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Resumen

La produccién biologica de hidrégeno a partir de residuos solidos organicos en reactores
continuos de tanque agitado ha sido estudiada con diferentes niveles de carga organica y
se ha determinado que con diferentes niveles de carga organica se obtienen diferentes
parametros durante la produccién de hidrégeno. Sin embargo, no se ha determinado el

efecto de la carga organica sobre la produccion de hidrégeno.

Esta tesis tuvo como objetivos: conocer el efecto que tiene la carga organica sobre la
produccion bioldgica de hidrogeno en un reactor continuo a partir de residuos solidos
organicos provenientes de un restaurante, evaluar el efecto de la concentracién de los
residuos de limén sobre la produccion biol6gica de hidrégeno en reactores por lotes y
determinar el potencial bioquimico de generacion de hidrégeno de los residuos sélidos

organicos utilizados como sustrato.

Para esto, se estudio la produccién de hidrégeno a partir de residuos solidos organicos
con tres niveles de carga organica: 19, 38 y 57 gSV/L eacto/d €N un reactor continuo de
tanque agitado escala laboratorio de 2.3 L a 35°C y 5.5 de pH. Se demostr6 que la carga
organica presento efecto sobre la produccién de hidrégeno. La producciéon y rendimiento
de hidr6geno presentaron una dependencia cuadratica de la carga organica. El aumento
de la carga organica de forma gradual provoc6 un descenso en la remocion de demanda
quimica de oxigeno y la remocion de proteinas. La composicion de hidrégeno en el biogas
no present6 dependencia de la carga organica. El rendimiento de hidrégeno maximo de
0.6 mmol H,/gSV se alcanzé a una carga organica de 20.7 gSV/Leacto/d, por otro lado, la
tasa de produccion de hidrégeno maxima de 19.8 mmol Hy/Leacto/d S€ cONsiguidé a una

carga organica de 37.1 gSV/L cactor/d.

Con respecto, al efecto de la concentracion de los residuos de limon sobre la produccién
de hidrégeno, se estudiaron cuatro niveles de concentracion. Fue demostrado, que el
rendimiento de hidrégeno maximo acumulado disminuyé de forma lineal con el aumento
en la concentracion de residuos de limon en el sustrato debido al incremento de los
metabolitos totales. Por otro lado, el potencial bioquimico de generacion de hidrégeno de
los residuos sélidos organicos utilizados como sustrato se estudié en reactores por lote y

presenté un rendimiento maximo acumulado de 0.67+0.03 mmol H,/gSV.
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Introduccion

En los dltimos afios el crecimiento acelerado de la poblacién ha generado, entre otros,
dos problemas: el aumento de la demanda energética y el aumento de los impactos
(técnicos, econdmicos y ambientales) que provoca un mal manejo de los residuos (INEGI,
2015). La produccién bioldgica de hidrogeno a partir de residuos solidos organicos se
presenta como una alternativa de solucion sustentable a estos dos problemas (Dung et
al., 2014).

El hidrogeno como combustible presenta las siguientes ventajas sobre los combustibles
fésiles: es un combustible limpio que no genera emisiones de biéxido de carbono a la
atmosfera, tiene el potencial calorifico méas alto que cualquiera de los combustibles fosiles
(122 KJ/g) (Kapdan and Kargi, 2006), se puede utilizar en celdas de combustible para
producir energia eléctrica (Edwards et al., 2009) y se puede producir a partir de fuentes
renovables, accesibles y de bajo costo como son aguas residuales y los residuos solidos
organicos especialmente residuos de comida (Beneman, 1996 y Liu et al., 2006).

De todos los métodos biolégicos para producir hidrogeno el mas prometedor y amigable
con el ambiente es la fermentacién oscura (Bedoya et al., 2008). La fermentacién oscura
es un proceso bhioldgico en el que microorganismos degradan la materia organica en
ausencia de oxigeno para producir una mezcla gaseosa llamada biogas, compuesta en su
mayoria de hidrogeno y bidxido de carbono, y una mezcla sélida llamada digestato
compuesta por acidos grasos volatiles, alcoholes, carbohidratos, lipidos y proteinas
(Pandey, 2013).

Sin embargo, la fermentaciéon oscura es una etapa intermedia de la degradacion de la
materia organica en condiciones anaerobias. La digestion anaerobia se realiza en cuatro
etapas: hidrdlisis, acidogénesis o fermentacién oscura, acetogénesis y metanogénesis. El
hidrégeno es un intermediario que se consume en la etapa de metanogénesis (Khalid et
al., 2011). Por lo anterior, se hace necesario inhibir los microorganismos metanogénicos

para lograr la produccion de hidrégeno.

La inhibicién de la etapa de metanogénesis es posible por diferentes métodos como el

control biocinético (control de la carga organica, el tiempo de residencia hidraulica 'y pH) y
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pretratamiento del indculo (pretratamiento térmico y quimico). El pretratamiento térmico es
uno de los mas utilizados y consiste en inactivar microorganismos metanogénicos y
seleccionar microorganismos que producen esporas en condiciones de estrés térmico
(Valdez y Poggi, 2009).

Se ha reportado que es posible producir hidrégeno a partir de residuos sélidos organicos
en régimen continuo y en lotes (Ramos et al., 2012: Karlsson et al., 2008). En el caso de
la operacion en continuo, el reactor continuo de tanque agitado ha sido el mas estudiado
en largos periodos de operacion. Sin embargo, un inconveniente frecuente es la
inestabilidad que podria atribuirse a muchas razones incluidas: el arranque del reactor, las
caracteristicas del in6culo y los residuos y las diferentes condiciones de operaciéon como:
el pH, la temperatura, el tiempo de residencia hidraulica y (el pardmetro que se estudi6 en

esta tesis) la carga organica (Bakonyi et al., 2014).

Se ha estudiado la produccion de hidrégeno a partir de residuos sélidos organicos en
reactores continuos de tanque agitado a diferentes niveles de carga organica y se ha
encontrado que diferentes cargas organicas producen diferentes tasas de produccion y
rendimientos de hidrégeno (Zahedi et al., 2013: Wang y Zhao, 2009: Ueno et al., 2007).
Sin embargo, no se ha determinado la causa de estas diferencias. Por tal motivo, se hace
necesario estudiar el efecto de la carga organica sobre la produccion biologica de
hidrogeno a partir de residuos sélidos organicos en reactores continuos de tanque

agitado.

Para esto, se desarroll6 una metodologia en cuatro etapas: En la primera etapa se realizé
una investigacion sobre el estado del arte de la produccion biolégica de hidrégeno a partir
de residuos sélidos organicos. En la segunda etapa se obtuvieron los requisitos
necesarios para operar un reactor continuo de tanque agitado. En esta etapa se disefi6 e
instalé un reactor continuo productor de hidrogeno escala laboratorio, se obtuvieron y
prepararon los residuos solidos organicos y se le dio un pretratamiento al inéculo por el

método térmico.

En la tercera etapa se realizaron pruebas preliminares en el laboratorio de produccién de
hidrégeno en reactores por lotes. En esta etapa, se determinaron el efecto de la

concentracion de los residuos de limén sobre el rendimiento de hidrégeno y el potencial



bioguimico de generacion de hidrogeno de los residuos solidos organicos obtenidos
previamente. Por Ultimo, en la cuarta etapa se arrancO y operd un reactor continuo de
tanque agitado a tres diferentes niveles de carga organica: 19, 38 y 57 gSV/L eactor/d. La
carga organica se controlé por medio del flujo de entrada.

El presente trabajo esta dividido en 8 capitulos. En el primer capitulo se presentan los
antecedentes. En este apartado se exponen trabajos acerca de la produccion de
hidrégeno a partir de residuos solidos organicos en reactores por lotes y continuos desde
un concepto histérico. En el segundo capitulo se describe el estado del arte de la
generacion de residuos sélidos urbanos en México. En el tercer capitulo se presentan los

fundamentos y el estado del arte de la fermentacién oscura.

En el cuarto capitulo se describe la metodologia que se realiz6 para cumplir con los
objetivos planteados. En el quinto capitulo se exponen los resultados y los analisis de los
mismos, que consistieron en la caracterizaciéon fisicoquimica de los residuos sélidos
organicos en bruto y del inéculo pretratado, la identificacion del efecto de la concentracion
de los residuos de limon sobre el rendimiento acumulado hidrégeno y del potencial
bioguimico de generaciéon de hidrogeno de los residuos sélidos organicos utilizados como
sustrato y la operacion de un reactor continto de tanque agitado productor de hidrégeno a

partir de residuos solidos organicos con tres diferentes niveles de carga orgénica.

En el sexto capitulo se exponen las conclusiones y recomendaciones formuladas a partir
de la presente tesis. En el séptimo capitulo se presenta la bibliografia mas actualizada
referente a la produccion de hidrogeno a partir de residuos sélidos organicos via
fermentacion oscura, que utilizé para escribir esta tesis. Por Gltimo, en el octavo capitulo
se presentan los trabajos anexos que basicamente es material suplementario que ayuda a
entender con claridad este trabajo. En el noveno capitulo se presentan los productos
derivados de la tesis, como son, articulos publicados en revistas indizadas y articulos en

extenso para congresos nacionales e internacionales.

Con los resultados de esta tesis se conoceré el efecto de la carga orgénica sobre la
produccion de hidrogeno. Se propondran modelos matematicos que describan el
comportamiento de la tasa de produccion y rendimiento de hidrégeno en funcion de la

carga organica. Por otro lado, se conocera el potencial bioquimico de generacion de



hidrogeno de los residuos sélidos organicos y se determinard el efecto que presenta la
concentracion de los residuos de limén sobre la produccién de hidrégeno en reactores por
lotes.



Objetivos

Objetivo general

Evaluar el efecto que tiene la carga orgénica sobre la produccion biologica de hidrogeno
en un reactor continuo a partir de residuos sélidos organicos provenientes de un

restaurante.

Objetivos particulares

e Caracterizar las propiedades fisicoquimicas de los residuos sélidos organicos
utilizados como sustrato y del lodo granular anaerobio utilizado como inéculo.

e Evaluar el efecto de la concentracién de los residuos de limén sobre la produccién
biol6gica de hidrogeno en reactores por lotes.

e Determinar el potencial bioquimico de generacion de hidrogeno de los residuos
solidos organicos utilizados como sustrato en reactores por lotes.

e Evaluar la produccién de hidrogeno con diferentes niveles de carga organica en un
reactor continuo de tanque agitado a partir de residuos sélidos organicos
provenientes de un restaurante via fermentacion oscura.

e Determinar el valor de carga organica en la cual se obtenga el mayor rendimiento

y la mayor tasa de produccién de hidrégeno.

Hipotesis

La carga organica tiene influencia sobre la produccién biolégica de hidrégeno a partir de

residuos solidos organicos via fermentacion oscura en un reactor continuo.

Existe una cantidad de carga organica donde se presenta el maximo rendimiento y la

maxima tasa de produccion de hidrégeno.



1. Antecedentes

El estudio de la produccién de hidrégeno (PH,) a partir de residuos solidos organicos
(RSO) tiene sus origenes en el estudio de la biodegradacién de la materia organica por
digestién anaerobia (DA) para producir metano (CH,4) (Mata, 2003). Sin embargo, en el
afio 1996 se propuso un proceso de DA en dos etapas que produzca ambos gases
hidrégeno (H,) y CH4 con el objetivo de aumentar el rendimiento energético (E) (Beneman,
1996). En la primera etapa de acidogénesis o fermentacién se genera H, y en la segunda

etapa de metanogénesis se genera CHj.

