrollo de cada país, ya que actualmente 

representan el sistema energético donde se sustenta su desarrollo económico y 

social. Si a esto se le suma la creciente preocupación por lograr abastecer a la 

población mundial con combustibles fósiles en un futuro no muy lejano, nos 

encontramos ante un escenario en el que es necesaria una transición energética. 

Esta transición consiste en un proceso de cambio en los modelos actuales de 

producción y utilización de energía, hacia sistemas más equitativos, mejor 

distribuidos, y menos contaminantes. Actualmente, debido a la creciente emisión 

de gases de efecto invernadero, los estudios en materia de energía se han 

enfocado en el desarrollo de combustibles limpios y renovables, como es el caso 

de la energía eólica, solar, hidráulica, geotérmica, oceánica y bioenergía (Alatorre 

et al. 2009). La bioenergía consiste en la utilización de biomasa para producir 

energía como los biocombustibles gaseosos (hidrógeno y/o metano). Se cree que 

el hidrógeno jugará un papel clave en la sustitución de los combustibles fósiles (Do 

Sacramento et al. 2008), ya que con el tiempo podría contribuir al desarrollo 

sostenible de los países en vías de desarrollo. Manzini et al. (2001) estudiaron la 

reducción de gases de efecto invernadero en México, al usar energías renovables 

en un horizonte al año 2025 y concluyeron que el hidrógeno es la mejor opción 

política energética. 

 

1.1.2. El hidrógeno 

El hidrógeno es un elemento químico ligero, estable y poco reactivo a temperatura 

ambiente (Perna et al. 2011). Es el tercer elemento más abundante del universo,  
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en el planeta se encuentra comúnmente combinado con otras moléculas y en 

condiciones ambientales, el hidrógeno molecular se encuentra en estado gaseoso 

(Valenzuela et al. 2009). Se usa como materia prima para la eliminación de azufre 

en la refinación del petróleo, en la industria química para síntesis de metanol y 

amoniaco, en la industria metalúrgica, electrónica (para semiconductores) y en el 

procesamiento de  alimentos. Además, como puede ser usado en la industria del 

transporte, así como en la generación de electricidad y de calor, es considerado 

un acarreador energético con un alto rendimiento de 122 kJ/g que es casi 2.75 

veces mayor que la energía obtenida al usar hidrocarburos (Li et al. 2009). 

Durante su combustión y su uso en celdas de combustible, se produce sólo agua y 

calor lo que lo hace un combustible limpio sin emisiones de gases de efecto 

invernadero. 

 

1.1.3. Producción de hidrógeno 

A diferencia del carbón, el gas natural, y el petróleo, el hidrógeno no es una fuente 

de energía primaria, es decir debe ser producido usando energía de otra fuente, 

por lo que se considera un acarreador energético secundario. El hidrógeno se 

puede obtener a partir del agua, mediante la electrólisis, en donde ésta se 

descompone en sus constituyentes por medio de una reacción electroquímica. En 

base a procesos avanzados de alta temperatura, el hidrógeno también se puede 

producir a partir de la biomasa y del carbón (después de la gasificación) y, del gas 

natural por medio de reformación de vapor de agua, siendo este último el principal 

modo de producción (Conte et al. 2001). Su obtención actual por estos procesos 

termoquímicos es caracterizada por los altos requerimientos energéticos de 

combustibles fósiles y la liberación de gases de efecto invernadero. Por lo tanto, la 

única alternativa amigable con el ambiente, es su producción a través de la 

llamada tecnología verde, que consiste en la producción biológica usando diversas 

especies microbianas y biomasa. Los procesos biológicos para producción de 

hidrógeno se pueden dividir de acuerdo al uso o no de la luz solar: los procesos 

que usan la luz del sol son la biofotólisis directa e indirecta y la fotofermentación; y 
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el proceso que no la usa, es la llamada fermentación oscura (Reith et al. 2003). La 

biofotólisis consiste en la disociación biológica del agua en sus componentes, 

usando cianobacterias y algas verdes a partir de la luz solar. La fotofermentación 

es la conversión de compuestos orgánicos a hidrógeno usando bacterias 

fotosintéticas. La fermentación oscura es uno de los principales procesos 

biológicos en donde los microorganismos usan sustancias ricas en carbohidratos 

para producir hidrógeno. Entre sus ventajas destacan la posibilidad de una 

operación rápida, gracias al diseño simple de los reactores, el uso de distintos 

sustratos incluyendo desechos orgánicos, y la disponibilidad de los 

microorganismos para realizar la fermentación. Además, al no necesitar luz, 

disminuyen los costos de operación en comparación con los procesos biológicos 

que dependen de ella (Levin et al. 2004). 

  

1.1.4. Fermentación oscura 

Casi todos los procesos de la vida derivan su energía de reacciones redox ya sea 

directa o indirectamente. La fermentación es una reacción de oxidación-reducción 

en la que parte de los compuestos que actúan como sustrato o fuente de energía 

se reducen, mientras otros se oxidan, donde el resultado final es la síntesis de 

ATP. Es un proceso anaerobio que usa sólo fosforilación a nivel de sustrato con 

una generación neta de 2 ATP por cada molécula de glucosa (Figura 1). La 

pequeña cantidad de ATP generada se debe a que no hay uso de cadenas de 

transporte de electrones, ni la necesidad de aceptores externos (O2, NO3 y Fe3+). 

El NAD+ es el intermediario clave que actúa como transportador de electrones y se 

reduce a NADH en las reacciones redox de la fermentación. Sin embargo al volver 

a oxidarse a NAD+, el piruvato es reducido terminando usualmente en la 

producción de hidrógeno, CO2, ácidos orgánicos o alcoholes y en muy pequeñas 

cantidades de energía; es decir, los electrones extraídos del sustrato son 

eliminados gracias a la producción de estos metabolitos secundarios (Maier et al. 

2009). La producción de hidrógeno está asociada generalmente a una 

ferrosulfoproteina llamada ferredoxina que permite el transporte de electrones 
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hasta los iones H+, derivados principalmente del agua, transporte catalizado por la 

enzima hidrogenasa.  

 

Figura 1. Rutas metabólicas de la fermentación de la glucosa. Fdox, ferredoxina 

oxidada; Fdred, ferredoxina reducida; 2A, oxidación de Fdred/Fdox acoplada a la 

reducción de NAD+/NADH2; 2B, oxidación de Fdred/Fdox acoplada a la reducción 

de H+/H2. NADH2 es NADH + H+. Tomada de Lee et al. (2007). 

 

La cantidad y variedad de los productos finales dependen del tipo de sustrato 

(hexosa o pentosa) y del tipo de microorganismo, puesto que cada 

microorganismo tiene enzimas específicas. De acuerdo a las reacciones 

estequiométricas de la fermentación oscura, el máximo rendimiento teórico es de 4 

mol de hidrógeno/mol de hexosa al generarse acetato como metabolito 

secundario; la formación de un mol de butirato, conduce a la producción de 2 

moles de hidrógeno (Ec. 1 y 2). Los más altos rendimientos alcanzados han sido 
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asociados a la producción de la mezcla acetato y butirato (Ec. 3), y los más bajos 

han sido asociados a propionato y alcoholes (Hawkes et al. 2002). Sin embargo 

los rendimientos experimentales reportados son menores a los teóricos (Dávila et 

al. 2007).  

 

C                C  C                    (1) 

C          C  C  C  C       C          (2) 

 C           C  C       C  C  C  C       C          (3) 

 

1.1.5. Inóculos 

La fermentación oscura puede llevarse a cabo por medio de cultivos puros y 

mixtos. En los sistemas de cultivos puros, que únicamente contienen una clase de 

un microorganismo conocido, las rutas metabólicas se pueden detectar fácilmente 

y pueden revelar las mejores condiciones de operación que promuevan altos 

rendimientos y velocidades de producción de hidrógeno (Hafez et al. 2012). Por 

esta razón, los inóculos más usados en la fermentación oscura habían sido 

solamente puros. Sin embargo, al usar cultivos puros se tiene el inconveniente de 

que a nivel industrial la esterilización del sustrato usado, sería energéticamente 

desfavorable. Por otro lado, los cultivos mixtos constan de comunidades complejas 

de bacterias anaerobias que son generalmente originados de compostas, suelos, 

digestores anaerobios y aerobios, lo que les permite usar una gran variedad de 

desechos orgánicos complejos, no estériles y económicos, como sustrato 

(VanGinkel et al. 2001). El interés por usar estos inóculos surge debido a que en 

años recientes se obtuvieron rendimientos de producción de hidrógeno de ~2.45 

mol de H2/mol de glucosa usando cultivos mixtos ricos en Clostridium. Además, 

estos procesos biológicos han demostrado ser más robustos y susceptibles a 

adaptarse con más facilidad cuando hay repentinos cambios en las condiciones 

ambientales (Guo et al.2010). 
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1.1.6. Pretratamiento del inóculo 

El inóculo mixto obtenido de compostas y digestores anaerobios y aerobios, tiene 

una alta diversidad microbiana; además de tener bacterias productoras de 

hidrógeno como las fermentadoras y sintróficas, también contiene microrganismos 

que lo consumen como los metanógenos y las bacterias homoacetogénicas. La 

mayoría de los metanógenos son hidrogenotróficos que pueden reducir CO2 a 

metano, usando al H2 como donador primario de electrones provocando así 

disminución en los rendimientos de su producción (Liu et al. 2008). Se han 

aplicado diferentes estrategias para inhibir a estos últimos microorganismos, 

condiciones a las cuales, las bacterias productoras de hidrógeno, principalmente 

del género Clostridium, son resistentes debido a su habilidad para formar esporas 

(Baghchehsaraee et al. 2008). Una espora puede ser resistente al calor, a los 

químicos y a la radiación. Entre las estrategias de inhibición de metanogénesis 

está  la adición de sustancias, como el cloroformo que bloquea e inhibe la función 

de las enzimas de los metanógenos (Hu et al. 2007), el iodopropano y el ácido 2-

bromoetano sulfónico (Zinder et al. 1984). Existe además, la posbilidad de aplicar 

las condiciones ambientales adecuadas para suprimir a los metanógenos, como 

es el caso de los choques de pH (bajar el pH a condiciones a las cuales los 

metanógenos no puedan tolerar), tratamientos térmicos y altas tasas de dilución 

(lavado celular). El tratamiento térmico radica en aplicar temperaturas 

aproximadas de 100 °C por 45 min (Chang et al 2008). El lavado celular consiste 

en que, basándonos en las tasas de crecimiento microbiano, se pueden lavar a los 

metanógenos del reactor y conservar a los productores de hidrógeno. Se ha 

reportado que en metanógenos el tiempo de generación varía entre 15 y 85 horas 

(Ilyin et al. 2005), mientras que en las bacterias del género Clostridium son mucho 

menores, como en el caso de C. perfringens que es de 10 a 15 min (Dùrre 2005). 

Asimismo, en otro estudio se desarrolló un modelo que mostró que usando un 

tiempo de retención de sólidos menor a 4.2 días, se pueden lavar del reactor a los 

metanógenos hidrogenotróficos, sin necesidad de aplicar cualquiera de los otros 

tipos de pretratamiento ya descritos (Hafez et al. 2011).  
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1.1.7. Reactores usados en la fermentación 

El reactor EGSB (Expanded Granular Sludge Bed) es considerado una 

modificación del UASB (Upflow Anaerobic Sludge Bed). Ambos reactores se 

caracterizan por formar agregados microbianos densos, mediante 

autoinmovilización, denominados gránulos (Fuentes et al. 2011). Aunque una de 

las principales limitantes es la necesidad de invertir varios meses para la 

formación de éstos (Yu et al. 2006).  En el UASB, las velocidades ascensionales 

(Vup) aplicadas van de 0.5 a 2 m/h y en el EGSB las velocidades ascensionales 

son mucho más altas. Marin et al. (1999) han señalado que el EGSB debe tener 

una expansión del lecho de entre 20 y 40%. Liu et al. (2006) demostraron que al 

aplicar Vup mayores a 2 m/h el lecho comienza a expandirse y que para lograr una 

expansión de 20% deben aplicarse Vup mayores a 3 m/h para partículas de 1 a 2 

mm, mientras que Vup mayores a 4 m/h cuando las partículas tienen diámetros 

entre 3 y 4 mm. Las altas velocidades ascensionales pueden lograrse gracias al 

sistema de recirculación y a la elevada relación altura-diámetro de los reactores 

EGSB (Seghezzo et al. 1998). La expansión generada permite más oportunidad 

de contacto entre el agua y los gránulos reduciendo el volumen muerto. Se puede 

separar el lodo disperso o floculento del gránulo maduro debido a que estos 

últimos presentan buenas características de sedimentación lo que permite una 

mejor retención celular. Como consecuencia la calidad del efluente en el 

tratamiento de aguas residuales es mucho mejor. Las aplicaciones de los 

reactores EGSB se han enfocado principalmente en el tratamiento de aguas 

residuales, debido a todas estas ventajas; sin embargo, a pesar de su poca 

aplicación en la producción de hidrógeno, han generado gran interés en este tema 

ya que al tratar aguas residuales con altas cargas orgánicas (>40 kg DQO/m3/d) 

se puede llegar a producir grandes cantidades de gas (Seghezzo et al. 1998). 
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1.1.8. Proceso de la granulación microbiana 

La granulación es un proceso en el que la biomasa suspendida tiende a unirse 

para formar gránulos bien definidos y estructurados (Hulshoff Pol et al. 2004). Es 

un proceso muy complejo que implica la participación de diferentes grupos tróficos 

bacterianos y sus interacciones fisicoquímicas y microbiológicas. La diversidad 

microbiana de estas estructuras las hace capaces de degradar afluentes 

complejos y a lo largo del tiempo se han ido desarrollando distintos modelos y 

teorías sobre el desarrollo de los agregados microbianos, como se menciona a 

continuación. 

 

1.1.8.1. Modelo termodinámico sobre la formación de gránulos. 

En base a la arquitectura de la envoltura celular de las bacterias, éstas pueden ser 

estructuralmente separadas en dos grupos, las Gram positivas y las Gram 

negativas. Ambas superficies presentan cargas negativas debido al ácido 

lipoteicoico de las Gram positivas y a los lipopolisacáridos de las Gram negativas 

presentes en sus paredes celulares, por lo que naturalmente tienden a repelerse. 

Sin embargo, cuando una célula está cerca de otra célula puede ocurrir una 

interacción inicial la cual se puede deber a distintos mecanismos: 1) por difusión, 

que es el resultado del movimiento browniano y permite interacciones al azar; 2) 

por movimiento activo, debido a un gradiente químico quimiotáctico; 3) por 

transporte advectivo a causa del movimiento del agua siendo éste mucho más 

rápido que el difusivo y el activo y; 4) por el movimiento propio de las bacterias 

(Liu et al. 2002; Maier et al. 2009). Una vez que se ha logrado el contacto entre las 

células, sucede la adhesión. Según la teoría DLVO (Derjaguin, Landau, Verwey y 

Overbeek), la adhesión es un proceso fisicoquímico controlado por un balance de 

fuerzas electrostáticas (repulsivas), interacciones hidrofóbicas (atractivas) y 

fuerzas de Van der Waals (atractivas) (Hermansson 1999). La adhesión inicial 

sucede cuando las fuerzas atractivas superan las repulsivas y las células logran 

acercarse a una cierta distancia entre sí. Esta adhesión es débil, reversible y 

depende de fuerzas iónicas, dipolos, puentes de hidrógeno e interacciones 
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hidrofóbicas. Posteriormente la célula puede lograr una adhesión irreversible 

gracias a las características específicas de las bacterias como sus apéndices. Los 

apéndices celulares incluye a los pili y las fimbrias, los cuales al tener varios 

grupos funcionales como los hidrofóbicos o sitios de carga positiva, permiten que 

la adhesión suceda (Maier et al. 2009, Van Loosdrecht et al. 1990). Finalmente, el 

gránulo va a madurar por la proliferación celular.  

 

1.1.8.2. Modelo de microcolonia sintrófico. 

A pesar de la robustez del modelo anterior, es claro que las bacterias no están ni 

cerca de ser químicos inertes o partículas ideales, no presentan superficies con 

geometrías simples o definidas, ni una composición uniforme (Darnell et al. 1986). 

Es por eso que es importante tener en cuenta los aspectos biológicos y ecológicos 

de los microorganismos al desarrollar un modelo de granulación. Es bien sabido 

que existen varios tipos de bacterias presentes en los gránulos bacterianos que 

están implicados en los procesos de biodegradacción. Toda esta diversidad 

microbiana se desarrolla en una relación sintrófica muy estrecha, donde los 

productos se transfieren de manera eficiente entre las correspondientes 

comunidades de bacterias (Thiele et al 1988). El modelo de microcolonia sintrófico 

indica que para que esta relación de sinergia se lleve a cabo las bacterias tienden 

a formar microcolonias estables o consorcios (Hirsch 1984). 

 

1.1.8.3. Sustancias poliméricas extracelulares 

En el modelo termodinámico se hizo mención sobre la adhesión microbiana que 

involucra la participación de sustancias poliméricas extracelulares (SPE). Las SPE 

son polímeros orgánicos de origen microbiano responsables de la unión entre las 

mismas células (cohesión) y con el sustrato (adhesión) (Characklis 1989). 

También son conocidas como exopolisacáridos, polisacáridos extracelulares y 

exopolímeros. Las SPE proveen el esqueleto dentro del cual son insertadas las 

células. Su composición química se basa en polisacáridos (monosacáridos, ácidos 

urónicos y aminoazúcares), proteínas, ácidos nucleicos, lípidos y sustancias 



 

11 

 

húmicas (Wingender et al. 1999). Los polisácaridos habían sido considerados 

como los constituyentes más abundantes de las SPE, sin embargo, su 

composición es influida por la disponibilidad de nutrientes, el tipo de 

microorganismo y las condiciones ambientales. Por ejemplo, se ha visto que en 

lodos metanogénicos predominan las proteínas y en los acidogénicos los 

carbohidratos. Las SPE funcionan creando una matriz gelatinosa que permite fijar 

a los microorganismos, y además actúa como una especie de resina de 

intercambio iónico para filtrar los nutrientes esenciales. Las SPE al crear esta 

matriz proporcionan estabilidad mecánica debido a los enlaces de las moléculas 

implicadas (Davies et al. 2000), y se ha mencionado que crea un microambiente 

que protege a las células en las situaciones de estrés como los cambios en el pH y 

temperatura. Las SPE representan un elemento importante en la formación de 

consorcios estables (Allison et al 2000) ya que la distancia de difusión para los 

intermediarios es minimizada, por lo que es una manera muy eficiente de 

conservar cada fracción de energía disponible (Hulshoff Pol 1989). Sin embargo, 

aún no es claro si la adhesión irreversible entre célula-célula se da antes de la 

producción de SPE por los apéndices bacterianos o gracias a la producción de 

estos exopolímeros. Una vez que comenzó el proceso de granulación, el gránulo 

continuará creciendo y madurando por la proliferación celular y la producción de 

SPE, y su forma y tamaño quedará determinada por la hidrodinámica, las especies 

microbianas y el tipo y concentración de sustrato. 

 

1.1.8.4. Teoría de la presión de selección  

La teoría de la presión de selección señala que la granulación se basa en la 

selección de partículas en el reactor. El lodo disperso y ligero se lavará mientras 

los componentes más pesados se mantendrán dentro del reactor. Está selección 

está gobernada por la velocidad de producción del gas y la velocidad de carga 

hidráulica. La velocidad de carga del lodo (Kg DQO/g SSV/d) determina la 

velocidad de crecimiento y es un prerrequisito para el desarrollo del lodo granular. 

También es reconocido que una mayor velocidad de carga de lodo incrementa la 
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producción de gas y tiene un papel importante en el proceso de lavado celular. Así 

mismo, una apropiada velocidad de carga hidráulica es necesaria para la retención 

selectiva de la fracción del lodo más pesada (Hulshoff Pol et al. 1983). 

 

1.1.8.5. Gránulos productores de hidrógeno 

La granulación metanogénica ha sido ampliamente estudiada y no fue hasta el año 

2002 que se observó por primera vez el fenómeno de granulación 

hidrogenogénica (Fang et al. 2002). Los gránulos productores de hidrógeno 

exhiben ciertas diferencias de los metanogénicos y se cree que los primeros 

tienen un mecanismo de formación distinto al de los segundos (Liang et al. 2010). 

Esto es porque además de las teorías sobre la granulación ya mencionadas, se 

cree que en especial para los gránulos metanogénicos, la granulación podría ser 

iniciada o bien, por la adhesión a precursores inertes como el Ca2+ que sirven 

como núcleos para crecimiento microbiano (Yu et al. 2001), mecanismo 

improbable en la formación de gránulos productores de hidrógeno porque sus 

análisis han revelado bajo contenido de cenizas (Mu et al. 2006); o por los 

metanógenos filamentosos, microorganismos que no están presentes en los 

gránulos productores de hidrógeno, y quienes debido a las condiciones 

hidrodinámicas del reactor y por enrollamiento, forman conglomerados a los que 

posteriormente se unirán acetógenos, acidógenos e hidrogenótrofos provocando la 

maduración del gránulo (Ahn et al. 2000). Los gránulos productores de hidrógeno 

son generalmente de color crema, estructura porosa y presentan una comunidad 

bacteriana muy simple y, en comparación con los gránulos metanogénicos, tienen 

un mayor contenido de SPE. En cuanto a la relación proteína/carbohidrato (P/C) 

de los gránulos productores de hidrógeno se ha visto que va desde 0.2 hasta 0.6 

(Fang et al. 2002, Mu et al. 2006, Zhang et al. 2008); en cambio para los 

metanogénicos, se han reportado entre 2 y 6 (Schmidt y Ahring, 1996). Los 

diámetros de los gránulos productores de hidrógeno han sido muy variados desde 

0.4 hasta 4 mm y tienen muy buenas capacidades de sedimentación con valores 

entre 21 y 83.52 m/h (Mu et al. 2006, Liang et al. 2010, Zhang et al. 2008).  En 
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cuanto a las condiciones adecuadas para llevarse a cabo el proceso de 

granulación, se han realizado varios estudios sobre el papel que tiene la 

hidrodinámica en la granulación aerobia, la anaerobia y en las biopelículas (Vieira 

et al. 1993, Tay et al. 2001, Noyola et al. 1994), y en todos los casos se observó 

que al aumentar la fuerza de corte hubo mayor producción de SPE. En estos 

estudios la fuerza de corte estuvo determinada por la velocidad del flujo de aire y 

del líquido. Sin embargo, hasta el momento no se ha determinado el papel que 

juega la hidrodinámica, específicamente la velocidad ascensional del líquido, en la 

formación de gránulos hidrogenogénicos y sus características en reactores EGSB. 
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1.2. JUSTIFICACIÓN 

 

Durante las últimas décadas la producción biológica de hidrógeno ha sido un tema 

importante de investigación, debido a la problemática actual generada por los 

combustibles fósiles. A pesar de esto, aún no se ha podido desarrollar la 

tecnología de producción de manera que se pueda aplicar industrialmente. Los 

estudios más recientes se han enfocado en la producción en continuo de 

hidrógeno debido a razones prácticas y de eficiencia, para esto se han utilizado 

diferentes configuraciones de reactores como los CSTR y  los de lecho fluidificado. 