En un inicio la produccién bioldgica de hidrégeno (PBH,) via fermentacion oscura (FO) se
investigd en reactores por lotes. En este tipo de reactores se estudid el potencial
bioquimico de generacion de hidrégeno (PBGH,) de diferentes tipos de RSO
(principalmente de comida y domeésticos mezclados e individuales), se optimizaron
variables como el pH, la concentracion inicial de solidos volatiles (SV), el pretratamiento
del sustrato e in6culo y se acoplaron a reactores anaerobios productores de CHj.

Uno de los primeros estudios fue realizado por Okamoto et al., (2000) determinaron el
PBGH, de siete RSO domésticos individuales tales como la col, la zanahoria y el arroz en
reactores por lotes. Encontraron que los carbohidratos produjeron mas cantidad de H, que
los lipidos y las proteinas en la FO. El PBGH, de dichos residuos fueron los siguientes:
col 1.2-2.7 mmol H,/gSV, zanahoria 2—-3.2 mmol H,/gSV y arroz, 0.8-4.2 mmol H,/gSV.

Por su parte Liu et al., (2006) estudiaron el efecto del pH sobre la PBH, a partir de RSO en
reactores por lotes. Investigaron la produccién de H, con cinco diferentes niveles de pH
45, 5.0, 5.5, 6.0, 6.5, reportaron que el rendimiento acumulado de hidrégeno maximo

(Hmax) fue obtenido a un pH 6ptimo de 5.5.

Mas tarde, Kim et al., (2009) estudiaron el efecto de tres pretratamientos al sustrato:
térmico (90°C por 20 min), acido (pH 1 por un dia) y alcalino (pH 11 por un dia) sobre la
PBH, a partir de RSO. De los tres métodos, el pretratamiento térmico es el que mejor
rendimiento acumulado de hidrégeno (H) presentd. Las bacterias que formaron el acido
lactico fueron las especies mas abundantes en los RSO sin pretratamiento y las bacterias

gue formaron el H, fueron las especies mas abundantes en los RSO con pretratamiento.
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Cuando la temperatura fue incrementada en el pretratamiento térmico la produccion de

acido lactico fue suprimida y aumento el H.

Después, la PBH, a partir de RSO via FO fue estudiada en reactores semi-continuos y
reactores continuos. Dentro los reactores continuos el mas estudiado fue el reactor
continuo de tanque agitado (RCTA). Sin embargo, las primeras investigaciones sobre la
produccion de H, en este tipo de reactores se enfocaron Unicamente a mantener las

condiciones para producir H, de forma estable (Liu et al., 2006).

Hasta que Jo et al.,, (2006) estudiaron la estructura de las comunidades microbianas
durante la PBH, inestable en un RCTA. Encontraron que hubo un cambio en la comunidad
microbiana de Clostridium spp. productora de H, a Lactobacillus spp. productora de acido
acético. La baja tasa de produccion de hidrogeno (TPH,) fue relacionada con la
temperatura (25°C) de almacenamiento de los RSO. Después que se controlé la
temperatura de los RSO en la alimentacién a 4°C no hubo cambios significativos en las

comunidades microbianas y TPH, se mantuvo estable por un largo periodo.

Por otro lado; Onishi et al., (2005) y Liu et al., (2006) demostraron gque no es necesario el
tradicional pretratamiento térmico para indculos mixtos en la producciéon de H, para
inactivar arqueas metanogénicas. Liu et al., (2006) operaron un RCTA durante 70 dias sin
dar un pretratamiento al inéculo bajo las siguientes condiciones de operacion: 7.5% de
SV, 37 °C, 5.5 de pH y 37.5 gSV/L eacto/d de carga organica (CO). La produccién media
fue de 71 mmol Hy/Leactor/d.

Antonopolou et al., (2008) estudiaron el efecto del tiempo de residencia hidraulico (TRH)
en la PBH, a partir de residuos de sorgo dulce. Evaluaron la PH, con cinco niveles de
TRH (4, 6, 8, 12, 24 h) y encontraron que la TPH; fue inversamente proporcional al TRH.
Por otro lado, Zahedi et al., (2014) utilizaron RSO de comida como sustrato y encontraron
el mismo comportamiento en un rango de TRH de 12 h a 240 h. Sin embargo, cundo fue

disminuido el TRH de 12 a 6 horas la TPH, disminuy®.

Mas adelante, Koutroli et al., (2009) estudiaron la PBH, a partir de RSO de pulpa de oliva
a dos temperaturas: mesofilica 35°C y termofilica 55 °C. Las condiciones de operacion
fueron las siguientes: 5.5 de pH, 30 h de TRH y 37.8 gSV/L eacto/d de CO. Encontraron



que el aumento de la temperatura de 35 a 55°C provoco el aumento de la TPH, de 12 a
177 mmol Hy/Lieacto/d y €l aumento del rendimiento de hidrégeno (YH) de 0.19 a 0.32
mmol H,/gSV.

En un estudio realizado por Pakarinen et al., (2011) se prob6 que fue posible cambiar el
proceso metanogénico por el de PH, a partir de RSO en un reactor continuo, con el
aumento de la CO y la disminucién del TRH. En este trabajo la CO fue aumentada de 2 a
10 gSV/Lieacto/d y al mismo tiempo el TRH fue disminuido de 30 a 6 dias, con esto,
lograron cambiar el proceso metanogénico hacia el proceso de produccion de H,.

Por su cuenta Wang y Zhao, (2009) en un reactor continuo estudiaron la PBH, a partir de
RSO con diferentes niveles de CO. Obtuvieron que al aumentar la CO de 15 a 38
OSV/Leactor/d la TPH, aument6 y el rendimiento de H, disminuy6. Por otro lado, Zahedi et
al., (2014) encontraron que al aumentar la CO de 110 a 220 gSV/Lieacto/d la TPH,

disminuyé.

Considerando que el primer trabajo se encuentra en un rango de CO de 15 a 38
OSV/Lieactor/d ¥ €l segundo en un rango de CO entre 110 a 220 gSV/L eacto/d €StOS
resultados pueden ser complementarios. Sin embargo, es necesario explorar la PH, en un

rango de CO de 15 a 220 gSV/L eactor/d para conocer el efecto de la CO sobre la PBH,.

Por su parte, el grupo de trabajo de la Unidad Académica Juriquilla (UAJ) del Instituto de
Ingenieria de la UNAM, desde el afio 2010 hasta la fecha comenz6 la investigacién sobre
la PH, a partir de la biodegradacion de RSO via FO en diferentes tipos de reactores. Su
principal objetivo fue determinar los parametros con los cuales se obtenga la mayor PH, a

partir de RSO en biorreactores fermentativos.

La contribucion del presente trabajo para cumplir con este objetivo fue estudiar la PBH; en
un RCTA a partir de RSO y determinar un rango de CO donde se maximice la TPH, y el
YH. También con este estudio se obtendrd un modelo matematico que describa el

comportamiento de la TPH, y el YH en funcién de la CO.

El primer trabajo fue realizado por Moreno y Buitron, (2011), analizaron la influencia del

tamafio de particula en la PBH, en condiciones mesofilicas y en un reactor por lotes. Con



este estudio demostraron que existe un efecto del tamafio de particula y la concentracion
inicial de solidos totales (ST) en la PH,. También encontraron que en particulas mayores a
2 mm, la PH, aument6 con el incremento de la concentracion inicial de ST y para
particulas menores a 2 mm existe un rango de concentracion de ST donde se inhibe la
PH,.

Por su parte Ramos et al., (2012) estudiaron la influencia que tiene la concentracion de
SV y el pH inicial en la biodegradacion de RSO provenientes de una cafeteria en
reactores por lotes y en condiciones mesofilicas. Determinaron que el rendimiento y la
TPH, estan influenciados por el pH inicial y la concentracion de sélidos. El mas alto H de
2.9 mmol H,/d fue obtenida a 90 g ST/L y un pH de 5.5.

Por ultimo, BuUjanos y Moreno, (2013) evaluaron el efecto del TRH en un reactor
discontinuo secuencial (SBR por sus siglas en inglés) para producir H, alimentado con
RSO de una cafeteria. Con este estudio determinaron que el mayor porcentaje de H, en el

biogas y la mayor TPH, fueron obtenidas a un TRH de 24 h.
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2. Situacién actual de los residuos solidos organicos en México

En el aflo 2010 México contaba con una poblacién de 117 millones de habitantes que
generd 42.2 millones de toneladas de residuos sélidos urbanos (RSU) por lo que la
generacion per capita promedio fue de 0.99 kg/hab/d. Se conoce que mas del 95% de
dichos RSU llegaron a sitios de disposicion final sin tratamiento o separacién de algun tipo
(INEGI, 2013).

En su mayor parte los sitios de disposicion final con los que cuenta pais no disponen de
instalaciones adecuadas, ademas de no cumplir con los requisitos que exige la Norma
Oficial Mexicana NOM-083-SEMARNAT-2003 referente a los lineamientos que debe

cumplir un sitio de disposicion final.

La composiciéon de los RSU que llegan a sitios de disposicion final es aproximadamente
de 51% de residuos organicos (en su mayor parte residuos de comida y jardineria) y 49%
de inorgéanicos (INEGI, 2013).

Los RSO al estar expuestos sin un control adecuado en sitios que no cumplen con los
lineamientos que debe cumplir un sitio de disposicién final, como es el caso de los
tiraderos a cielo abierto, causan diferentes impactos ambientales como son la generacion
de gases de efecto invernadero, generacién de lixiviados que contaminan los mantos
acuiferos, atraccion de fauna nociva portadora de enfermedades que afectan a la

poblacion, entre otros (Jiménez, 2001).

Con base en lo anterior, existe un gran potencial para utilizar los RSO que se generan en
México como materia prima en la PBH, por FO y de esta forma mitigar los problemas que
causa el mal manejo de estos. Enseguida se mostrara la situacién actual de los RSO en

México.
2.1 Poblacion y generacion

La generacién “es la accion de producir RSU a través del desarrollo de procesos
productivos o de consumo” (DOF, 2003). Esta varia de acuerdo con la modificacion de los

patrones de consumo de la poblacion y depende esencialmente de los siguientes factores:
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tamafio de la poblacién de generadores, nivel de vida de la poblacion, hébitos de
consumo de la poblacion, estacion del afio, dia de la semana, costumbres de los
habitantes y zona geogréfica donde se habita (Runfola y Gallardo, 2009).

Con base en la tabla 1, en México desde el afio 2000 hasta el afio 2012 la poblacion
aumento de 98 millones a 116 millones de habitantes (aproximadamente 20%); del mismo
modo la generacién de RSO tuvo un crecimiento de 31 a 42 millones de t/a de RSU (37%)
y la generacién percépita mostro un incremento de 0.86 a 0.99 kg/hab/d (14%).

Tabla 1. Poblacion y generacién de residuos sélidos urbanos en México
Afo Poblacion RSU GPC

(millones de hab)  (millones de t/a)  (kg/hab/dia)

2000 97.5 30.7 0.86
2005 103.3 35.4 0.94
2010 112.3 40.1 0.98
2012 116.8 42.2 0.99

Fuente: Adaptada del INEGI, 2013

2.2 Composicién

La composicion de los residuos solidos municipales es un espejo de los patrones de
consumo, habitos alimenticios, estructura social entre otros factores de las sociedades
(Runfola y Gallardo, 2009) y es una de las propiedades méas importante para desarrollar

planes adecuados de manejo.

Histéricamente los residuos soélidos urbanos en México han estado compuestos
aproximadamente de 52% de organicos (principalmente restos de jardineria y alimentos) y
48% de inorganicos (principalmente de residuos de textiles papel, plastico, vidrio, metales

y otros materiales no reciclables) (ver figura 1).
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Figura 1. Composicion fisica de los residuos sélidos urbanos en México
Fuente: Adaptada del INEGI, 2013

2.3 Gestion integral de residuos sélidos en México

La LGPGIR (2003) define la Gestion Integral de Residuos como: “Conjunto articulado e
interrelacionado de acciones normativas, operativas, financieras, de planeacion,
administrativas, sociales, educativas, de monitoreo, supervision y evaluacion, para el
manejo de residuos, desde su generacion hasta la disposicion final, a fin de lograr
beneficios ambientales, la optimizaciébn econémica de su manejo y su aceptacion social,

respondiendo a las necesidades y circunstancias de cada localidad o region” (DOF, 2003).