Existe otro tipo de reactores como el EGSB con escasas aplicaciones en la 

producción de hidrógeno. La ventaja del reactor EGSB de tener buena capacidad 

de retención celular en forma de gránulos, le permite soportar grandes cargas 

orgánicas estimulando mayor producción de gas, además le da cierta estabilidad 

al reactor y elimina la necesidad del uso de sedimentadores secundarios. No 

obstante, hasta la fecha existe el inconveniente de la necesidad de invertir 

demasiado tiempo en la formación de gránulos maduros. Debido a esto, es 

importante evaluar el efecto que tienen las condiciones hidrodinámicas en los 

reactores EGSB para formar gránulos hidrogenogénicos. Considerando lo anterior, 

en el presente estudio se determinará cómo la velocidad ascensional afectará la 

formación de gránulos productores de hidrógeno. Para el enriquecimiento de la 

biomasa productora de hidrógeno se han usado diferentes estrategias. En este 

caso se ha decidido trabajar con dos estrategias para eliminar a los metanógenos: 

1) tratamiento térmico de lodo anaerobio y 2) cultivo de biomasa en un reactor 

CSTR aplicando altas tasas de dilución. El objetivo de usar la segunda estrategia 

para prevenir metanogénesis es permitir el desarrollo de un mayor número de 

especies microbianas, no solo aquellas capaces de esporular (especies obtenidas 

aplicando tratamiento térmico), sino también aquellas que además de producir 

hidrógeno sean capaces de contribuir a la secreción de sustancias poliméricas 

extracelulares que den estabilidad al gránulo.  
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1.3. HIPOTESIS 

 

Distintas velocidades ascensionales en reactores EGSB inoculados con lodo 

anaerobio pretratado (térmicamente y por lavado celular), permitirán el desarrollo 

de biomasa granular hidrogenogénica con distintas características de 

sedimentación y potenciales de producción de hidrógeno. 

 

1.4. OBJETIVOS 

 

OBJETIVO GENERAL 

Evaluar el efecto de la hidrodinámica sobre la formación de gránulos 

hidrogenogénicos en reactores EGSB, inoculados con biomasa pretratada. 

 

OBJETIVOS ESPECÍFICOS 

 Determinar el efecto que tiene un inoculo sometido a tratamiento térmico y 

uno sometido a altas tasas de dilución en un CSTR, en la formación de 

biomasa granular y en la producción de hidrógeno en reactores EGSB. 

 Evaluar el efecto de la velocidad ascensional sobre la formación de 

biomasa granular y la producción de hidrógeno en dos reactores EGSB 

operados a velocidades ascensionales diferentes, utilizando el 

pretratamiento que haya logrado las mejores condiciones de granulación y 

producción de hidrógeno. 

 Caracterizar la biomasa granular formada física, química y biológicamente. 
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Capítulo 2. Materiales y métodos 

 

2.1.  Materiales 

 

2.1.1. Inóculo  

El lodo granular provino de un reactor UASB de la planta de tratamiento de agua 

residual de confitería de la empresa Ricolino, S.A de C.V.  ubicada en San Luis 

Potosí, S.L.P., México.  

 

2.1.2. Medio de cultivo 

El medio de cultivo para los reactores EGSB, CSTR y para las actividades 

hidrogenogénicas en lote consistió (g/L): glucosa (10) como fuente de carbono, 

NH4H2PO4 (11.867), extracto de levadura (0.2), Na2HPO4 (4.5), ZnCl2 (0.075), 

K2HPO4 (0.125), MgCl2·6H2O (0.1), CuCl2·2H20 (0.00125), NiCl2·6H2O (0.11), 

FeCl2·4H2O (0.091) y MnCl2·4H2O (0.0077).  

 

2.1.3. Reactores 

Los  reactores EGSB de acrílico eran de 4 cm de diámetro interno y 96 cm de 

altura. El volumen total fue 1.206 L y el de trabajo de 1.12 L. El reactor CSTR 

(Continuous Stirred Tank Reactor) de vidrio, con un volumen total de 3 L y con un 

volumen de trabajo de 2 L, estuvo equipado con un sistema controlador y software 

de adquisición de datos Xpert 1.3 (Applikon Biotechnology). 

 

2.2. Metodología 

Primeramente se determinó el efecto del pretratamiento del inóculo en la 

formación de gránulos hidrogenogénicos. Para esto se pusieron en marcha dos 

reactores EGSB1 y EGSB2 con las mismas condiciones de tiempo de residencia 
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hidráulico (TRH), velocidad de carga orgánica (VCO), temperatura y pH. Cada uno 

fue inoculado con biomasa sometida a un distinto tratamiento para eliminar la 

metanogénesis: térmico y lavado celular en un CSTR. Después de analizar los 

resultados obtenidos, se seleccionó el pretratamiento con el que se obtuvieron 

gránulos con mejores características de sedimentación y producción de hidrógeno, 

para posteriormente inocular otros dos reactores, EGSB3 y EGSB4, que fueron 

operados a dos diferentes velocidades ascensionales, más altas a las aplicadas a 

los reactores EGSB1 o EGSB2. 

 

2.2.1. Estrategias de eliminación de metanogénesis 

Para eliminar a los microorganismos metanógenos se usaron dos diferentes 

pretratamientos del inóculo.  

 

2.2.1.1. Tratamiento térmico 

El inóculo se sometió a un secado a 100°C por una hora. La biomasa obtenida de 

este tratamiento se usó para inocular los reactores EGSB1, EGSB3 y EGSB4 y 

para la determinación de la actividad hidrogenogénica específica. 

 

2.2.1.2. Lavado celular 

Se usó el reactor CSTR (sección 2.1.3.) que se inoculó con una concentración de 

9 g SSV/L. Se alimentó a una carga de 32 g DQO/L/d por 12 días y después a una 

carga de 63.6 g DQO/L/d por 20 días a una temperatura de 25°C y una agitación 

de 150 rpm. El pH se mantuvo cercano a 5.5 que es el óptimo reportado para la 

producción de hidrógeno (Perna et al. 2011). Se operó con un TRH de 8 h para 

seleccionar la mayor cantidad de especies microbianas y, al mismo tiempo, lavar a 

los metanógenos ya que se ha visto que su tiempo de generación es entre 15 y 85 

horas (Ilyin et al. 2005), mientras que para los productores de hidrógeno del 

género Clostridium es mucho menor. La biomasa se comenzó a cosechar a partir 

de que no hubo producción de metano, que en este caso fue en el día 4. Se 
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analizaron diariamente muestras para determinar la composición del gas y se 

recolectaron muestras diarias para cuantificación de sólidos suspendidos volátiles. 

Se guardó biomasa a 4 °C para la posterior cuantificación de la actividad 

hidrogenogénica específica. 

 

2.2.2. Condiciones de operación de los reactores EGSB 

Los reactores EGSB se inocularon con una concentración de 9 g SSV/L. Se 

operaron con un tiempo de retención hidráulico (TRH) de 10 h, con un flujo de 

alimentación de 1.87 mL/min, pH de 5.5 y una temperatura de 25°C por 24 días. 

Fueron alimentados a una carga orgánica constante de 25.6 g DQO/L/d. Para los 

reactores EGSB1 y EGSB2 se aplicó una Vup de 2.5 m/h y para los reactores 

EGSB3 y EGSB4 se aplicó una Vup de 3.5 y 4.5 m/h, respectivamente. Una de las 

características principales del EGSB es la expansión del lecho (entre 20 y 40 %), 

para lograr este porcentaje de expansión se debe tener en cuenta el tamaño de la 

partícula. Para gránulos de 1 a 2 mm de diámetro se debe aplicar una Vup entre 3  

y 7 m/h (Liu et al. 2006). Como nuestra biomasa al inicio tenía un tamaño de 250 

µm se decidió usar en el primer experimento una velocidad de 2.5 m/h (EGSB1 y 

EGSB2), que es un poco menor a la de 3 m/h. Así mismo, en los experimentos 

posteriores, se decidió usar Vup de 3.5 m/h (EGSB3) y 4.5 m/h (EGSB4) para ver 

el efecto que tienen estas velocidades en el inicio de la granulación. Además, las 

tres Vup permitieron una buena expansión de la biomasa y mejor contacto del 

efluente con los microorganismos. Las velocidades ascensionales se obtuvieron 

con la suma de la velocidad de recirculación, más la velocidad del flujo de la 

alimentación (0.09m/h) (Tabla 1, Ec. 4).  

          (4) 

 

Donde Qr es el flujo de recirculación en mL/min, Vupr es la velocidad ascensional 

de la recirculación en m/h, A es el área de la sección transversal del reactor 12.56 

cm2. 
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El seguimiento de los reactores se realizó mediante el análisis diario de la 

composición del biogás (Dávila et al. 2008). Así mismo se tomaron muestras 

diarias del efluente para determinar concentración de formiato, acetato, 

propionato, lactato y butirato (ácidos grasos volátiles, AGVs), glucosa residual y 

sólidos suspendidos volátiles (SSV). Al final de la operación de los reactores se 

determinó el contenido de sólidos volátiles y se caracterizó física, química y 

biológicamente la biomasa granular obtenida, determinando su actividad 

hidrogenogénica específica.  

 

Tabla 1. Velocidades ascensionales (Vup) de los 4 reactores EGSB con sus 

respectivos flujos de recirculación (Qr). 

Reactor Pretratamiento 
Vupt

a 

(m/h) 

Vupr
b 

(m/h) 

Vupa
c 

(m/h) 

Qr
d 

(ml/min) 

EGSB1 Térmico 2.5 2.41 0.09 50.4 

EGSB2 Lavado celular 2.5 2.41 0.09 50.4 

EGSB3 Térmico 3.5 3.41 0.09 71.4 

EGSB4 Térmico 4.5 4.41 0.09 92.3 

aVupt Velocidad ascensional total  

bVupr Velocidad ascensional de la recirculación 

cVupa Velocidad ascensional de la alimentación 

dQr Flujo de la recirculación 

 

2.2.3. Métodos analíticos 

 

2.2.3.1. Producción y composición del gas 

El volumen de gas producido por los reactores se midió con un dispositivo que se 

basa en el método de desplazamiento de agua. La producción de gas en los 

experimentos en lote se midió con el método de la bureta graduada invertida. La 
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composición del gas se determinó por cromatografía de gases. El equipo usado 

fue un cromatógrafo GC, 6890N Network GC System, Agilent Technologies, 

(Waldbronn, Germany) equipado con un detector de conductividad térmica (TCD) 

y una columna Hayesep D (Altech, Illinois, USA) con las dimensiones 10´x 1/8” x 

0.085”. Las temperaturas del puerto de inyección, horno y detector fueron 250, 60 

y 250 °C, respectivamente. El gas acarreador fue nitrógeno a un flujo de 8 mL/min. 

Se realizó una curva de calibración con gases estándar de alta pureza.  

 

2.2.3.2. Determinación de ácidos grasos volátiles 

La concentración de formiato, acetato, propionato, lactato y butirato se determinó 

con un equipo de electroforesis capilar Agilent 1600A con una columna capilar de 

sílica fundida (longitud efectiva=72 cm, id=50 m y L=80.5 cm). La temperatura y 

el voltaje fueron de 20 °C y 30 kV, respectivamente. El buffer consistió en una 

solución de aniones básico (Agilent, pH= 12.1). Las muestras fueron congeladas 

hasta su uso. Posteriormente se descongelaron, se diluyeron, se centrifugaron a 

una velocidad de 13300 rpm y se filtraron con una membrana de 0.22 m para 

evitar la presencia de células bacterianas. Las muestras se inyectaron a una 

presión de 300 mbar por 6 s y la detección indirecta UV fue usando un detector de 

arreglo de diodos. Para su cuantificación se realizó una curva con estándares de 

alta pureza (Dávila et al. 2008). 

 

2.2.3.3. Determinación de sólidos totales y suspendidos volátiles 

Se determinaron de acuerdo a los Métodos Estándar (APHA 1998). 

 

2.2.3.4. Determinación de carbohidratos totales 

Los carbohidratos totales se cuantificaron por el método de fenol-ácido sulfúrico de 

Dubois et al. (1956), el cual es un método colorimétrico que se basa en la reacción 

de los carbohidratos con el fenol en presencia de un ácido fuerte. La reacción 

produce un color amarillo-naranja y se lee espectrofotométricamente a 490 nm. 
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2.2.3.5. Caracterización de la biomasa granular 

Se evaluaron las características físicas, tales como color, velocidad de 

sedimentación, densidad, morfologías presentes, diámetro y granulometría; 

químicas, como el contenido de las sustancias poliméricas extracelulares (relación 

proteínas/carbohidratos); biológicas, mediante la actividad hidrogenogénica 

específica en experimentos en lote de la biomasa granular. 

 

2.2.3.5.1. Características físicas y químicas 

 

2.2.3.5.1.1. Morfología 

Para visualizar las estructuras microbianas de los gránulos se usó un microscopio 

electrónico de barrido Philips-XL-30-SFEG. La microscopía electrónica de barrido 

es una técnica que permite estudiar la morfología de los gránulos ya que produce 

directamente una imagen de la estructura tridimensional de su superficie y tiene un 

poder de resolución de 10 nm. Se basa en el uso de electrones que son 

dispersados o emitidos desde la superficie del espécimen, que en este caso es el 

gránulo microbiano. Para ésto, el gránulo debe ser fijado, secado y posteriormente 

recubierto con una capa de metal pesado. El gránulo preparado es barrido con un 

haz estrecho de electrones. La cantidad de electrones emitidos por el gránulo es 

medida y usada para controlar la intensidad del segundo barrido, que se mueve en 

sincronía con el primero y así forma una imagen de la superficie (Alberts et al. 

2002). La preparación de las muestras se realizó de acuerdo a Tay et al. (2001b), 

los gránulos se lavaron con PBS (phosphate buffered saline) 1X y se dejaron 

sedimentar. Posteriormente se fijaron en una solución de formaldehido al 4% 

diluido con PBS y se dejaron reposar por 4 horas a 4°C. Después se deshidrataron 

en soluciones de etanol al 40, 60, 80 y 100% diluidas con PBS por 10 minutos en 

cada una y por último se dejaron secar a temperatura ambiente. 
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2.2.3.5.1.2. Diámetro y granulometría 

El diámetro del gránulo se observó con un microscopio biológico triocular BA410 

Marca Motic, las imágenes fueron tomadas con una cámara de 2 MP MoticCam2 y 

los diámetros fueron medidos usando un Software Motic Images Plus 2.0ML para 

PC. La muestra de biomasa se colocó en un portaobjetos para su medición y se 

tomaron fotografías de aproximadamente 100 campos de toda la muestra. 

Después se contaron y se calculó el porcentaje de los distintos tamaños de los 

gránulos obtenidos. 

 

2.2.3.5.1.3. Velocidad de sedimentación 

Primero se calculó el número de Reynolds del reactor (Ec.5) para saber qué 

régimen de flujo se trabajaba: 

 

Re  
    

 
 (5) 

 

Donde: Re es el número de Reynolds adimensional, s es la velocidad de flujo 

(m/s), d es el diámetro del reactor (m),  es la densidad del agua (kg/m3) que es 

igual a 997 kg/m3,  es la viscosidad dinámica del agua (N*s/m2) que es igual a 

0.890 x 10-3 N*s/m2 ambas a 25°C. 

 

Una vez obtenido el Re, se calculó el coeficiente (Cd) de arrastre que depende del 

tipo de flujo obtenido. Para un Re menor a 1, se usa la Ec. 6 y para un Re entre 1 

y 10,000 se usa la Ec. 7: 

 

C   
  

Re
   para Re 1 (Laminar)         (6) 

C   
  

Re
 

 

√Re
        para1  Re 10000 ( ransición)   (7) 
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Las propiedades de sedimentación se determinan con el índice volumétrico del 

lodo, pero este método no se puede aplicar a biomasa granular debido a que sus 

altas velocidades de sedimentación hacen esta medición imprecisa (Hulshoff, 

1989). Por ello, la velocidad de sedimentación se midió registrando el tiempo que 

tardaba un gránulo en caer desde una altura de 12.5 cm en una probeta de 50 mL 

que contenía agua destilada (modificado de Li et al. 2010). Una muestra de 5 mL 

de gránulos se tamizó a través de mallas de 1000, 850, 500 y 250 m. Se 

recuperaron 20 gránulos de cada malla y a cada uno se le determinó la velocidad 

de sedimentación. Una vez calculada la velocidad de sedimentación se calcularon 

las densidades de los gránulos dependiendo del régimen del flujo que existió en el 

reactor. La densidad de la partícula o gránulo se calculó de acuerdo a la ley de 

Stokes (Ec. 8) si el flujo correspondía al flujo laminar o de acuerdo a la ley de 

Newton (Ec. 9) si correspondía al flujo de transición (Crittenden et al 2005): 

    
g(    )  

 

   
   (Ley de Stokes) (8) 

  
   

4g(    )  

     
   (Ley de Newton) (9) 

 

Donde    es la velocidad de sedimentación (m/s), dp es el diámetro de la partícula 

(m),  es la densidad del agua (Kg/m3), µ es la viscosidad dinámica del agua 

N*s/m2, g es la aceleración de la gravedad, p es la densidad de la partícula y Cd 

es el coeficiente de arrastre. 

 

2.2.3.5.1.4. Sustancias poliméricas extracelulares 

 

2.2.3.5.1.4.1. Extracción de sustancias poliméricas celulares  

Se determinaron por medio del método de extracción descrito por Liu et al. (2002). 

En ese estudio los autores compararon varios métodos de extracción y el uso de 

formaldehido al 36.5% junto con NaOH 1N, resultó ser el más efectivo. Además, la 
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muestra no se contaminó con sustancias intracelulares. Para la extracción se 

centrifugaron 10 mL de biomasa granular a 10,000 rpm, después se resuspendió 

con agua destilada y se adicionó 0.06 ml de formaldehido al 36.5 % por 1 h a 4°C. 

Se adicionaron 4 mL de NaOH 1 N por 3 h a 4 °C, se centrifugó a 13,000 rpm por 

20 min y el sobrenadante se filtró con una membrana de 0.2 µm. El filtrado se 

purificó con una membrana de diálisis de 3,500 Daltones a 4°C por 48 horas para 

remover residuos de la extracción. 

 

2.2.3.5.1.4.2. Análisis de proteínas y carbohidratos totales 

Después de realizar la extracción de las SPE, al filtrado se le determinó la 

concentración de carbohidratos totales y proteínas. Los carbohidratos totales se 

cuantificaron por el método de fenol-ácido sulfúrico de Dubois et al. (1956). Las 

proteínas se determinaron por el método colorimétrico de Bradford (1976), el cual 

es un método sensible, barato y rápido e implica el enlace del colorante azul 

brillante de Coomassie G-250 con las proteínas y la reacción se lee 

espectrofotométricamente a 595 nm.  

 

2.2.3.5.2. Características biológicas 

 

2.2.3.5.2.1. Actividad hidrogenogénica 

La actividad hidrogenogénica específica (AHE) se evaluó en cultivos en lote, en 

botellas serológicas de 120 mL con un volumen de trabajo de 80 mL y un espacio 

de cabeza de 40 mL. Se analizó la actividad hidrogenogénica de la biomasa 

obtenida al final de la operación de cada reactor y de los dos inóculos usados. 

Primero se inoculó con la respectiva biomasa a una concentración de 4.5 g SSV/L, 

después se añadió el medio de cultivo (sección 2.1.2). Se aforaron las botellas con 

agua destilada hasta el volumen de trabajo y se adicionaron HCl 10 N o NaOH 2M 

para ajustar el pH a 7.5. Las botellas se sellaron con tapones de caucho y sellos 

de aluminio. El espacio de cabeza se purgó con gas nitrógeno por 15 segundos 
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para mantener condiciones anaerobias, eliminando el exceso de gas para 

equilibrar la presión de la botella con la presión atmosférica. Se incubaron a una 

temperatura de 25°C y una velocidad de agitación de 150 rpm. Se midió el 

volumen de gas producido con un dispositivo de desplazamiento de líquido que 

consistió en una bureta graduada invertida. La composición del gas se analizó por 

cromatografía de gases. Cada experimento se realizó por triplicado y se determinó 

la producción acumulada de hidrógeno. Por último, se usó la ecuación de 

Gompertz (Ec. 10) para ajustar la cinética de producción de hidrógeno (Dávila et 

al. 2008). 

 

 ( )           {    [
            

    
(   )   ]} (10) 

 

Donde, H(t) es la cantidad total de hidrógeno producida en mL, en el tiempo (t) en 

h; Hmax es la máxima cantidad de hidrógeno producida en mL; Rmax es la máxima 

velocidad de producción de hidrógeno en mL/h y  es la duración en horas de la 

fase de adaptación. Además se analizó la composición de la fase líquida por 

electroforesis capilar para determinar ácidos grasos volátiles presentes al final de 

las actividades.  
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Capítulo 3. Resultados y discusión 

 

3.1. Desempeño del reactor CSTR  

El reactor CSTR se operó por 32 días. Durante su operación se observó una 

velocidad máxima de producción al inicio de 3.5 L H2/L/d, la cual posteriormente 

disminuyó. Se decidió entonces aumentar la carga a 63.6 g DQO/L/d en donde la 

producción se mantuvo entre 1 y 2.5 L H2/L/d (Fig. 2A). 