En México la gestién integral de RSU comprende las etapas siguientes:

Generacion,
Almacenamiento,
Recoleccion,
Transporte,

YV V V V V

Transferencia (solo cuando el sitio de disposicién final estd muy lejos de la ruta de

recoleccion del camion recolector),

A\

Aprovechamiento y

A\

Disposicion final.
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En la figura 2 se presentan datos sobre la gestion integral de residuos sélidos urbanos
desde al afio 2000 hasta el afio 2012. Histéricamente del total de RSU que se generan en
México mas del 95% llegan a sitios de disposicion como: rellenos sanitarios 65% (sitios
gue cuentan parcialmente con aplicacion y vigilancia de las medidas necesarias para el
cumplimiento de las disposiciones establecidas) rellenos de tierra controlados 8% (sitios
para la disposicion final de los residuos sélidos que no cuentan con la infraestructura
propia de un relleno sanitario, pero donde se dan las condiciones minimas para la
compactacion y cobertura diaria), tiraderos a cielo abierto 22% y solo 5% se envia a
reciclaje (INEGI, 2013).

Con base en la grafica de la figura 2, la cantidad de RSU que llegan a sitios de disposicién
final, en los Ultimos afios ha incrementado de 55% a 83% y los que llegan a tiraderos a
cielo abierto han disminuido de 42 a 23%, mientras que los RSU que se envian a reciclaje

han aumentado de 2 a 5%.

La gestién integral de residuos sélidos urbanos en México durante la etapa de
aprovechamiento no presenta tratamiento y recuperacién energética de ningdn tipo, lo
cual provoca que mas del 95% de los RSU generados lleguen a sitios de disposicion final
como son rellenos sanitarios y tiraderos a cielo abierto sin separaciébn o tratamiento
(INEGI, 2013).
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M Rellenos sanitarios de tierra controlados M Rellenos sanitarios

Figura 2. Gestion integral de residuos so6lidos urbanos en México
Fuente: Adaptada de INEGI, 2013
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3. Fundamentos de la fermentacion oscura

Dentro de todos los métodos para producir H, el mas prometedor, viable y amigable con el
ambiente es la FO (Dung et al., 2014). La FO es un proceso biolégico donde los RSO son
degradados por consorcios microbianos en ausencia de oxigeno para producir una
mezcla gaseosa llamada biogds compuesta de H, y CO, y un digestato compuesto con
altas concentraciones de acidos grasos voléatiles (AGVs), alcoholes y cetonas (Kapdan y
Kargi, 2006). A este proceso se le llama FO para diferenciarlo de la fotofermentacion, el

cual es un proceso que requiere la presencia de luz (Pandey et al., 2013).

Sin embargo, la FO es una etapa intermedia de la degradacion de la materia organica en
condiciones anaerobias la cual se desarrolla, como ya se dijo en cuatro etapas: hidrélisis,
acidogénesis o fermentacion, acetogénesis y metanogénesis. La metanogénesis es
determinante, puesto que en esta etapa se consume el H, producido en la fermentacién
para producir CH4. Por lo anterior, es necesario buscar métodos para inhibir la etapa de
metanogénesis, pues es vital la desaparicion de ésta para poder producir H, (Valdez y
Poggi, 2009).

La PBH, por FO a partir de RSO en RCTA se ha estudiado principalmente a nivel
laboratorio (Ren et al., 2011: Bedoya et al., 2008). Se ha encontrado que este proceso
entre otros tiene influencia del pH, TRH, CO, temperatura, tipo de inéculo y pretratamiento
del inéculo (Liu et al., 2006: Antonopolou et al., 2008: Koutroli et al., 2009: Zahedi et al.,
2014).

En las siguientes secciones de este capitulo, se revisardn a detalle los procesos
microbiol6gicos de la PBH, mediante degradacién de la materia organica via FO y se

presentaran los principales parametros que afectan la PBH,.

3.1 Procesos bhioldgicos de la digestion anaerobia

Cuando los RSO se mantienen en un ambiente con ausencia de oxigeno, bacterias
anaerobias especializadas se desarrollan y utilizan el exceso de materia organica para
sus procesos metabdlicos. Los productos finales son principalmente CH, y CO, (Mata,
2003).
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Figura 3. Esquema de la biodegradacion de la materia organica en condiciones
anaerobias
Fuente: Adaptada de Almeida et al., 2011 y Gerardi, 2003

Durante la biodegradacibn de RSO via Digestion anaerobia, un namero de
microorganismos trabajan en secuencia, los productos de un grupo sirve de sustrato a
otro. Un grupo es responsable de la hidrdlisis de polimeros organicos, un segundo grupo
de bacterias anaerobias fermentan los productos del primer grupo a simples acidos
organicos. Finalmente un tercer grupo de microorganismos utiliza H, y acido acético para
formar CH, y CO, (ver figura 3) (Almeida et al., 2011: Gerardi, 2003).

A continuacion se hara una descripcibn mas detallada de las etapas que componen el

proceso de degradacién de la materia organica via digestion anaerobia.
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3.1.1 Hidrdlisis

La primera etapa de la digestién anaerobia es la degradacion de los polimeros naturales
como las proteinas, carbohidratos lipidos por bacterias hidroliticas en sus
correspondientes mondémeros como son péptidos, sacéaridos y 4cidos grasos (GlZ, 2012).
Esta etapa es algunas veces limitante en el funcionamiento de un digestor anaerobio, ya
que a través de la hidrdlisis las particulas complejas son solubilizadas para hacerlas mas
accesibles al interior de la membrana celular de los microrganismos (Khalid et al., 2011).

La hidrdlisis se define como la solubilizacion de particulas o coloides insolubles que
incluye la descomposicion biolégica de polimeros organicos y dimeros, los cuales son
capaces de atravesar la membrana celular. La hidrélisis de polimeros es realizada
regularmente por enzimas extracelulares (hidrolasas) las cuales se encargan de romper
enlaces especificos con ayuda de la molécula del agua para obtener dimeros o

mondmeros que son moléculas mas pequefias (Reith y Wijffels, 2003).

Dicho proceso ha sido descrito por Mata, (2003) como una cinética de primer orden (ver

ecuacion 1):

rs=Kp*S Ecuacion 1

Donde r; es la velocidad de consumo de sustrato, S es la concentracion del sustrato y Ky,

es la constante de hidrélisis.

La solubilizaciéon de sustratos insolubles es un proceso complejo que depende de
diferentes parametros tales como el tamafio de particula, el pH, la temperatura,
produccién de enzimas, la adsorcién y difusion de enzimas a la particula. Se han
reportado un gran numero de constantes concernientes a la degradacion de
carbohidratos, proteinas y lipidos asumiendo cinéticas de primer orden, tal como se

presenta en la tabla 2 (Almeida et al., 2011).

La constante cinética de primer orden es una medida de la velocidad de hidrolisis de los
polimeros naturales, entre mayor sea esta constante mayor es la velocidad de hidrdlisis

de estos polimeros. En general, la velocidad de hidrolisis de los carbohidratos es mayor
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que la velocidad de hidrdlisis de las proteinas y la velocidad de hidrdlisis de los lipidos es

mas baja que la velocidad de hidrdlisis de las proteinas (ver tabla 2).

Tabla 2. Constantes cinéticas para la hidrolisis anaerobia de carbohidratos, proteinas y

lipidos
Sustrato Constante cinética (1/d)
Carbohidratos 0.025-0.200
Proteinas 0.015-0.075
Lipidos 0.005-0.010

Fuente: Adaptada de Almeida et al., 2011

La importancia de este tipo de bacterias radica en la velocidad con la que solubilizan la
materia organica particulada y se ha comprobado que dicha velocidad de hidrdlisis del
sustrato depende tanto del tipo, origen y previa adaptacion del inéculo y a su vez la
naturaleza del sustrato determina el tipo y grado de bacterias hidroliticas presentes
(Khalid et al., 2011).

Los principales componentes de la biomasa alimentada a un digestor anaerobio son la
celulosa, hemicelulosa y lignina, que son polimeros distribuidos en una matriz
lignoceluloica (Lo et al., 2008). Se conocen como celulasas al conjunto de enzimas
encargadas de la hidrélisis de la celulosa los tres principales tipos de celulasas son

conocidas como: endocelulasas, exocelulasas y las celobisas (Ohnishi et al., 2010).

3.1.2 Fermentacion o acidogénesis

Durante la etapa de fermentacién el material organico soluble, proveniente de la hidrdlisis
es convertido principalmente en acetato, acidos grasos de cadena corta, alcoholes, H, y
CO, (Mata, 2003). Bacterias anaerobias obligadas y facultativas son las principales que
llevan a cabo la fermentacion del sustrato. Estas bacterias utilizan en un inicio las rutas
catabodlicas de polisacaridos, aminoacidos y el glicerol para producir glucosa,
posteriormente esta glucosa es transformada via glucolisis en piruvato para seguir las
rutas de la fermentacion alcohdlica, lactica y acética (Valdez y Poggi, 2009: Bedoya,
2008).
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Algunos de los microorganismos fermentativos predominantes en los biodigestores
anaerobios son: Eubacterium cellulosolvens, Clostridium cellulosolvens, Clostridium
celluvorans, Clostridium thermocellun y Bacteroides cellusolvens entre otras (Almeida et
al., 2011).

Los &cidos grasos volatiles (AGVs) son uno de los principales productos de la
fermentacion de carbohidratos en digestores. El metabolismo de los microorganismos que
degradan carbohidratos puede verse afectado por la presion parcial de H, derivado de la
misma fermentacion, inclusive afectar a la posterior oxidacion de los acidos organicos
producidos en acetato. La acumulacion de AGVs conlleva a la disminucién del pH en el
sistema, dicha caida de pH afecta la metanogénesis y la fermentacion (Bedoya et al.,
2007: Valdez y Poggi, 2009).

3.1.3 Acetogénesis

Durante la tercera etapa de la digestion anaerobia, la acetogénesis, el acido acético es
producido por dos rutas metabdlicas, la acetogénesis por hidrogenacion y la acetogénesis
por deshidrogenacion. En la tabla 3, por un lado, se presentan las principales reacciones
de deshidrogenacion de los alcoholes primarios (ecuacion 2) y los acidos grasos
(ecuacion 3, 4 y 5), por otro lado, se muestran las principales reacciones de hidrogenacion

(ecuacion 6 y 7) que se presentan en la DA.

Tabla 3. Reacciones de hidrogenacion y deshidrogenacion con sus energias libres de

Gibbs
Reaccion AG Ecuacion
(kJ/mal)

Reacciones de deshidrogenacion

e Alcoholes primarios
CH;CH,0H + H,0 — CH;COOH + 2H, 9.6 2

e Acidos grasos
CH;CH,CH,COOH + 2H,0 — 2CH;COOH + 2H, 48.3 3
CH;CH,COOH + 2H,0 — CH;COOH + CO, + 3H, 76.0 4
CH;COOH + 2H,0 — 2C0, + 4H, 94.9 5
Reacciones de hidrogenacion
4H, + 2C0, - CH3;COOH + 2H,0 -94.9 6
H, +S° > H,S -33.9 7

Fuente: Adaptada de Mata, 2003
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Acetogénesis por deshidrogenacién: bacterias sintroficas

Generalmente en la digestion anaerobia la etapa de acetogénesis suele referirse a la
acetogénesis por deshidrogenacion, y especificamente, a la oxidacion anaerobia de
acidos grasos de cadena larga y corta (ver tabla 3). Las bacterias encargadas de esta via
son las conocidas como bacterias reductoras obligadas de protones o productoras
obligadas de H, (Almeida et al., 2011).