 

Figura 2. A) Velocidad volumétrica de producción de hidrógeno, VVPH (■) 

obtenida, durante el tiempo de operación del reactor CSTR y velocidad de carga 

orgánica aplicada, VCO (-); B) concentración de sólidos suspendidos volátiles en 

el efluente, SSV (●). 
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Se determinaron los sólidos suspendidos en el efluente para determinar el 

volumen de éste, necesario para cosechar la biomasa suficiente para inocular el 

reactor EGSB2 y las actividades hidrogenogénicas específica en lote. La 

concentración de sólidos en el efluente varió desde 0.2 hasta 0.8 g/L. (Fig. 2B). La 

producción de metano cesó en el día 4 y a partir de entonces se comenzó a 

cosechar la biomasa (no se muestran los datos).  

 

3.2. Desempeño de los reactores EGSB 

En la Fig. 3A se observa que la producción de hidrógeno en el EGSB1 comenzó 

inmediatamente entre los días 1 y 2, alcanzando la máxima velocidad de 

producción en el día 5 con 3.35 L H2/L/d. Después de ese día disminuyó hasta 

alcanzar una velocidad de producción promedio de 1.06 L H2/L/d. Cabe mencionar 

que el promedio del periodo estable de todos los EGSB se tomó en cuenta desde 

el día 10 aproximadamente hasta el final de su operación. Por otro lado, el reactor 

EGSB2 (Fig. 3B), que fue el reactor inoculado con biomasa obtenida del CSTR, se 

operó por la misma cantidad de días y se puede ver que el inicio de la producción 

de hidrógeno comenzó después que en el reactor EGSB1. Aunque la producción 

de hidrógeno en el EGSB2, se observó desde el día 4, esta producción fue muy 

pequeña debido a que, probablemente, las bacterias presentes se encontraban en 

un periodo de adaptación ya que el inóculo usado estuvo almacenado a 4 °C 

aproximadamente dos semanas. Después, en el día 6 alcanzó un máximo de 1.93 

L H2/L/d valor casi 1.5 veces menor que el alcanzado por el reactor EGSB1. La 

producción durante el periodo estable se mantuvo con un valor cercano a 1.02 L 

H2/L/d, que es similar al alcanzado en el EGSB1. La Fig. 4A muestra la 

composición del gas del EGSB1, donde se observa que el porcentaje de 

hidrógeno se mantuvo entre 64% y 47% durante el periodo estable. La 

composición del hidrógeno en el reactor EGSB2 (Fig. 4B) se mantuvo más 

estable, alrededor del 63 %. Al finalizar los dos primeros experimentos, se eligió 

usar el tratamiento térmico para los inóculos de los reactores EGSB3 y EGSB4, 

debido a que aunque las velocidades volumétricas de producción de hidrógeno 
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fueron similares, la biomasa obtenida del reactor EGSB1 mostró tener mejores 

características de granulación y de actividad hidrogenogénica específica en lote, 

tal como se presentará y discutirá posteriormente (Sección 3.8.1).  

La velocidad volumétrica de producción de hidrógeno en el EGSB3 (Fig. 3C) tuvo 

un comportamiento similar al EGSB1 ya que en ambos inició inmediatamente la 

producción, solo que en el EGSB3 el valor máximo alcanzado fue de 2.86 L H2/L/d 

que coincidió con un incremento en el porcentaje de hidrógeno hasta 63% (Fig. 

4C). Los siguientes días la VVPH se mantuvo estable en aproximadamente 0.83 L 

H2/L/d y el porcentaje de hidrógeno permaneció entre 41% y 57%. En el caso del 

reactor EGSB4 (Fig. 3D), que fue al que se le aplicó la Vup más alta (4.5 m/h), 

alcanzó la mayor velocidad volumétrica de producción de 4.1 L H2/L/d, 

manteniéndose posteriormente sin variación con un promedio de 1.19 L H2/L/d y el 

porcentaje de hidrógeno se mantuvo entre 45 y 53% (Fig. 4D).  

En la Tabla 2 se resumen los valores promedio de VVPH alcanzados durante las 

fases estables de los 4 reactores EGSB usados en el presente estudio y su 

comparación con el realizado por Abreu et al. (2010). La VVPH promedio de todos 

los reactores en la etapa estable fue muy similar, aunque ligeramente mayor en el 

EGSB4. En cuanto a los resultados obtenidos por Abreu et al. (2010), usando una 

mezcla de biomasa enriquecida productora de hidrógeno junto con biomasa 

tratada térmicamente, los valores de VVPH obtenidos por los autores (~2 L H2/L/d) 

son ligeramente mayores que los obtenidos en nuestro trabajo, debido quizá por 

las distintas condiciones de operación y a la biomasa productora de hidrógeno 

enriquecida. Sin embargo cuando los autores usaron biomasa tratada 

térmicamente, obtuvieron velocidades de producción mucho menores, del orden 

de 0.1 L H2/L/d y los valores de rendimientos molares fueron muy similares en 

ambos estudios. En el EGSB1 (Fig. 3A) hubo dificultades para controlar el pH es 

por ello que se observó un ligero incremento de pH durante la operación que 

estuvo directamente relacionado con los valores de velocidad volumétrica de 

producción de hidrógeno, a mayor valor de pH se observó menor producción de 

hidrógeno. En el caso del EGSB2 (Fig. 3B), el pH al inicio era cerca de 6, cuando 

la producción de hidrógeno aun no comenzaba o era mínima; cuando comenzó 
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una mayor producción de gas se alcanzaron valores de pH entre 5 y 5.5, 

manteniéndose estables hasta el final. En el reactor EGSB3 el pH se mantuvo 

entre 5.5 y 6, y en el EGSB4 no varió significativamente lo que contribuyó a la 

estabilidad del comportamiento de este último reactor, ya que se ha señalado que 

el pH es un parámetro operacional importante en donde, un valor moderadamente 

ácido, entre 5 y 5.8, crea buenas condiciones para la producción de hidrógeno sin 

causar cambios drásticos en las condiciones ambientales para los productores de 

hidrógeno (Fang et al. 2002). No se observó producción de metano durante todo el 

periodo de operación de los 4 reactores EGSB, indicando que las dos estrategias 

usadas para eliminar metanógenos fueron efectivas. 
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Figura 3. Perfiles de velocidad volumétrica de producción de hidrógeno, VVPH (■) y de pH (Δ), durante la operación de 

los reactores EGSB1 (A), EGSB2 (B), EGSB3 (C) y EGSB4 (D).  
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Figura 4. Perfiles de composición de H2 () y CO2 (●) en el gas producido a través del tiempo de operación de los 

reactores EGSB1 (A), EGSB2 (B), EGSB3 (C) y EGSB4 (D).  
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Tabla 2. Comparación de la velocidad volumétrica de producción de hidrógeno y rendimientos molares usando reactores 

EGSB. 

a Tiempo de Residencia Hidráulico 
b Velocidad de Carga Orgánica 
c Temperatura de operación 
d Velocidad volumétrica de producción de hidrógeno promedio (desviación estandar) 
e Rendimiento molar de hidrógeno promedio (desviación estandar) 
f  Biomasa enriquecida productora de hidrógeno 
  

TRHa VCOb 

g DQO/L/d 
Sustrato 

Pret. del 
inóculo  

Tc 

°C 

Velocidad 
Ascensional 

m/h 

VVPHd 

LH2/L/d 

Rendimiento 
molar 

mol H2/mol 
de sustratoe 

Referencia 

6 h 20 

Glucosa 
+ 

arabinos
a 

Térmico + 
b.e.f 

70 10 ~2 1.3 
Abreu et al. 

2010 

8 h 15 

Glucosa 
+ 

arabinos
a 

Térmico 70 10 0.1 0.37 
Abreu et al. 

2010 

10 h 25.6 Glucosa Térmico 
25 

2.5 
1.06 

(0.18) 
0.38 (0.10) Este estudio 

10 h 25.6 Glucosa 
Lavado 
celular 

25 
2.5 

1.02 
(0.20) 

0.34 (0.07) Este estudio 

10 h 25.6 Glucosa Térmico 
25 

3.5 
0.83 

(0.24) 
0.28 (0.10) Este estudio 

10 h 25.6 Glucosa Térmico 
25 

4.5 
1.19 

(0.30) 
0.46 (0.13) Este estudio 
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3.3. Composición de metabolitos de los reactores EGSB 

En la Fig. 5A se muestran los cambios en la distribución de ácidos grasos volátiles 

del EGSB1. Al inicio del experimento se observó al propionato como el principal 

metabolito, sin embargo, en el día 4 y 5, el butirato es el que predominó, siendo en 

estos dos días en los cuales se alcanzó la mayor velocidad volumétrica de 

producción de hidrógeno. Esto es porque se ha demostrado que altas 

concentraciones de ácido propiónico son desfavorables para la producción de 

hidrógeno (Ec. 11), mientras que la producción de ácido butírico la favorece 

(Antonopoulou et al. 2012). El acetato permaneció en una concentración de entre 

500 y 1000 mg/L; el butirato varió de 500 a 1600 mg/L y lo hizo en relación a la 

concentración de propionato, si este último aumentaba, el primero disminuía. El 

formiato siempre fue el de menor concentración con valores entre 500 y 50 mg/L, 

excepto en los días  8 y 9. Cabe mencionar que el propionato alcanzó un valor 

máximo de 4,646 mg/L en el día 8, sin embargo, debido a la escala utilizada para 

fines comparativos no se muestra en la figura. En el reactor EGSB2, (Fig. 5B) en 

los primeros 3 días, se produjo una gran cantidad de propionato siendo los valores 

mayores de 6,271, 4,432 y 7,522 mg/L, datos que no se aprecian debido a las 

escalas. Estos valores correspondieron a los días en los que no hubo o hubo una 

mínima producción de hidrógeno; en el día 7 el propionato alcanzó un valor de 

1,709 mg/L que se mantuvo aproximadamente estable hasta el final de la 

operación y, al igual que en el reactor EGSB1, fue el metabolito predominante. La  

producción de acetato, butirato y formiato estuvo en concentraciones menores a 

500 mg/L y se mantuvieron estables durante todo el periodo de operación, lo que 

implica que la mayor parte del sustrato se usaba en la producción de propionato. 