Ellas son inhibidas inclusive por una pequefia presion parcial de H,, por lo cual sélo
pueden sobrevivir en asociaciones sintréficas con microorganismos que consumen H,,
como las arqueas metanogénicas acetoclasticas e hidrogenotréficas, bacterias

homoacetogénicas y bacterias sulfato reductoras (Valdez y Poggi, 2009).

La sintrofia es un caso especial de cooperacion simbidtica entre dos tipos de
microorganismos metabdlicamente diferentes, los cuales dependen el uno del otro para la
degradaciéon de un cierto sustrato, la mayoria de las veces por razones de conservacion
de energia (Gerardi, 2003).

Dicho término fue acufiado para describir la cercana relacion simbiética de las bacterias
fermentadoras oxidadoras de &cidos grasos con arqueas metanogénicas oxidadoras de
H,, bacterias fermentadoras oxidadoras de alcoholes y también se pueden encontrar

bacterias oxidadoras de compuestos aromaticos y aminoécidos (Almeida et al., 2011).

» Acetogénesis por hidrogenacion: bacterias homoacéticas

La acetogénesis por hidrogenacion es el mecanismo por el cual se produce acetato como
anico producto final de la reduccion del dioxido de carbono més H,, debido a su analogia

con la homofermentacion lactica, esta via también es conocida como homoacetogénesis.

La ruta de fijacion del CO, a acetato, donde se utiliza H, como donador de electrones, es
llamada Wood-Ljungdahl, también “ruta del acetil CoA” o la “ruta del mondxido de carbono
deshidrogenasa” (Valdez y Poggi, 2003). Este proceso se representa por la reaccion
quimica de la ecuacion 6 (ver tabla 3). Algunas de las bacterias homoacetogénicas que

han sido mayor estudiadas entre otras estan: Clostridium thermoaceticum,
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Acetobacterium woodii, Clostridium formicoaceticum, Eubacterium limosum, Clostridium

thermoautotrophicum, y Acetogenium kivui (Almeida et al., 2011).

3.1.4 Metanogénesis

La metanogénesis es la etapa final de la digestion anaerobia. Esta consiste en la
formacion de CH, a partir de dos rutas principales: metanogénesis acetoclastica y
metanogénesis hidrogenotrofica. Las arqueas metanogénicas se pueden dividir en dos
subgrupos dependiendo del sustrato que emplean para producir CH; en arqueas
metanogénicas acetoclasticas y arqueas metanogénicas hidrogenotroficas (Mata, 2003).

Las arqueas metanogénicas acetoclasticas catalizan la reaccion de reduccion del acido
acético para producir CH,; y CO,. Existen fundamentalmente dos géneros de estas
arqueas: Methanosarcina, y Methanosaeta. La ecuacién 8 representa el proceso quimico

de la metanogénesis acetoclastica (Almeida et al., 2011).

CH3;COOH — CH, + CO, Ecuacion 8

Por su parte, las argueas metanogénicas hidrogenotréficas catalizan la reaccién entre el
H, y el CO, para producir CH,. Los principales géneros pertenecientes a este subgrupo
son: Methanobacterium, Methanococcus, Methanobrevibacterium, Methanospirillum vy
Methanoplanus. La ecuacion 9 representa el proceso quimico de la metanogénesis

hidrogendtrofica.
H, + C0, - CH4 + 2H,0 Ecuacion 9
3.2 Produccién de hidrégeno por fermentacion oscura
La PBH, por medio de la FO es una etapa intermedia de la degradacion natural de la
materia organica por digestién anaerobia (Khalid et al., 2011). Por lo tanto, para producir

H, via FO es necesario favorecer las etapas y los microrganismos que generan el H,y por

otro lado inhibir las que lo consuman (Valdez y Poggi, 2009).
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La produccion de H, se da principalmente en la etapa de fermentacion de monosacéaridos
(por bacterias fermentativas) y en la etapa de acetogénesis por oxidacion de acidos
grasos (por bacterias homoacetogénicas). El H, que se produce en estos procesos es
consumido principalmente en la etapa de metanogénesis (por arqueas metanogénicas,
bacterias sulfatorreductoras y nitrorreductoras) y en la etapa de acetogénesis (por
bacterias sintréficas oxidadoras de acetato) (Valdez y Poggi, 2009).

Tal como se muestra en la tabla 4, las principales reacciones que se llevan a cabo
durante la produccion de H, a partir de RSO son las de formacién del acido acético, acido
propidnico, acido butirico y etanol por fermentacion de la glucosa y la de formacién de

acido acético por la ruta homoactogénica (Pandey et al., 2013: Motte el al., 2013).

Tabla 4. Principales reacciones presentes en un reactor durante la fermentaciéon oscura

Ruta Fermentacion Reaccion Ecuacion
metabdlica

PH De glucosa C¢H,,04 + 2H,0 » CH;COOH + 2C0, + 4H, 10
PH De glucosa Cg¢Hy,05 —» CH;CH,CH,COOH + 2C0, + 2H, 11
PH De é&cido propiénico  C¢H,,0¢ + 2H, - 2CH;CH,COOH + 2H,0 12
CH Homoacetogénica 2C0, + 4H, - CH;COOH + 2H,0 13
Otros De glucosa C¢H,,04 » CH;CH,0OH + CO, 14

Fuente: adatada de Pandey et al., 2013: Motte el al., 2013

Nota: PH,: Produccién de hidrégeno, CH: consumo de hidrégeno

La produccién de H, a partir de RSO en reactores continuos tiene influencia de las
siguientes variables de proceso: pH, TRH y presién parcial del gas. La formacién de los
productos obedece a las condiciones ambientales en las cuales los microorganismos
crecen. Productos como etanol, butanol y lactato, contienen H, que todavia no se ha
liberado; asi, para maximizar la cantidad de H,, el metabolismo de la bacteria debe
enfocarse hacia la produccién de acidos grasos volatiles (AGVs) (Liu et al., 2006:
Antonopolou et al., 2008: Koutroli et al., 2009: Zahedi et al., 2014: Pakarinen et al., 2009).

A continuacion se presentara una descripcion de los factores que afectan la PBH, en

reactores continuos y en lotes.
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3.2.1 Tipo de operacion del proceso

La produccion de H, por FO se puede llevar a cabo en operacion por lotes o intermitente,
continuo y semicontinuo. Antes de desarrollar el balance de materia y energia y balance
de electrones es necesario reconocer a qué tipo de categorias pertenece (Felder y
Rousseau, 2006). Enseguida se describen cada uno de estos procesos.

» Proceso intermitente o por lotes: el sustrato, el inéculo y los nutrientes
requeridos se alimentan al biorreactor al inicio del proceso y trascurrido un tiempo
se produce biogas compuesto en su mayoria de H, y CO; .y un digestato sélido

que son retirados del reactor.

» Proceso continuo; opera en estado estacionario es decir sus variables de
entrada y salida no dependen del tiempo. En un biorreactor productor de H, la
composicion de sustrato, el pH, el TRH, la CO, la TPH,, el YH, la composicion de

sustrato y los flujos tanto de entrada como de salida no cambian con el tiempo.

» Proceso semicontinuo; la alimentacién o descarga se llevan de forma periddica.
Un proceso semicontinuo de FO consiste en introducir materia organica, el in6culo
y los nutrientes en cargas dosificadas en intervalos de tiempo, asi como extraer el

biogas y el digestato de forma espontanea.

Los procesos por lotes se utilizan con mayor frecuencia en condiciones de laboratorio,
donde se estudia principalmente los rendimientos de un determinado sustrato, para
acondicionamiento del indculo antes de la fermentacion, para conocer los requerimientos
nutricionales de una cepa, para realizar cinéticas de crecimiento poblacional de los

microorganismos y para conocer condiciones de operacién 6ptimas (Lay et al., 2012).

Aungue todavia no se tiene un proceso continuo econémicamente factible, en los Gltimos
afios se han realizado varios trabajos donde se estudia el efecto de los principales
parametros que afectan la produccion de hidrégeno. Se han realizado estudios en
reactores continuos con diferentes cultivos (mesofilicos y termofilicos) con gran diversidad

de condiciones (ver tabla 6 y 7).
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3.2.2 Configuracion del biorreactor

Las configuraciones mas utilizadas para la PBH, por FO son el reactor por lotes, el RCTA
y el SBR y menos explorado pero prometedor para mejorar los rendimientos y altas
cargas organicas son los reactores de flujo pistén (PBR por sus siglas en ingles).

> Reactores por lotes

En este tipo de reactores el sustrato y los nutrientes son alimentados al inicio del proceso
después de un cierto tiempo se extraen los productos.

Este tipo de reactores se han utilizado méas en el laboratorio para estudiar entre otros
aspectos: cinéticas de crecimiento microbiano, efecto y optimizacion de variables de
procesos en la PBH, por FO. Generalmente se utilizan botes de 0.1 L hasta 3 L (Ramos et
al., 2012; Moreno y Buitrén, 2011).

» Reactores continuos de tanque agitado

Son tanques cilindricos herméticos en los que el sustrato es mezclado de manera regular
y de manera no violenta mediante agitadores. En estos reactores los agitadores
mantienen el régimen de mezcla completa, permitiendo que el sustrato que ingresa entre
en contacto con la poblacion bacteriana y con el sustrato en degradacion (Lay et al.,
2012). En comparacion con otro tipo de reactores continuos el TRH es més alto, debido a

gue la concentracion de cualquier especie en el reactor es la misma que en el efluente.

Esta configuracion, es el principal tipo de reactor empleado para la produccién de H, por
FO, sus principales caracteristica son que la biomasa se encuentra suspendida, el TRH
es igual al tiempo de retencion celular lo que se puede utilizar para lavar las arqueas

metanogénicas dentro del reactor y seleccionar bacterias fermentativas (Zhu et al., 2008).

3.2.3 Tratamiento del in6culo

Algunas especies microbianas tienen la capacidad de esporular cuando se encuentran en

condiciones de estrés, lo cual se puede manifestar mediante un choque térmico, un
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cambio de los nutrientes y por la presencia de compuestos quimicos inhibidores. Las
esporas son altamente resistentes al calor, a la radiacion, pH extremos y compuestos
téxicos (Valdez y Poggi , 2009).

Estas caracteristicas son utilizadas por diferentes autores para inhibir o matar bacterias
gue no forman esporas como las arqueas metanogénicas por tratamiento del in6culo con
choques térmicos, cambio de nutrientes o adicion de compuestos quimicos téxicos. La
transicion de las esporas inactivas a formas vegetativas activas se puede dividir en tres

fases: la activacion, la germinacion y el crecimiento como se presenta en la figura 4.

Tratamiento Interaccién con
térmico o quimico germinantes o

Capa
remanente

Activacion Germinacion Extensién

Figura 4. Transicion de las esporas inactivas a las formas vegetativas activas
Fuente: Adaptada de Valdez y Poggi, 2009

> Pretratamiento térmico

El pretratamiento por choques térmicos elimina las arqueas metanogénicas por una
aplicacion de calor al in6culo tipicamente a 100°C durante 24 horas, también selecciona
simultdneamente las esporas de bacterias acidogénicas que germinan, produciendo H,
cuando las condiciones son favorables para el crecimiento (Valdez y Poggi, 2009: Bujanos
y Moreno, 2013: Ramos et al., 2012).

La variabilidad natural de los cultivos de bacterias, aunado a los complejos mecanismos
biol6gicos de produccion de H, y las temperaturas de los pretratamientos térmicos (las
cuales pueden afectar significativamente a la comunidad microbiana), no facilitan la
comparacion entre los diferentes estudios (Ohnishi et al., 2010). La tabla 5 muestra

diferentes condiciones del pretratamiento térmicos aplicados a diferentes inéculos.
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Tabla 5.Condiciones de tratamiento térmico aplicados a diversos indculos

Tratamiento Tipo de indculo Referencia
75°C,1h Lodos de una PTAR (Kotsopoulos et al., 2009)
100 °C, 15 min Lodos anaerobio (Lay et al., 2012)

121 °C, 30 min Lodos anaerobios de cerveceria (Ramos et al., 2012)

PTAR: Planta de tratamiento de aguas residuales

» Pretratamiento con compuestos quimicos inhibidores

Se ha reportado la existencia de varias sustancias quimicas que inhiben el crecimiento de
las arqueas metanogénicas con diferentes efectos y actian de diferente forma. Estos
compuestos se han aplicado al estudio de la produccion de H, y se pueden clasificar en
dos grupos: los inhibidores especificos y los no especificos. Los inhibidores especificos
atacan directamente a las arqueas metanogénicas, y los no especificos inhiben

microrganismos que realizan etapas anteriores a la metanogénesis (Lay et al., 2012).

El cloroformo, fluoroacetato y acetileno son algunos ejemplos de inhibidores no
especificos de la metanogénesis. Es conocido que el cloroformo (CHCL3) inhibe
parcialmente a las arqueas homoacetogénicas y las bacterias sulfato reductoras. El
fluoroacetato (FCH,COO) se utiliza para bloquear el metabolismo del acetato. Por su
parte, la metanogénesis acetoclastica se puede inhibir con acetileno (C,H,) en sedimentos

anaerobios (Valdez y Poggi, 2009).

Otros compuestos quimicos como el 2-bromosulfanato (BES) y el 2,4,-pteridinedione
(Lumazine) son ejemplos de inhibidores especificos, pues inhiben directamente la etapa

de la metanogénesis al reducir la actividad de las arqueas metanogénicas.

3.2.4 Tipo de sustrato

Para que la PBH, sea un proceso sustentable, los sustratos utilizados deben cumplir con
ciertos criterios. Los sustratos deben ser producidos a partir de recursos renovables, estar

disponible en suficiente cantidad, que los pretratamientos sean minimos y que sea de bajo
costo (Edwards et al., 2009).
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Por otra parte, la composicion y el tipo de sustrato utilizado determinan la produccion y la
composicion final del H,. En general sustratos puros como los carbohidratos: glucosa,
sacarosa, han sido los mas estudiados en rectores continuos para la PH, a escala
laboratorio (Hafez et al., 2009: Ramirez et al., 2015: Sreethawong et al., 2010). En la tabla
6 se presentan los resultados de PH, en continuo utilizando sustratos puros como la
glucosa.

Tabla 6. Produccién de hidrégeno en reactores continuos a partir de sustratos puros

Sustrato T pH TRH CO TPH; YH H, Referencia

(°C) (d) (0SV/Lreactod d) (MmOl Hyf Lieactod d) (Mmool Ho/ gSV) (% VIV)
Glucosa 35 5.56.5 8 103.0 1.6 2.8 67 Hafez et al., 2010
Glucosa 35 55 6 50.8 1.0 2.3 64 Ramirez et al., 2015
Glucosa 35 5.5 24 40.0 0.3 1.4 40 Sreethawong et al 2010

Aunque los sustratos puros han sido ampliamente estudiados, las investigaciones mas
recientes se enfocan a la utilizacion de residuos, como materias primas aptas para un
proceso sostenible. La variedad de RSO que se podrian utilizar es tan amplia como los

microorganismos utilizados en la PH, via FO.

Existe una gran cantidad de residuos organicos que contienen sustratos aptos para la
produccién biolégica de hidrégeno. Los azucares simples como la glucosa, la sacarosa y
la galactosa estdn presentes en muchos efluentes industriales y también se pueden

obtener a partir de desechos agricolas (Bedoya et al., 2007).

Los RSO de comida industriales tienen una gran cantidad de carbohidratos que pueden
utilizarse en la producciéon de biohidrégeno, debido a que su concentracién varia y estos

deben de ajustarse para obtener mayores rendimientos en el proceso.

En la tabla 7 se presentan datos sobre la PH, a partir de diferentes tipos de RSO
industriales y domésticos. Como se observa cada tipo de RSO presenta diferentes

rendimiento, composicion y PH..

En general, deben evitarse el uso de sustratos de alto contenido de lignina, como aserrin,

hojas secas, restos de poda entre otros, dado que no son factibles de descomponerse via
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FO y generan un barrera que impide la biodegradacién de otros compuestos (Lo et al.,

2008).

Tabla 7. Produccién de hidrégeno a partir de residuos sélidos organicos en reactores en

continuos
T pH TRH CO TPH; YH H, Referencia
(9SV/Lreactord (mmol Hy/ Lreactor (mmol Hy/
(0 (d) d) d) gsv) (% V)
R. de papa sintéticos 35 55 0.25 40.0 57 1.4 45 Zhu et al., 2008
R. de pulpa de oliva 35 50 03 179.4 14.3 0.8 29 Koutroli et al., 2009
R. vinaza de yuca 60 5.2 3 3.0 9.9 3.3 N/D  Wangetal, 2011
Pasto silado 35 5.6 10.0 17.0 1.7 24 Pakarine et al., 2011
RSO de casa 32 53 48 37.5 71.4 1.9 N/D  Liuetal., 2006
R. de pulpa de betabel 32 52 14 16.0 77.8 4.9 45 Hussy et al., 2005

Nota: R= residuo, N/D= no disponible

3.2.5 Temperatura

La velocidad de las reacciones metabdlicas de los microorganismos y las enzimas
dependen de la temperatura y puede acelerarse como disminuir. Por esta razon afecta las
rutas metabdlicas de los microorganismos direccionando la PBH, hacia metano (van
Haandel y van der Luble, 2007).

Se han realizado numerosos estudios a temperatura mesofilica (35°C) para producir
hidrégeno a partir de RSO, se han reportado TPH, desde 14 hasta 80 mmol Hy/Leacto/d
(Zhu et al., 2008).

Sin embargo, se ha encontrado que en condiciones termofilicas (55°C) los rendimientos y
la PH, son aproximadamente 90% mas altos que en la temperatura mesofilica, (Koutrouli
et al., 2009). Pese a estas ventajas su aplicacion se hace muy poco viable a gran escala
debido a los altos requerimientos de calor que se debe suministrar al sustrato que ingresa

al biorreactor (Pakarinen et al., 2011).
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3.2.6 Tamafio de particula

Otro factor que afecta la PBH, via FO en rectores continuos es el tamafio de particula de
los RSO que ingresan al biorreactor. En general, para alcanzar un determinado tamafio de
particula es necesario un pretratamiento especifico, el cual consiste en la trituracion de los
RSO y un cernido con una maya con un tamafo requerido para el proceso (Bujanos y
Moreno, 2013; Ramos et al., 2012).

Recientemente en un estudio realizado por Moreno y Buitron, (2011) demostraron que a
menor tamafio de particula se presenta un mayor rendimiento y PH,. Esto es debido a que
las bacterias degradan mas rapidamente las particulas pequefias. El tamafio 6ptimo que

encontraron fue un tamafio de particula menor a 5 mm.

3.2.7 pH

El pH es uno de los factores ambientales que afecta la actividad microbiana, enzimatica y
celular, lo que permite considerar que es de gran trascendencia el rango especifico de pH,

el cual es determinante para poder obtener su éptima actividad.

Otra de las funciones que se obtienen del pH es que se puede utilizar para inhibir
bacterias metanogénicas, las cuales tienen un crecimiento 6ptimo a pH neutral, por lo
tanto, operar reactores con un pH ligeramente &cidos impediria la actividad de
microorganismos consumidores de H, que producen CH, (Valdez y Poggi, 2009). Un
control y eleccion del pH permite direccionar hacia la generacién de H, y de productos
terminales (acido lactico, acético, butirico y propionico y etanol), asi como el tipo de

microorganismos (Hafez et al., 2010).

Liu et al. (2006), estudiaron el efecto que tiene el pH sobre la PBH, durante la
biodegradacion de RSO en reactores por lotes y encontr6 que solo se produce en un
rango de pH entre 4 a 6.5 con un méximo de produccion acumulada de 20 mmol H, en un

pH 6ptimo de 5.5 (ver figura 5).
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Figura 5. Efecto del pH en la produccién bioldgica de hidrégeno
Fuente: Adaptada de Liu et al., 2006

Sin embargo, a un pH neutral (pH 7) también se ha determinado que la produccion de H,
es adecuada en comparacion a valores de pH mas &cidos o bésicos. Por otro lado, se ha
reportado una mejora del rendimiento a un pH bésico (9-11) en comparacién a uno acido
(Kim y Shin, 2008). La discrepancia de tener un pH 6ptimo de operacion dependera de la
procedencia, tipo y composicion de los microorganismos del indculo utilizado y su
pretratamiento, la temperatura de operacion, mantener el pH constante y el grado de

generacion de AGVs y la robustez del sistema (Pakarinen et al., 2011).
3.2.8 Tiempo de residencia hidraulica

El TRH se define como el tiempo que tarda en pasar un volumen de RSO igual al volumen
del biorreactor a través del biorreactor, es también el inverso de la tasa de dilucién (GlZ,
2012). La tasa de dilucién se define como la velocidad con la que se dispersan los RSO a

través del biorreactor provocada por el flujo y se expresa bajo la ecuacién 15.

74 1 ./
TRH = (5) = (tiempo) = = Ecuacion 15

Donde V: es el volumen del reactor, Q: es el flujo de RSO y D: es la tasa de dilucion.
Los reactores continuos de tanque agitado podrian ser utilizados para seleccionar las

poblaciones microbianas, cuyas tasas de crecimiento son capaces de igualar la dilucion

provocada por flujo volumétrico continuo. De esta manera, soOlo las poblaciones
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microbianas con tasas de crecimiento mayores que la tasa de dilucibn pueden

permanecer en el reactor (Uma> D) (Pakarinen et al., 2011).

Sobre esta base, las altas tasas de dilucion (bajos TRH) podrian ser utilizadas para hacer
un completo retrolavado de las arqueas metanogénicas, las tasas de crecimiento
especificas de arqueas metanogénicas son mucho méas cortas que las bacterias
productoras de H, (0,0167 y 0,083 h™, respectivamente) (Valdez y Poggi, 2009).

En la figura 6 se presenta el efecto tipico del TRH sobre la TPH,. Se observa que
conforme aumenta el TRH, la TPH, aumenta hasta que llega a un valor maximo. Al seguir
aumentado el TRH, la TPH, disminuye, es decir, que existe un TRH donde se presenta un
maximo local de TPH,. Esto se debe principalmente a que a TRH menores al éptimo se
provoca un retro lavado de los microorganismos productores de hidrégeno. Por otro lado,
a un TRH mayor al 6ptimo los microorganismos productores de H, cambian de rutas

metabdlicas y se favorecen reacciones que consumen H,y sustrato (Bakonyi et al., 2014).
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producciéon de H,
(mmOI HZ/Lreactor/d)

Figura 6.Efecto del tiempo de residencia hidraulica sobre la tasa de produccién de
hidrogeno
Fuente: Adaptada de kim, 2009

3.2.9 Carga organica

La carga organica (CO) indica la cantidad de materia organica que es alimentada al
biorreactor por unidad de tiempo y por unidad de volumen de biorreactor, también se
puede considerar como el flujo volumétrico de la materia orgéanica por unidad de volumen
0 la concentracién del sustrato entre el TRH (GlZ, 2012) y se expresa como en la

ecuacion 16.
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_S0Q _Fo_ S,

= = Ecuacion 16
co |74 V TRH

Doénde Sq: concentracion del sustrato, Q: flujo de alimentacion, V: volumen del reactor, Fo:
flujo del sustrato en la alimentacion y TRH: tiempo de residencia hidraulica. La
concentracion del sustrato se puede expresar en SV, solidos totales (ST) o demanda
quimica de oxigeno (DQO).