 

                                    (11) 

 

En los reactores EGSB3 y EGSB4 (Fig. 5C y D), las concentraciones de acetato y 

butirato se mantuvieron alrededor de ~500 mg/L  y el formiato fue siempre el de 

menor concentración. En el EGSB3, se puede ver que la concentración de 
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propionato fue mayor entre los días 5 y 10 y tuvo un máximo en el día 22 por lo 

que también pudo contribuir a la baja VVPH promedio obtenida. Se observa 

claramente que la concentración de propionato del EGSB4 fue mucho menor que 

en los reactores EGSB1, EGSB2 y EGSB3, aunque siguió siendo el ácido 

predominante. Se ha reportado que la producción de propionato se debe a que 

este metabolito se produce cuando hay elevados niveles de hidrógeno, por lo que 

se presume que esta podría ser una de las razones de que este fue siempre el de 

mayor concentración (Agler et al. 2011). Otra posible razón podría ser que las 

condiciones de operación seleccionaron de manera predominante especies 

productoras de ácido propiónico ya que fue el principal metabolito y el único que 

tuvo cambios notables en su concentración en el EGSB4. 
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Figura 5. Concentraciones de ácidos grasos volátiles durante la operación de los reactores EGSB1 (A), EGSB2 (B), 

EGSB3 (C) y EGSB4 (D). Acetato (♦), propionato (▲), butirato (x) y formiato (●).  
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3.4. Eficiencia de consumo de glucosa y rendimiento molar  

La eficiencia de consumo de glucosa en el EGSB1 al inicio fue de 88 % (Fig. 6A). 

Posteriormente aumenta en el día 10, aproximadamente hasta 98%, que coincidió 

con la presencia de gránulos pequeños, por lo que tal vez el aumento en la 

eficiencia de consumo se debió al incremento de biomasa. Las eficiencias de 

remoción de glucosa en el EGSB2 fueron mayores al inicio, aproximadamente de 

95%, mientras que durante la etapa estable del reactor, fue de 80%. En los 

reactores EGSB1, EGSB3 y EGSB4, el consumo de glucosa entre los días 2 y 7 

fue menor que el consumo durante el periodo estable, quizá porque hubo al inicio 

un lavado apreciable de biomasa tal como se observa en las Fig. 7B y 7C para los 

EGSB3 y EGSB4, respectivamente. Posteriormente la eficiencia de consumo 

aumentó hasta 99% en los 3 reactores, seguramente por la formación de 

pequeños gránulos, lo que indicó que el crecimiento microbiano había excedido el 

lavado celular y que efectivamente hubo una buena transferencia de masa usando 

las 3 Vup diferentes.  

El rendimiento molar de hidrógeno promedio de EGSB1 (Fig. 6A) fue de 0.38 mol 

H2/molglucosa y el del reactor EGSB2 (Fig. 6B) fue de 0.34 mol H2/molglucosa. El 

rendimiento molar promedio alcanzado en el EGSB3 fue de 0.28 mol H2/molglucosa, 

y en el EGSB4, de 0.46 mol H2/molglucosa. Comparando los rendimientos con los 

del estudio de Abreu et al. (2010), mostrados en la Tabla 2, se observa que son 

similares al que obtuvieron cuando usaron biomasa tratada térmicamente, pero 

alcanzaron rendimientos mayores al usar biomasa productora de hidrógeno 

enriquecida.  Esto puede ser explicado por las distintas condiciones de operación, 

como el tipo de sustrato utilizado, la temperatura de 7’0° C y a la biomasa 

enriquecida. En cuanto a los rendimientos molares máximos  alcanzados de 1.4, 

1.17 y 1.78 en los reactores EGSB1, EGSB 3 y EGSB 4, respectivamente, fueron 

valores similares al  alcanzado por Zheng y Yu (2005), de 1.75 mol H2/ molglucosa 

usando sustrato a una concentración de 10 g/L, igual a la usada en este trabajo.  

A pesar del aumento de las eficiencias de remoción de glucosa, no hay grandes 

diferencias ni en la velocidad volumétrica de producción de hidrógeno ni en los 
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rendimientos molares, lo que implicaría que se seleccionó biomasa productora de 

propiónico, ya que se ha reportado que hay microorganismos que compiten por el 

sustrato y no producen hidrógeno, por lo que disminuyen los rendimientos molares 

(Jo et al. 2007).  

 

3.5. Balances de DQO 

La Fig. 8 nos muestra los balances de DQO de los 4 reactores. Se observa como 

el consumo de glucosa en los reactores EGSB 1, 3 y 4 fue prácticamente el 

mismo. El EGSB2 fue el único reactor con menor consumo de glucosa y una 

fracción importante se fermentaba a propionato. Se puede ver que al usar la Vup 

de 3.5 y 4.5 m/h, en los reactores EGSB3 y EGSB4, la producción de ácidos 

grasos volátiles disminuyó, en especial el propionato, Así mismo, se observa un 

aumento en la cantidad de productos no determinados. Los productos no 

determinados pueden ser metabolitos distintos a los cuantificados, alcoholes (Hu 

et al 2007), e incluso mayor producción de biomasa y sustancias poliméricas 

extracelulares. 

La concentración de solidos volátiles en los reactores al final de la operación fue 

de 2.5, 0.96, 3.7 y 3 g/L para el EGSB1, EGSB2, EGSB3 y EGSB4, 

respectivamente. Se puede observar que hubo un apreciable lavado de biomasa, 

puesto que los reactores fueron inoculados con 9 g SSV/L. No obstante, a pesar 

del lavado, hubo crecimiento de biomasa que se pudo mantener dentro del 

reactor. 

 

   



 

38 

 

Figura 6. Eficiencia de consumo de glucosa (◊) y rendimiento molar de hidrógeno (■) durante la operación de los 

reactores EGSB1 (A), EGSB2 (B), EGSB3 (C) y EGSB4 (D).  
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Figura 7. Concentración de sólidos suspendidos volátiles en el efluente de los 

reactores EGSB2 (A), EGSB3 (B) y EGSB4 (C). 
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Figura 8. Balances de DQO durante la operación de los reactores EGSB1 (A), EGSB2 (B), EGSB3 (C) y EGSB4 (D). 

 Formiato (■), Acetato (■), Propionato (), Butirato (■), Glucosa residual ( ■), Hidrógeno (■), No determinado (□) 
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3.6. Características físicas de los gránulos 

 

3.6.1. Color del gránulo 

El color del inoculo era negro debido a la presencia de bacterias sulfatorreductoras 

que producen sulfuros de hierro presentes en los gránulos (Fang et al. 2002; 

Kosaric et al. 1990). Una vez tratada la biomasa e inoculados los reactores EGSB, 

conforme avanzó el tiempo de operación, la biomasa comenzó a cambiar a un 

color más claro entre café y crema. En el caso del EGSB1 en el día 10 empezó a 

notarse dicho cambio e incluso se distinguieron pequeños gránulos. Al final de la 

operación se notó una zona más concentrada de biomasa color café que era la 

zona de concentración de gránulos (Fig. 9A). En la Figura 9B se observa la 

biomasa del EGSB2 la cual fue más clara, de color crema, y estuvo concentrada 

en el fondo el reactor.  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 9. Fotografías tomadas del fondo de los reactores EGSB y color de los 

gránulos obtenidos a los 24 días de operación de los reactores EGSB1 (A), 

EGSB2 (B), EGSB3 (C) y EGSB4 (D). 

A B C D 
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La biomasa productora de hidrógeno ha sido caracterizada como color crema (Mu 

et al. 2006), sin embargo en este estudio se vio que también hubo gránulos más 

oscuros entre un café-cremoso (Fig. 9A). La biomasa del reactor EGSB3 (Fig. 9C) 

fue completamente de color crema, solo algunos mostraron un color café claro. La 

biomasa del reactor EGSB4 (Fig. 9D), también fue de color crema observándose 

muy pocos  gránulos de color café claro.  

 

3.6.2. Morfologías microscópicas 

La Fig. 10 muestra las morfologías bacterianas encontradas en los gránulos 

hidrogenogénicos obtenidos al final de la operación de los reactores EGSB. Las 

bacterias que se distinguieron en los gránulos obtenidos de EGSB1 fueron  

principalmente de formas bacilares (flecha azul de Fig. 10A), y en menor cantidad, 

cocos (flecha amarilla Fig. 10B). En los gránulos de los 4 reactores del presente 

estudio también se pudieron observar los canales u orificios que permiten el flujo 

de sustrato hacia dentro de la estructura granular y la liberación de gas hacia el 

exterior de ésta (flechas rojas Fig. 10). En la Fig. 10B y 10C también se muestran 

las morfologías de los gránulos obtenidos del reactor EGSB2 y se pueden ver en 

ambas imágenes mayor cantidad de cocos que de bacilos. En cuanto a los 

reactores EGSB3 y EGSB4 (Fig. 10D y 10E, respectivamente), se observa que las 

formas predominantes fueron bacilares, al igual que las del reactor EGSB1, que 

puede ser debido a que los tres fueron inoculados con la misma biomasa sometida 

al tratamiento térmico. En un estudio realizado con un reactor completamente 

agitado, Fang et al. (2002) reportaron que hay dos morfologías predominantes, los 

bacilos fusiformes y los bacilos formadores de esporas, mientras que en otro 

estudio realizado por Mu et al. (2006), usando un reactor UASB se encontraron 

además cocos, lo que explican indicando que debido a la complejidad de este 

reactor, se favorece una comunidad más diversa. Esto puede explicar ambas 

formas encontradas en todos los reactores EGSB, ya que su funcionamiento es 

similar a los UASB y por lo tanto su complejidad también. 
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Figura 10. Imágenes de SEM de los gránulos al final de la operación (24 días) de 

los reactores EGSB1 (A), EGSB2 (B y C), EGSB3 (D) y EGSB4 (E). Bacilos 

(flecha azul), cocos (flecha amarilla), canales (flecha roja). 

A 

B C 

D E 
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Finalmente se puede inferir que los dos tipos de tratamiento de eliminación de la 

metanogénesis aplicados al inóculo, así como las condiciones hidrodinámicas 

aplicadas a los reactores EGSB seleccionaron diferentes morfologías microbianas. 

 

3.6.3. Velocidades de sedimentación  

Las velocidades de sedimentación obtenidas en el EGSB1 fueron en promedio de 

25.7±4.5 m/h para el gránulo de mayor tamaño (>1000 µm), y de 10.9±9.2 m/h 

para la biomasa de diámetro menor (250-499) (Fig. 11). Estas velocidades fueron 

mucho mayores que las ascensionales aplicadas durante la operación, incluso las 

de la biomasa de menor diámetro, lo que indica que la capacidad de 

sedimentación fue la que impidió la salida de la biomasa granular del reactor. 

Como se ve en los resultados de las densidades (Tabla 3) todas cayeron en un 

rango de entre (999-1003 k/g/m3), que son similares a las ya reportadas. Los 

valores de densidad obtenidos nos están indicando una estructura densa y 

compacta, por lo tanto esto explica las buenas capacidades de sedimentación y su 

retención en el reactor. En el caso del reactor EGSB2, no se pudo determinar la 

velocidad de sedimentación de los gránulos debido a que al tratar de manipularlos, 

se desintegraron, por lo tanto no presentaron una buena resistencia mecánica la 

cual es una característica fundamental para dar estabilidad a la biomasa granular  

y para una adecuada separación líquido-sólido del reactor (Pereboom 1997). Es 

claro que el tipo de tratamiento juega un papel determinante en la estructura de los 

gránulos y, muy probablemente, las morfologías bacilares. En el reactor EGSB3, 

los gránulos de mayor tamaño presentaron velocidades de 25.23 ± 9.1 m/h y los 

de menor de 13.53 ± 5.3 m/h. Finalmente los gránulos del EGSB4 tuvieron 

velocidades de 27 ± 6.3 m/h para los más grandes y de 8.04 ± 1 m/h, para los de 

menor tamaño.  
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Figura 11. Velocidades de sedimentación alcanzadas por los gránulos en relación 

a su diámetro obtenidos de los reactores EGSB1 (A), EGSB3 (B) y EGSB4 (C). 

 

 

 

0

10

20

30

40

250-499 500-849 850-999 >1000

V
e

lo
ci

d
ad

 d
e

 
se

d
im

e
n

ta
ci

ó
n

 (m
/h

) 

Tamaño (µm) 

A 

0

10

20

30

40

250-499 500-849 850-999 >1000

V
el

o
ci

d
ad

 d
e

 
se

d
im

en
ta

ci
ó

n
 (m

/h
) 

Tamaño (µm) 

B 

0

10

20

30

40

250-499 500-849 850-999 >1000

V
el

o
ci

d
ad

 d
e 

se
d

im
en

ta
ci

ó
n

 (m
/h

) 

Tamaño (µm) 

C 



 

46 

 

Tabla 3. Densidad de los gránulos de los reactores EGSB1, EGSB3 y EGSB4. 

 

Reactor 

Diámetro de 
gránulo 

(µm) 

Vel. de 
sedimentación  

(m/h) 

Densidad del 
gránulo  

(kg/m3) 

EGSB1 >1000 25.71 1003.44 

 850-999 15.70 999.82 

 500-849 14.67 1001.19 

 250-499 10.91 1001.64 

EGSB3 >1000 25.23 1002.04 

 850-999 16.46 999.52 

 500-849 15.80 1000.96 

 250-499 13.53 1002.81 

EGSB4 >1000 27.00 1002.02 

 850-999 14.92 998.80 

 500-849 10.82 998.61 

 250-499 8.04 998.78 

 

Es claro que en todos los casos el comportamiento fue similar, ya que los gránulos 

de mayor tamaño sedimentaban más rápido. Liu et al. (2009), señalaron que la 

velocidad de sedimentación de los flóculos está entre 0.17 y 0.42 cm/s (6.12-15.12 

m/h). En cuanto a las velocidades de sedimentación de los gránulos productores 

de hidrógeno se han reportado desde 13 hasta 83.52 m/h (Liang et al. 2010, Mu et 

al. 2006, Zhang et al . 2008 ). Por lo que de acuerdo a estas conclusiones se 

puede deducir que en nuestros experimentos al final de la operación de los 

reactores logramos formar gránulos, especialmente de mayor tamaño conforme se 

incrementó la Vup. De acuerdo al número de Reynolds, el régimen de flujo en todos 
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los reactores cayó en el de transición  y por lo tanto, la densidad del gránulo se 

calculó con la ecuación de Newton. La Tabla 3 muestra las densidades de los 

gránulos, obtenidas a partir de la velocidad de sedimentación y del diámetro 

promedio de los gránulos. Para los gránulos mayores a 1000 µm se obtuvieron 

densidades de 1003, 1002 y 1002 kg/m3 en los reactores EGSB1, EGSB3 y 

EGSB4, respectivamente. Para los gránulos más pequeños, se obtuvo una 

densidad promedio de 1000 kg/m3. Mu et al. (2006) reportaron una densidad de 

1036 kg/m3 para gránulos de entre 1 y 3.5 mm de diámetro. Las diferencias entre 

los diámetros de los gránulos entre este estudio y el de Mu et al. (2006) pueden 

explicar las diferencias en las velocidades de sedimentación y las densidades 

encontradas en ambos estudios. 

 

3.6.4. Tamaño de gránulo 

Es importante mencionar la dificultad de definir el inicio del proceso de 

granulación, incluso aún no está bien definida la diferencia entre un flóculo y un 

gránulo. Se han mencionado algunas diferencias basadas básicamente en la 

resistencia mecánica y en las características de sedimentación, por ejemplo, los 

gránulos tienen estructuras más fuertes que los flóculos y con mejor 

sedimentación (Liu et al 2009). La dimensión fractal es un propiedad física que 

provee el índice de grado de compactación. Una alta  dimensión fractal sugiere 

una estructura más densa y fuerte; en un estudio realizado por Mu et al. (2006b) 

se determinó que la dimensión fractal para gránulos productores de hidrógeno fue 

de 1.79, y fue comparada con la de flóculos, con valores de 2.11-2.48 (Zhang et al 

2004), por lo tanto, con estas diferencias, los autores indicaron que los gránulos 

productores de hidrógeno son estructuras muy complejas cuyas propiedades 

fractales deben ser verificadas y estudiadas con más detalle.  Por otro lado Dolfing 

(1987) definió como “fluffy pellets” a los aglomerados más débiles que los gránulos 

pero más consistentes que los flóculos. En cuanto a tamaño se ha encontrado un 

amplio rango de diámetros de gránulos metanogénicos  que van desde 0.2 hasta 7 

mm (Ross, 1984) y para hidrogenogénicos desde 0.2 hasta 4.2 mm (Chang et al. 
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2004, Jung et al. 2011, Mu et al. 2006, Zhang et al. 2008). En nuestro estudio, el 

tamaño de partícula de la biomasa al inocularse los cuatro EGSB fue de 250 µm. 

Al terminar la operación de los reactores, se midieron los diámetros de 

aproximadamente 300 y 500 gránulos para cada reactor (Fig. 12). Al final del 

periodo del EGSB1, el diámetro varió desde 40 m hasta 1100 µm (Fig. 12 A). Los 

gránulos más pequeños fueron los más abundantes. En cuanto a la distribución, 

en el reactor EGSB2, estuvo sesgada a la derecha mostrando formación de 

gránulos más grandes que alcanzaron un diámetro de hasta 1900 µm pero mucho 

menos resistentes, puesto que se desintegraron al tratar de manipularlos. Este 

reactor fue el que presentó mayor concentración de propionato, y se ha 

demostrado que de entre las especies productoras de éste metabolito, las 

propionibacterias tienen la capacidad de producir exopolisacáridos (Cerning 1995), 

por lo que quizá fueron estas las responsables de la formación de la estructura 

granular en EGSB2, sin embargo no fue lo suficientemente rígida. En el EGSB3 la 

distribución estuvo un poco sesgada a la derecha y se encontraron gránulos de 

2259 µm. En el EGSB4 la distribución fue más simétrica, lo que implica que 

conforme aumentó la velocidad ascensional, aumentó la proporción de gránulos 

de mayor diámetro. Guiot (1988) encontró algo parecido en lodo granular 

metanogénico, él observó que al aumentar la velocidad ascensional de 1 m/h  a 2 

m/h aumentó el diámetro de las partículas. Fang et al. (2002) en un estudio 

realizado en un fermentador alimentado con sacarosa, observaron en el día 25 un 

diámetro de gránulo productor de hidrógeno de alrededor de 0.4 mm, que cae 

dentro del rango obtenido en el presente estudio. Además, en nuestro caso, se 

logró formar gránulos de 2.2 mm, que en el estudio de Fang et al. (2002) se 

forman en el día 40. En otro estudio, Mu y Yu (2006) observan formación de 

pequeños gránulos de 0.5 mm en el día 140, y después de  60 días más de 

operación, alcanzaron diámetros de 2 mm. Por lo que se podría concluir que las 

Vup en nuestro estudio aceleraron el proceso de granulación. 
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Figura 12. Distribución de tamaños de los gránulos hidrogenogénicos a los 24 días de operación de los reactores EGSB1 

(A), EGSB2 (B), EGSB3 (C) y EGSB4 (D). 
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3.7. Características químicas de los gránulos 

 

3.7.1. Sustancias poliméricas extracelulares 

A la biomasa obtenida de cada reactor, al final de su operación, se le determinó la 

relación proteínas/carbohidratos (P/C). La Fig. 13 muestra las relaciones P/C 

obtenidas. Las concentraciones de carbohidratos para la biomasa del EGSB1, 

EGSB2, EGSB3 y EGSB4 fueron de 19.4, 85.6, 71.07 y 38.4 mg/L 

respectivamente y las de proteínas fueron de 2.42, 5.02, 16.02 y 12.78 mg/L 

respectivamente. Para el EGSB1, EGSB3 y EGSB4 se obtuvo una relación P/C de 

0.12, 0.23 y 0.33 respectivamente. Para el caso del reactor EGSB2 la relación es 

la menor con un valor de 0.06. Se ha señalado que los gránulos productores de 

hidrógeno tienen una relación proteínas/carbohidratos que varía entre 0.2 y 0.6. 

Mu et al. (2006), observaron una relación de 0.6. (Zhang et al. 2007), mientras que 

Fang et al. (2002) observaron una relación P/C de 0.2 en gránulos productores de 

hidrógeno. Zhang et al. (2007) observaron una disminución en la relación P/C 

conforme avanza el proceso de maduración, indicaron que al inicio de la 

granulación la relación P/C era de 0.5 y posteriormente disminuyó hasta 0.2. En 

este sentido, Zhang et al. (2008) señalan que el contenido de proteínas es 

fundamental al inicio de la granulación y el de los carbohidratos en su estructura y 

durante la maduración. Nuestros resultados demuestran el papel de los 

carbohidratos en el proceso de la granulación y que en efecto se seleccionaron 

inóculos completamente diferentes con los pretratamientos, ya que las diferencias 

más notorias en la relación P/C y resistencia mecánica fueron entre los gránulos 

del EGSB1 y EGSB2. Por otro lado, el incremento en la relación P/C fue 

proporcional al incremento en la velocidad ascensional aplicada a los reactores 

EGSB1, EGSB3 y EGSB4 conforme aumentó la velocidad ascensional.  

 



 

51 

 

 

 

Figura 13. Relación proteínas/carbohidratos de los gránulos obtenidos de los 

reactores EGSB1, EGSB2, EGSB3 y EGSB4.  

 

3.8. Características biológicas 

 

3.8.1. Actividad hidrogenogénica 

La Tabla 4 muestra los valores obtenidos de la actividad hidrogenogénica 

específica para los inóculos y la biomasa obtenida al final de la operación de los 

reactores, después de ajustar las cinéticas al modelo de Gompertz y del último día 

de la operación del reactor. Estos resultados permiten ver que, según el modelo, la 

biomasa obtenida del reactor EGSB1 inició su producción de hidrógeno (= -1.59, 

el signo negativo indica que no hubo fase de adaptación), casi 1 día antes que la 

biomasa usada para inocular dicho reactor (IT1) (= 21.84). Esto posiblemente se 

debió a que la biomasa del reactor EGSB1 que se usó para determinar la AHE ya 

estaba aclimatada, mientras que la biomasa que se usó para determinar la AHE 

del inóculo estuvo almacenada después de aplicarle tratamiento térmico y tardó 

más en adaptarse a las condiciones del medio. La Fig. 14 muestra la actividad 

hidrogenogénica de los inóculos y de la biomasa productora de hidrógeno de los 

reactores EGSB1 y EGSB2. En las figuras se grafica el modelo de Gompertz y los 

resultados experimentales obtenidos de las cinéticas realizadas por triplicado. La 
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actividad hidrogenogénica específica es la velocidad de producción de hidrógeno 

por gramo de biomasa por día. Dichas actividades para el inóculo y la biomasa del 

reactor EGSB1 fueron de 621 y 127 mL H2/gSSV/d respectivamente (Tabla 4). El 

mismo caso ocurrió con el inóculo (IT2) y la biomasa del reactor EGSB2, donde la 

AHE fue mayor para el inóculo que para la biomasa granular obtenida al final de la 

operación del reactor con valores de 61 y 43 mL H2/gSSV/d, respectivamente.  