En un estudio realizado por Koutrouli et al., (2009) demostraron que un aumento en la CO
conlleva a una mayor produccion y distribucién de AGVs y otros productos intermedios, un
aumento en la TPH, y composicién de H,, pero una disminucién en el YH. Los resultados

de este estudio se presentan en la tabla 8.

Tabla 8. Efecto de la carga organica en la produccién de hidrégeno a partir de residuos
sélidos organicos en un reactor continiio

CoO TPH, YH H,
(9 ST/Leactor/d) (mmol Hy/gST) (mmol Hy/gST) (% viv)
43 12 0.19 26
93 18 0.13 27
149 21 0.08 30

Fuente: Adaptada de Koutrouli et al., 2009

3.3 Fermentacion oscura, cambios y perspectivas para la produccion a gran

escala

Actualmente a nivel internacional no existe una planta de PH, a escala industrial a partir
de RSO o de aguas residuales. Sin embargo, existe informacién muy limitada en articulos
y patentes sobre plantas a escala piloto (ver tabla 8) y una literatura muy restringida para

procesos a nivel laboratorio.

Para que la PBH, por FO se convierta en un proceso técnica, ambiental y
econOmicamente viable a escala industrial, las mas recientes investigaciones se han
enfocado entre otros a los siguientes aspectos: optimizacion de parametros de diferentes

tipos de biorreactores, procesos de modelado y simulaciéon, uso de materiales de bajo
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costo y finalmente la combinacion de FO, digestion anaerobia y foto fermentacion (Vatsala
et al., 2008; Wang et al., 2010: Lin et al., 2011).

Para el disefio de diferentes tipos de dichos biorreactores se hace necesario optimizar los
principales parametros de operacion, los procesos de modelado y simulacion ayudan a el
disefio y optimizacién de los proceso a gran escala, el uso de materiales de bajo costo
puede ayudar a acelerar la aplicacién de esta tecnologia a gran escala y finalmente la
combinacién de digestibn anaerobia, FO y foto fermentacion ayudan a maximizar los
rendimientos energéticos (Ren et al., 2011). A continuacion se presenta un panorama de
los aspectos mencionados.

3.3.1 Desarrollo de diferentes tipos de bioreactores y optimizacion de parametros

El uso de biorreactores en la PBH, por FO es esencial pues es el lugar donde ocurren las
reacciones que degradan la materia organica, por lo tanto el desarrollo de diferentes tipos
de biorreactores y la optimizacion de sus correspondientes parametros es fundamental

para el disefio y simulacion de los procesos a gran escala.

Actualmente muchas investigaciones estan orientadas a desarrollar diferentes tipos de
biorreactores a escala piloto para la PBH, y varios examinan los pardmetros 6ptimos para
diferentes configuraciones (ver tabla 8). Se han desarrollado diferentes tipos de reactores
entre otros estan anaerobios de flujo ascendente (UASB por sus siglas en inglés),
anaerobios de lecho fluidizado, anaerobios granulares (AnNEGSB por sus siglas en inglés)
y RCTA (Wang et al., 2009). Dentro de los parametros mas estudiados estan la CO vy el
TRH (Ren et al., 2006).

La configuracion especifica de un biorreactor puede influir en el proceso de la FO,
especialmente atreves de la retencion de la biomasa. Por ejemplo en un estudio los
reactores UASB presentaron un comportamiento mas estable a bajos TRH, hasta 0.5
dias, mientras que un RCTA causo lavado de células al bajar el TRH a 2,5 dias (Kongjan
y Angelidaki, 2010).

Los RCTA son ampliamente investigados ya que permiten obtener los parametros de

proceso en diferentes circunstancias, sin embargo, la biomasa suspendida puede ser
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facilmente lavada a bajos TRH (Lin et al., 2011). Las biopeliculas y granulos anaerobios
son capaces de mantener concentraciones de biomasa, incluso para microorganismos de
lento crecimiento. Por lo tanto se recomienda para el desarrollo y disefio de reactores el
uso de biopeliculas y granulos con el fin de obtener microorganismos mas activos y

eficaces (Wang et al., 2009).

3.3.2 Procesos de modelado y simulacién con dinamica de fluidos computacional

En la actualidad, el disefio y escalamiento de la FO es en gran medida un proceso de
ensayo Yy error que requiere mucho tiempo, costo y esfuerzo. Los procesos de modelado y
simulacion utilizan la dinamica de fluidos computacional (CFD) ya que proporciona una
herramienta analitica que puede ayudar a identificar y superar muchos problemas a

escala industrial y piloto antes de la operacion real (Wan et al., 2009).

En un estudio realizado en un RCTA se evalud la hidrodinamica a escala industrial para la
PBH, y se encontr6 que las velocidades de agitacion de entre 50-70 rpm son las

condiciones mas adecuadas para producir H, por FO de forma econémicamente factible.

La dinamica de fluidos computacional proporciona herramientas para la optimizaciéon y el
desarrollo de estrategias de optimizacion a escala industrial para RCTA y contribuye al
avance de la PBH, por FO. Sin embargo, la evaluacion en RCTA se basa en una teoria de
dos fases (liquido, gas). Por lo tanto, para obtener eficiencias y resultados mas precisos
se debe considerar una teoria que considere las tres fases existentes (solidos, liquido y
gas) (Ren et al., 2011).

3.3.3 Uso de materiales de bajo costo

Actualmente el elemento dominante en los costos de la PBH, es el sustrato y las
instalaciones. Recientes investigaciones se han limitado al uso de sustratos puros como
carbohidratos (glucosa, sacarosa entre otros) y residuos de agua ricos en carbohidratos

(melasas) entre otros (ver tabla 8).

Conforme al desarrollo sustentable, la minimizacion de residuos por su utilizacibn como

materia prima en procesos de generacion de productos de valor agregado, la PBH, a partir
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de fuentes renovables, de facil adquisicion y de bajo costo ha presentado gran atencién
en los ultimos afios. RSO, residuos industriales organicos, aguas residuales y biomasa
lignocelulésica con bajo valor comercial, se presentan con alto potencial para la PBH; (Lo
et al., 2008).

Entre estas posibles materias primas la biomasa lignocelulésica proveniente de la
agricultura, los bosques y residuos industriales, es el mas abundante y de bajo costo en la
naturaleza. La produccion mundial anual de biomasa lignoceluldsica fue estimada en 220
billones de toneladas, equivalente a 60-80 billones de toneladas de petréleo crudo (Ren et
al., 2011). Este material contiene una alta cantidad de carbohidratos organicos (celulosa y

hemicelulosa).

Sin embargo, este material tiene una estructura muy fuerte dificil de degradar por lo que
€s necesario un pretratamiento para hacer la celulosa mas accesible a enzimas. Durante
este proceso la lignina y todas las partes de la hemicelulosa son disueltas por hidrolisis
(Glz, 2012).

En el futuro la hidrdlisis se podria llevar a cabo por enzimas celulasas que convierten la
celulosa en hexosa. En comparacion con los microorganismos productores de H, que
fermentan la hexosa, solo unos que fermentan la pentosa son identificados. La
identificacion y caracterizacion de estos microorganismos que fermentan la pentosa es

necesaria para el avance en la PH, a partir de material lignocelulésico (Lo et al., 2008).

3.3.4 Combinacién de fermentacién oscura, digestion anaerobia y fotofermentacion

Para aumentar el rendimiento energético en una biorrefineria que genera combustibles a
partir de residuos organicos de diferentes tipos, es necesario estudiar si es posible
combinar los procesos de FO, digestion anaerobia y foto fermentacién. En los procesos
de FO y foto fermentacion se produce el H, y en el proceso de digestion anaerobia se

genera metano.

Se han estudiado las siguientes dos combinaciones; FO acoplada a digestion anaerobia
(Wang y Zhao, 2009) y FO con foto fermentacion (Liu et al., 2010). No se han presentado

estudios donde se acoplen de forma secuencial estos tres procesos.
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Se conoce que los productos de la FO contienen una alta cantidad de acidos organicos de
cadena larga y alcoholes, y que las bacterias foto fermentativas pueden convertir estos
acidos en més H, y de esta forma maximizar la PH, y la eficiencia de conversion del
sustrato. En el presente solamente se conocen dos formas para combinar estos procesos;

proceso integrado y proceso secuencial (Ren et al., 2011).

En el proceso integrado, bacterias fermentativas y fotofermentativas coexisten
simultdneamente en un sistema de reaccion y pueden reducir los costos del reactor
productor de hidrégeno. Sin embargo, existe una gran dificultad para acoplar estos dos
sistemas debido a que las bacterias fermentativas presentan una maxima velocidad de
crecimiento en condiciones ligeramente acidas (pH=5.5) y las bacterias foto fermentativas

en condiciones neutras (pH=7).

En contraste, el proceso secuencial es facil de operar, porque los dos tipos de bacterias
crecen en sus condiciones Optimas en un reactor por separado. Por lo tanto requiere de
dos biorreactores lo que incrementa los costos y requerimiento de espacio para el proceso
de PH.,.

3.3.5 Experiencias de produccion biolégica de hidrégeno a nivel piloto

Es muy poca la informacién sobre plantas piloto de PH, por FO que se ha publicado. Sin
embargo, enseguida se presentan cinco experiencias que se han desarrollado a nivel
mundial (ver tabla 9). Dos de estos trabajos utilizaron como sustrato residuos de comida,
uno el efluente de una destileria de cafia de azucar, uno melasas y por ultimo uno utilizo

glucosa pura.

En primer lugar, en la Universidad Tongji de China Wang et al. (2011) trabajaron en una
planta piloto para producir H, a partir de residuos de comida (ver tabla 9). Esta planta

contaba con un tanque de igualacion y un RCTA de 450 L.

Por su parte Wang y Zhao, (2009) estudiaron el efecto que tiene | carga organica en el
YH. Alimentaron residuos de comida al RCTA con cargas orgénicas que van de 15 a 37
kg SV/IM*eactor/d y encontraron condiciones éptimas de PH, con una carga organica de 26

kg SV/ m®cacior /d con un rendimiento 6ptimo de 0.065 m® Hy/kg SV.
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Tabla 9. Plantas piloto de produccion de hidrogeno bajo diferentes estrategias de

operaciéon
Tipo de Tamafio Sustrato Indculo YH TPH, Fuente
reactor de origen
reactor
(m°)
Residuos Lodo
S-RCTA 0.45 de granular 0.065 m® Ha/kg SV N/D Wang y Shao, 2009
comida anaerobio
Residuos an;g?c?bio
AnLF 60 de deuna 029 m®Ha/kg SVadd  3.55m®Hy/m’d  Han et al., 2006
comida PTAR
Lodo
RCTA 2 Molasas agaeelrj‘r’go 26.13mol Hokg DQO 557 m>Ham®d  Ren et al, 2006
PTAR
Lodo
anaerobio
RCTA 0.4  Sacarosa p?:y;ndil 10.4 mol Hz/mol sacarosa 15.59 m*® Hym%d  Lin, etal., 2011
este de
Taiwan

Nota: AnLF: Reactor anaerobio de lecho fijo, RCTA: reactor continto de tanque agitado

Por otro lado, Han et al., (2006) en Corea del sur realizaron un trabajo para optimizar la
PH, por FO y con estos resultados disefiaron y operaron una planta piloto. Dicho equipo
trabajo en un reactor anaerobio de lecho fijjo (AnLF) la FO de residuos de comida
provenientes de un restaurante utilizando la tasa de dilucion (D) como medio para mejorar

las condiciones ambientales para la PH, (ver tabla 9).