Esto significa que cada gramo de ambos inóculos produjo más litros de hidrógeno 

que la biomasa desarrollada en los reactores, posiblemente debido a que en el 

inóculo había mayor cantidad de especies microbianas capaces de producir 

hidrógeno, y que debido a las condiciones de operación de los reactores, como el 

TRH, no logran mantenerse dentro de ellos. La Hmax  fue mayor para el inóculo 

tratado térmicamente (IT1) y menor para el inóculo lavado en el reactor CSTR 

(IT2), por las distintas especies microbianas seleccionadas. 

Analizando la composición de los metabolitos secundarios (Fig. 16) se ve que en 

el IT2 prevaleció el propionato y en el EGSB2  fue prácticamente fermentación 

propiónica. Estos resultados coinciden con la baja producción de hidrógeno en la 

cinética de EGSB2, donde el propionato fue desfavorable para la producción de 

dicho gas. Es por ello que a pesar de que no se tuvo actividad metanogénica, la 

producción de hidrógeno fue inhibida por la concentración de propiónico en los 

experimentos de las AHE del IT2 y EGSB2. En un estudio realizado por Zhang et 

al (2006), mencionan que a TRH aproximadamente de 6 h disminuyó 

considerablemente la producción de propionato, debido posiblemente a que a 

estos TRH las bacterias que lo producen son lavadas del sistema. En el presente 

estudio se aplicó un TRH de 8 h durante la operación del CSTR, por lo que debido 

a las altas concentraciones de propionato en la cinética del IT2 (~7,700 mg/L) 

posiblemente cosechamos un gran número de especies productoras de propionato 

(Fig. 16B). En el caso del IT1 y EGSB1, la producción de propionato fue mayor, 

debido a que el tipo de fermentación fue mixta y hubo más producción de acetato. 

Cabe mencionar que las bacterias propiónicas son capaces de sobrevivir al 

tratamiento térmico como Propionibacterium (Madigan et al. 2000).). En cuanto a 

la biomasa del reactor EGSB3, se obtuvo un volumen máximo de producción de 
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hidrógeno de 139 mL y para la del EGSB4 de 142 mL (Fig. 15). Las actividades 

hidrogenogénicas específicas revelan que la mayor fue la del inóculo sometido a 

tratamiento térmico, en comparación a las de los reactores EGSB1, EGSB3 y 

EGSB4. Comparando los reactores inoculados con la misma biomasa, se observa 

que las AHE de los EGSB3 y EGSB4 (Tabla 4), fueron muy similares y mayores a 

la del EGSB1, por lo que posiblemente influyó de manera muy similar el aumento 

en la Vup a 3.5 y 4.5m/h. El metabolito predominante en las cinéticas de los 

gránulos de EGSB1, EGSB3 y EGSB4, fue butirato, indicando una buena ruta 

metabólica para producción de hidrógeno. Al relacionar el volumen máximo 

acumulado obtenido con el estudio realizado por Dávila et al. (2008) donde usa 

una concentración de glucosa y un pH inicial de 5 g/L y 7.5 respectivamente, el 

volumen acumulado fue de 96.5 mL, que es un valor cercano a los alcanzados en 

el presente estudio. Las diferencias podrían ser por las concentraciones de 

sustrato usadas en ambos estudios. La AHE determinadas en el último día de 

operación de los reactores, tomando en cuenta la concentración final de SSV 

determinados el día de operación 24 (Tabla 4), muestran claramente valores 

distintos a las AHE determinadas en lote. Se conoce que un cultivo en lote se 

diferencia del continuo en que las condiciones cambian constantemente con el 

tiempo ya que éstas son modificadas por los mismos microorganismos y por lo 

tanto pueden estar ocurriendo cambios radicales en la composición química del 

medio conforme avanza la cinética, por lo que esta puede ser una de las 

principales razones que expliquen las diferencias. 

Las AHE determinadas en los reactores (Tabla 4) siguen un comportamiento 

similar al observado en las VVPH y rendimientos molares (Tabla 2), donde dichos 

valores disminuyen en EGSB3 en comparación con EGSB1, pero después 

aumentan al usar EGSB4, confirmando los mejores resultados obtenidos en el 

EGSB4. 
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Tabla 4. Parámetros obtenidos al ajustar las cinéticas de producción de hidrógeno 

de los inóculos y los gránulos al final de la operación de los reactores EGSB, al 

modelo de Gompertz. 

 

 
Hmaxa 

(mL) 

Rmaxb 

(mL/h) 


c 

(h) 

AHEd 

(mLH2/gSSV/d) 

AHEe 

(mLH2/gSSV/d) 

IT1 137.84 7.41 21.84 621.15 (109) - 

IT2 7.65 0.686 12.04 61.29 (28) - 

EGSB2 10.72 1.04 4.06 43.09 (16) - 

EGSB1 93.63 2.12 -1.59 127.49 (24) 574 

EGSB3 139.7 4.22 5.47 401.25 (27) 380.54 

EGSB4 142.24 4 2.05 424.29 (6) 718.4 

aMáxima cantidad de hidrógeno producido 

bMáxima velocidad de producción de hidrógeno 

cDuración de la fase lag (adaptación) 

dActividad hidrogenogénica específica 

eActividad hidrogenogénica específica el día 24 de la operación del reactor, 
tomando en cuenta las concentraciones de SSV determinadas en ese día. 
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Figura 14. Volumen acumulado de hidrógeno (■) del inóculo sometido a tratamiento térmico, IT1 (A), los gránulos 

obtenidos del reactor EGSB1 (B), el inóculo sometido a lavado en CSTR, IT2 (C) y, los gránulos obtenidos del reactor 

EGSB2 (D). Modelo de Gompertz (-). 
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Figura 15. Volumen acumulado de hidrógeno (■) de las cinéticas realizadas a: (A) 

los gránulos obtenidos del reactor EGSB3 y, (B) los gránulos obtenidos del reactor 

EGSB4. Modelo de Gompertz (-). 

 

3.9. Efecto de la velocidad ascensional. 
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Figura 16. Distribución de los ácidos grasos volátiles obtenidos al final de las actividades hidrogenogénicas  del inóculo 

sometido  a tratamiento térmico, IT1 (A), y el sometido a lavado en CSTR, IT2 (B), gránulos de los reactores EGSB1 (C), 

EGSB2 (D), EGSB3 (E) y EGSB4 (F). 
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En efecto, el aumento de la Vup afectó notablemente la concentración de 

metabolitos, donde se vio un aumento significativo de productos no determinados, 

que posiblemente estuvo relacionada a la producción de sustancias poliméricas 

extracelulares, distintos AGVs y alcoholes como se mencionó anteriormente. En 

cuanto al efecto en la formación de biomasa granular, se observó que al 

incrementar la Vup, el porcentaje de los gránulos de mayor tamaño aumentó y, a su 

vez, sus velocidades de sedimentación mejoraron. Así mismo, la relación P/C de 

los gránulos aumentó al incrementar Vup, lo que pudo estar relacionado al estrés 

que sufrió la biomasa por el mayor esfuerzo de corte ejercido, dicho efecto se ha 

observado en la formación de gránulos anaerobios y aerobios donde a mayor 

esfuerzo de corte se produjo mayor cantidad de SPE (Vieira et al. 1993, Tay et al. 

2001, Noyola et al. 1994). Al realizar los experimentos en lote se observó que la 

mayor AHS fue para los gránulos del EGSB4, indicado una posible relación con el 

incremento de Vup. Se observaron diferencias entre las AHS realizadas en lote y 

las calculadas para el último día de operación de los reactores EGSB1, EGSB3 y 

EGSB4, sin embargo, estas AHS calculadas en el último día se correspondieron 

con los datos de VVPH y rendimientos molares promedio obtenidos  durante la 

operación de los reactores. 
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Capítulo 4. Conclusiones y perspectivas 

 

4.1. Conclusiones 

Los distintos pretratamientos del inóculo efectivamente lograron seleccionar 

especies microbianas con distintas capacidades de producción de hidrógeno. Así 

mismo, al usar los distintos inóculos pretratados en los reactores EGSB, se logró 

formar biomasa granular. La biomasa tratada térmicamente formó gránulos, en el 

reactor EGSB1, con mejor resistencia a la manipulación, una relación P/C mayor, 

distintas morfologías bacterianas, siendo los bacilos los de mayor abundancia, y 

con mejor AHE en cultivo en lote que los gránulos formados en el reactor EGSB2, 

inoculado con biomasa lavada en el CSTR. 

Se lograron formar gránulos bacterianos usando las 3 Vup, por lo que se demostró 

que los reactores EGSB1, EGSB3 y EGSB4, con las condiciones usadas son 

adecuados para la formación de biomasa granular. 

Las velocidades ascensionales no mostraron tener un impacto significativo en la 

velocidad volumétrica de producción de hidrógeno promedio, ni en los 

rendimientos molares usando Vup de 2.5 y 3.5 m/h, ya que la ruta metabólica 

predominante fue la de producción de propionato, sin embargo, hubo un ligero 

incremento en la VVPH y en el rendimiento molar al usar la Vup de 4.5 m/h. 

Así mismo los gránulos de los reactores EGSB1, EGSB3 y EGSB4 tuvieron 

buenas capacidades de sedimentación, con valores muy  cercanos a los de la 

literatura. El efecto más relevante al aumentar la Vup se observó en el incremento 

del porcentaje  de gránulos de mayor tamaño, posiblemente porque se estimuló la 

producción de sustancias poliméricas extracelulares. 

Las AHE fueron mayores para los inóculos que para la biomasa granular obtenida 

al final de los reactores, quizá por el proceso de selección de especies 

microbianas realizado durante los 24 días de operación. La Vup de 4.5 m/h también 

tuvo un efecto positivo en el cultivo en lote ya que la biomasa granular del EGSB4 

produjo el mayor valor de AHE. 
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Como conclusión general podemos afirmar que la hidrodinámica juega un papel 

relevante en la formación de gránulos hidrogenogénicos, así como en su tamaño y 

velocidades de sedimentación, indicando que la hipótesis planteada fue correcta. 

 

4.2. Perspectivas 

Sería conveniente estudiar el efecto de Vup ascencionales superiores a 4.5 m/h 

para determinar a que condiciones se obtiene una proporción de gránulos de 

mayor tamaño y con las mejores características de sedimentación; en el mismo 

sentido, verificar si a unas condiciones dadas se pueden lavar completamente las 

bacterias poductoras de propiónico como lo indica la tendencia. 

Así mismo, sería conveniente identificar las especies microbianas tanto en los 

inóculos como en los gránulos obtenidos de los reactores, para poder estudiar la 

ecología de los microrganismos productores de hidrógeno y de los no productores 

de hidrógeno, como es el caso de las bacterias productoras de propiónico, con el 

objetivo de encontrar las condiciones óptimas que permitan la predominancia de 

los primeros. 
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