La eficiencia maxima de degradacion de 71.4% la obtuvieron mediante el ajuste de la tasa
de dilucién de 4.5 a 2.5 d "y el rendimiento y TPH, méxima que obtuvieron en la planta

piloto fue de 0.29 m® H,/kgSV adheridos y 3.55 m*® H,/m>cacio/d respectivamente.

En la India, Vatsala et al., (2008) evaluaron la factibilidad de mejorar la PH, a escala piloto
a partir del efluente de una destiladora de cafia de azlUcar usando diferentes
microorganismos como inoculo (Citrobacter freundii, Enterobacter aerogenes vy

Rhodopseudomonas palustris) en un RCTA en escala de 1 m®,
El rendimiento y la PH, promedio que reportaron fue de 2.76 mol H,/mol glucosa y 0.53 kg

H,/100 m®d respectivamente. Con estos resultados demostraron la factibilidad de utilizar el

efluente de la cafia de azGcar como una fuente para producir energia limpia y renovable.
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Una planta piloto de PH, por FO fue construida en la universidad de Feng Chia en Taiwan
por Lin et al., (2011). Esta planta estaba compuesta de un tanque de alimentacion de
nutrientes, un tanque de alimentacion de sustrato, un tanque de igualacion, un RCTA de
400L, un separador solido liquido y un panel de control. El in6culo se obtuvo de un lodo
anaerobio de una playa del este de Taiwan.

La planta se operé con unas cargas organicas que van de 40-240 kg DQO/M?cacio/d
utilizando molasas como sustrato. La concentracibn maxima del hidrogeno en el biogas
fue de 37 %, la maxima velocidad de produccion (16 m*® Hy/m®c.co/d) Y rendimientos de
hidrégeno (1.04 mol H,/mol sacarosa) se obtuvieron a una carga organica de 240 kg
DQO/m®d vy los microrganismos dominantes fueron las bacterias Clostridium

pasteurianum.

Para terminar con estas experiencias, Ren et al., (2006) estudiaron en una planta piloto la
PH, a partir de melasas (compuestas de 53% sacarosa). Esta planta contaba con un
tanque de alimentacién, un RCTA de 1.5 m? de volumen (til, un filtro de absorcién de CO,
y un sistema de control. El reactor fue operado bajo un rango de carga organica que va de
3.11-85.57 kg DQO/M? cacior/d.

Los resultados que presentaron son los siguientes: el biogas y el hidrégeno incrementaron
con el aumento de la carga organica pero decrecieron a altas cargas organicas. La
composicion del hidrégeno en el biogas estuvo en un rango de 40-52%. La TPH, maxima
obtenida fue de 5.57m* H,/m*/d y un rendimiento de 26.13 mol H,/Kg DQO emovida-

3.4 Fermentacion oscura vs digestién anaerobia
En el siguiente apartado se presenta un analisis de los procesos de FO y digestion
anaerobia. En primer lugar se presenta una descripcion, a nivel conceptual, de las etapas

que se realizan en cada una tecnologias. Se finaliza con un andlisis de las dos

tecnologias considerando aspectos técnicos y econémicos.
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3.4.1 Proceso industrial de fermentacidon oscura

Como se presenta en la figura 7, una planta de PH, por FO a partir de RSO, descrita de
forma conceptual, se conforma de un &rea de recepcion, un tanque de mezclado o
igualacién, un biorreactor productor de hidrégeno, una unidad de separacion de gases, un
sistema de cogeneracién de electricidad y por ultimo un foto biorreactor productor de
hidrégeno (Pandey et al., 2013).

Redso del CO2
.| Unidad de | Celdasde N

IS " Energia eléctrica
purificacion ”|combustible de Hz d 8

Biogas

Motor de
combustion de H2

»{ Energia calorifica

Solucidn alcalina

Tanque de
RSO [—»| Almacenamiento —»| mezclado o
igualacion

RSO
pretratados Digestato
. |Reactor productor|
de hidrégeno

Digestato
deshidratado

P Foto fer d P  Filtroprensa  [—>

y

A 4

Agua residual Calentad| < Agua residual

Figura 7. Digrama de flujo de proceso de la fermentacion oscura
Fuente: adaptada de Reith et al., 2003; Pandey et al., 2013 y Chang et al., 2011

En el inicio del proceso, los RSO provenientes de casas habitaciones ingresan al area de
almacenamiento, después pasan a un tanque de mezclado o igualacion donde son
triturados (hasta un tamafio de particula de 5 mm) y mezclados con agua residual
previamente calentada hasta una temperatura de 55°C lo que ocasiona que la

temperatura de la mezcla final sea de 35 °C.

Como segundo proceso, los RSO son colocados en un biorreactor productor de hidrégeno
donde son degradados por microorganismos anaerobios para producir una mezcla
gaseosa llamada biogas compuesta de H, y CO, y una mezcla sélida llamada digestato
compuesta de &cidos grasos volétiles. Las condiciones tipicas de operacion a nivel piloto
son 35°C y TRH de 6 hasta 32 horas (Reith et al., 2003).
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El biogas producido en la FO ingresa a un sistema de limpieza donde son reducidas la
concentracion de humedad, sulfuro de hidrogeno y el biéxido de carbono, para esto se
utilizan filtros y biofiltros de gas. El hidrégeno (con 80% v/v de pureza aproximadamente)
se utiliza en una celda de combustible donde se produce una reaccién electroquimica que
consume hidrégeno y oxigeno para producir vapor de agua y energia eléctrica (Chang et
al., 2011).Por ultimo, el digestato se envia a un foto fermentador donde los acidos grasos
son degradados por bacterias foto fermentativas para producir mas cantidad hidrégeno.
Por otra parte el digestato producido se envia a un filtro prensa donde es deshidratado.

» Ventajas y desventajas de la fermentacién oscura

Las principales ventajas y desventajas de la FO se presentan en la tabla 10. Su
principales ventajas son las siguientes: genera un combustible amigable con el ambiente
con bajas emisiones de gases de efecto invernadero, tiempos de residencia bajos (6
veces menores que la digestion anaerobia) provocan que el volumen de los biorreactores
productores de hidrégeno sean menores que los reactores de la digestion anaerobia, por
ultimo, se pueden utilizar una gran cantidad de sustratos como RSO y aguas residuales,

lo que provoca que la materia prima sea renovable y de bajo costo (Reith et al., 2003).

Tabla 10. Ventajas y desventajas de la fermentacién oscura

Ventajas Desventajas
Produce un combustible limpio. Tecnologia desarrollada a escala piloto y laboratorio.
Tiempos de residencia hidraulica bajos. Informacion escaza para plantas pilotos.

Una gran variedad de sustratos pueden ser utilizados.  El indculo requiere de un pretratamiento.

Bajos requerimientos de espacio. Bajos rendimientos de produccion de hidrégeno

Cotos de instalacion bajos. pH é&cido de 5-6.
Bajo contenido del hidrégeno en el biogas de 20-40% v/v.
Produce 96% de digestato del total de RSO.
Reportes con unidades no homogéneas.

No existe una planta a nivel industrial.

Fuente: Adaptada de Reith et al., 2003 y Pandey et al., 2013

De acuerdo a la tabla 10, dentro de sus principales desventajas entre otras estan; es una
tecnologia comprobada Unicamente a escala piloto, no existe una planta a nivel industrial
por causa de los bajos rendimientos alcanzados actualmente, la informacién publicada de

plantas piloto productoras de hidrégeno es muy escasa, el in6culo requiere de un
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tratamiento para inhibir las arqueas metanogénicas, produce gran cantidad de biomasa y
por ultimo no existe una estandarizacion de las unidades por lo que los reportes presentan

diferentes unidades.

3.4.2 Digestion anaerobia

Una planta de tratamiento de RSO via digestion anaerobia esta compuesta de un area de
recepcion, un tanque de mezclado o igualacién, un biorreactor de digestion anaerobia,
una planta de generacion de energia eléctrica y una planta de composta (ver figura 8)
(Glz, 2012).

Los RSM ingresan al area de recepcion donde son almacenados por 2 dias, después
ingresan al tanque de mezclado o igualacién donde son triturados (hasta un tamafio de
particula de 5mm) y mezclados con agua caliente, que sirve, para disminuir la

concentracion de sélidos totales y aumentar la temperatura.

Como segunda parte del proceso, los RSO previamente pretratados son introducidos en
un biorreactor anaerobio donde son digeridos para producir biogas que esta compuesto
mayoritariamente por CH, y biéxido de carbono y un digestato rico en acidos grasos. Las
condiciones de operacion tipicas son TRH de 20 a 30 dias, temperatura mesofilica de
35°C y un pH neutro (Khalid et al., 2011).

El biogas que produce la digestion anaerobia ingresa a un sistema de limpieza donde se
remueve sulfuro de hidrégeno (H,S) y humedad. Una vez que el biogéas libre de agua y
H,S pasa a una unidad de cogeneracion donde se produce energia eléctrica como un
producto final del cual parte se utiliza para satisfacer las necesidades energéticas de la

planta y la produccion restante se envia para uso doméstico (GlZ, 2012).

Por otra parte, el digestato proveniente del biorreactor anaerobio ingresa a un filtro prensa
donde es deshidratado, una cierta proporcion de agua residual, que se genera en el
proceso, se recircula al tanque de mezclado y la restante se envia a una planta de
tratamiento de agua. Por ultimo, el digestato deshidratado pasa a una planta de

produccion de composta.
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Figura 8. Diagrama de flujo de proceso de la digestién anaerobia
Fuente: Adaptada de GlZ, 2012 y Khalid et al., 2011

Como se observa en el diagrama de flujo de la Figura 8, la materia prima del proceso de
digestiébn anaerobia es principalmente los RSO y el agua residual del proceso, los
principales productos son energia eléctrica y composta para uso agricola y los beneficios
son la disminucion del volumen de RSO que llegan a sitios de disposicion final y la

generacion de productos de valor agregado (Ren et al., 2006).

» Ventajas y desventajas de la digestion anaerobia

En la tabla 11 se presentan las principales ventajas y desventajas del proceso industrial
de tratamiento de RSO por digestion anaerobia. Las principales ventajas tecnoldgicas son
las siguientes: es una tecnologia probada a nivel industrial, existe mucha informacion
disponible, es econémicamente viable. Por otro lado, las principales ventajas técnicas que
presenta esta tecnologia son que puede tratar RSO con alto contenido de sélidos totales,
lo que reduce el consumo de agua de proceso, y el bajo requerimiento energético y

espacial.
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Tabla 11. Ventajas y desventajas de la digestibn anaerobia

Ventajas Desventajas
Tecnologia factible a nivel industrial. Elevados TRH.
Mucha informacién disponible. Produce combustible con emisiones de gases de efecto
invernadero.
pH neutro. Los costos de operacién y la inversién son muy altos.
Ato contenido de ST de 10-45%. Las arqueas metanogénicas son muy sensibles a compuestos
guimicos.

El in6culo no requiere de pretratamiento.
Econdémicamente viable.

Bajos costos de instalacion.
Requerimientos de espacios bajos.

Fuente: Adaptada de GlIZ, 2012 y Khalid et al., 2011

Como se presenta en la tabla 11, dentro de las principales desventaja de la digestion
anaerobia se encuentran los elevados TRH, que ocasiona un alto requerimiento de
volumen del biorreactor, produce un combustible que emite gases de efecto invernadero,
los microorganismos que producen el CH, son muy sensibles a los compuestos quimicos
y por ultimo el aspecto que mas ha frenado la aplicacion de esta tecnologia en

Latinoamérica son los elevados costos de instalacion y operacion.

3.4.3 Anélisis técnico y econémico

Enseguida se presenta un andlisis de los principales aspectos técnicos y econémicos de
los procesos tecnolégicos que se realizan en la FO y la digestion anaerobia para
tratamiento de RSO (ver tabla 12). Los aspectos técnicos considerados son el rendimiento
masico, energético y las condiciones de operacion del proceso, en el caso de los aspectos

econdmicos se presentan los costos unitarios de inversion y operacion.

Iniciando con este andlisis, en el caso de los aspectos técnicos la digestion anaerobia
presenta de 2 hasta 10 veces mayor produccion y rendimiento de biogas con una mayor
composicion de CH, (entre 40-80% v/v). Este mismo comportamiento no se presenta en el
rendimiento energético donde la FO donde a pesar de producir menor cantidad de biogas
genera mayor cantidad de energia neta (Reith et al., 2003), esto es a causa del poder

calorifico del hidrégeno que es 2.5 veces mayor que el del CH,.
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Tabla 12. Aspectos técnicos y econdmicos de la fermentacion oscura y la digestion

anaerobia
Aspectos Caracteristicas Unidades DA FO
Tecnicos izz?clgmento Produccién de biogas m¥m3d 20-100  4.0-11
Rendimiento de biogas mtSV  360-500 90-160
Porcentaje de H, 0 CH4 % viv 40-80 20-40
Rendlr’mento Produccién de energia Gjlt 0.8 5.5
energético
Consumo de energia Gj/t 0.4 1.9
Condiciones de TRH D 20-30 7.0-24 h
operacion . ’
Sélidos totales % 10-32 6-12
pH 6.8-7.2 55-6.0
ECOHOmICOS Costos unitarios |nversi(’)n unitaria uUsD $/t 103 90
Costo de operacion unitario  ysp $/t 82 46

Fuente: Adaptada de Reith et al., 2003; Demirel et al., 2010 y Chang et al., 2011

Por otro lado, con respecto a las condiciones de operacién los bajos TRH de la FO
provocan que el volumen de reactor requerido se ha de menor tamafio que el requerido
en la digestién anaerobia para tratar la misma cantidad de RSO, en el caso del pH neutro
y alto contenido de ST provoca que la digestion anaerobia requiera menor cantidad de

agua de proceso y menor cantidad de servicios auxiliares en la planta de proceso.

En el caso de los costos unitarios, no hay mucha diferencia en la inversién unitaria de los
dos procesos. Sin embargo, la inversién de la FO es (10%) menor, esto es debido a que
el volumen de reactor requerido en la Digestion anaerobia es hasta 6 veces mayor que la
FO. Por otro lado los cotos de operacion de la FO son aproximadamente 2 veces menor
que la Digestion anaerobia. Por lo anterior la FO es econdmicamente mas viable que la

Digestion anaerobia (Chang et al., 2011).
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4. Metodologia

La metodologia que se desarrolld en el presente trabajo de tesis se bosqueja en el
diagrama que se presenta en la figura 9 y se divide en 4 etapas, las cuales se describen a

continuacion.

Figura 9. Diagrama de la Metodologia



1. Desarrollo del estado del arte de la PBH..

2. Obtencion de los requerimientos para operar un RCTA productor de hidrégeno
partir RSO.
Pruebas preliminares de PH, en reactores por lotes a partir de RSO.
Arranque y operacion de un RCTA para producir H, a partir de RSO.

4.1 Desarrollo del estado del arte

En la primera etapa se realizé una revision bibliografica del estado del arte sobre los
procesos involucrados en la PBH, via FO a partir de RSO. Esta etapa también se
conform6 de un estudio acerca de la situacion actual de los RSO a nivel nacional. La
informacién recopilada en esta etapa se utiliz6 para realizar el marco teérico y los

antecedentes de la presente tesis.

En el caso del estado del arte de la PBH, via FO se revisaron los principales procesos
biolégicos y quimicos involucrados, las tecnologias aplicadas (a nivel laboratorio y piloto)
los parametros que afectan la PBH, y por ultimo los requerimientos para operar un rector
productor de H, en el laboratorio.

Con base en esta informacion se disefiaron los experimentos realizados durante la

segunda y tercera etapa de esta metodologia.

4.2 Obtencion de los requerimientos para operar un reactor productor de

hidrégeno a partir de residuos sélidos organicos
La segunda etapa se dividi6 en las siguientes tres subetapas:
1. Obtencién, pretratamiento y caracterizacion del in6culo.

2. Obtencion, pretratamiento y caracterizacion de los RSO.

3. Diserio e instalacion de un RCTA escala laboratorio.
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4.2.1 Obtencion, pretratamiento y caracterizacion del inéculo

Como inéculo se utilizé un lodo granular anaerobio proveniente de un reactor anaerobio
que trata aguas residuales de la industria cervecera. Dicho lodo se someti6 a un
tratamiento térmico en una estufa de laboratorio durante 24 h a una temperatura de 105°C
con el propoésito de seleccionar bacterias que forman esporas en condiciones de estrés
térmico (bacterias hidroliticas y las formadoras de hidrégeno especialmente del genero
Clostridium) e inactivar las arqueas metanogénicas que no tienen la capacidad de
esporular (Valdez y Poggi 2009).

Después del tratamiento térmico, el indculo se tritur6 en un mortero y posteriormente se
tamiz6é con una maya de 5 mm. Al final de este procedimiento se obtuvo un inéculo en
polvo con un tamafio de particula menor a 5 mm de color negro y con fuerte olor a

alquitran.

Una vez que se obtuvo el indculo en polvo se procedié a su caracterizacion fisicoquimica
donde se determinaron la concentracién de humedad, ST, SV, DQO, carbohidratos y
proteinas siguiendo los procedimientos que se describen en el apartado 4.6. Una vez

caracterizado el inéculo se alimenté al RCTA con una concentracion de 15 g/L base seca.

4.2.2 Obtencién, pretratamiento y caracterizacién de los residuos sélidos organicos

La muestra de RSO que se utilizé para alimentar el reactor productor de H, se obtuvo a
partir de un muestreo de RSO generados en un restaurante tipo buffet ubicado en la

ciudad de Querétaro, México.

El muestreo de RSO se realizé durante siete dias, este se basé en los procedimientos
para muestreo de residuos sélidos descritos en las normas mexicanas (NMX-AA-19-1985,
NMX-AA-22-1985 y NMX-AA-61-1985) referentes al tema. Durante estos dias se acudié a
recolectar los RSO generados en el restaurante. Una vez recopilados fueron trasladados
al LIPATA donde se le determinaron las siguientes propiedades fisicas in situ; el peso
volumétrico (NMX-AA-19-1985), composicion (NMX-AA-22-1985).y generacion (NMX-AA-
61-1985).
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Después de la caracterizacion fisica in situ, se procedio al pretratamiento de la muestra de
RSO en el laboratorio, el cual consistid6 en disminuir el tamafio de particula de dicha
muestra (menor a 5 mm). Para esto, la muestra de RSO se tritur6 con un molino industrial
de 1HP de potencia (JR MJ22) y posteriormente se tamiz6 en una maya de 5 mm. Este
procedimiento se realizé debido al efecto que ejerce el tamafio de particula sobre la PBH,.
Se ha reportado, que la reduccién del tamafio de particula ejerce un efecto positivo sobre
la PBH, (Moreno y Buitrén, 2011).

Finalizado el pretratamiento, las muestras se almacenaron en tambos de 50 L a una
temperatura de 4°C. Al termino del muestreo las muestras soélidas pretratadas de RSO se
mezclaron y homogenizaron en un contendor de 200L. La muestra homogénea fue
almacenada en bolsas herméticas de 1kg a una temperatura de -20 °C para su

conservaciéon hasta su posterior uso.

Para la caracterizacion fisicoquimica de la muestra en el laboratorio se tomaron al azar
tres bolsas de 1 kg de muestra almacenadas a -20°C, a cada una se le determiné las
siguientes propiedades fisicoquimicas: humedad, ST, SV, AGVs, DQO, carbohidratos,

proteinas y pH siguiendo los procedimientos que se describen en el apartado 4.6.

4.2.3 Diseflo e instalacion de un reactor continuo de tanque agitado escala

laboratorio

Se disefi6 e instalé un RCTA para producir H, a partir de RSO. El reactor fue construido
en material acrilico y fue equipado con un control de temperatura, un control de pH,
agitacion continua, dos entradas; una para alimentacion de los RSO en fase himeda y la
restante para la alimentacion de hidréxido de sodio NaOH y dos salidas; una para el
biogas y la otra para el digestato que se produce en la FO (ver figura 10).
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El RCTA se disefié con base en la ecuacién 11, con las siguientes bases de disefio: TRH
méaximo de 24 h, flujo de alimentacién minimo de RSO (Q) de 1.7 L/d y una relacién
longitud diametro (L/D) de 1.3. EI RCTA se construy6 en acrilico, con geometria cilindrica
de volumen total de 2.3 L, volumen de reaccion de 1.7 L, cabeza reactor de 0.6 L, una
altura de 19 cmy un didametro 12.4 cm.

En el caso del control de pH se realiz6 utilizando un controlador de pH (Black Stone
BL931700) acoplado a una bomba peristaltica (Watson Marlow 120U) que alimentaba una
solucion de NaOH 2 N cada vez que el pH descendia a 5.4 y se detenia hasta que llegaba
aun pH de 5.5.

Por su parte, el control de temperatura se realiz6 con una cubierta de agua calienta
(chaqueta de calentamiento) que se encontraba alrededor del reactor. En la parte inferior
dé la chaqueta se alimentaba agua a una temperatura de 37 °C con un flujo de 1 L/min
desde de una parrilla de calentamiento eléctrica y salia en la parte superior de la chaqueta
con una temperatura de 36°C. El agua fria que salia de la chaqueta se alimentaba a la
parrilla de calentamiento para obtener un ciclo de calentamiento cerrado. La agitacion
constate se realizé con un agitador eléctrico (Stable temp 3407-10) con una frecuencia de

90 rpm.

Los RSO se alimentaban al reactor con un flujo constante por medio de una bomba
peristaltica (Cole Parmer System 7553-12) desde un tanque de almacenamiento de RSO
diluidos a temperatura de 4°C. El tanque de alimentacion se encontraba completamente
mezclado, por medio de un agitador de paleta eléctrico (Cole Parmer System), con el fin

de evitar la sedimentacion de los sélidos suspendidos.

El biogas producido se transportdé por conveccién natural desde la cabeza del reactor
hacia una columna empacada de adsorcion de H,S y después a un sistema de medicion
de flujo de biogas. La columna empacada se fabricé de policloruro de vinilo (PVC) y se
rellené con 6xido de hierro (Fe,O3). La absorcion del H,S se realiz6 en las virutas de
Fe,O3 (ver ecuacion 17). El limite de absorcion del H,S en Fe,O; es de 56% (Kohl y
Nielsen, 1997).

Fe,05; 4+ 3H,s —» Fe,S; + 3H,0 Ecuacion 17
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Una vez que la columna se saturaba se regeneraba haciendo pasar aire por el interior de
la columna para oxidar el compuesto Fe,S; (ver ecuacion 18). Asi el Fe,S; vuelve a dar la

vuelta al ciclo tecnoldgico para convertirse nuevamente Fe,0Os.

2Fe;S3 + 30, —» 2Fe, 03 + 6S Ecuacion 18

El sistema de medicion de flujo del biogas se realiz6 por el método de desplazamiento de
liguido, el cual consiste en medir el volumen de biogas desplazado en una probeta
invertida rellena con agua en un intervalo de tiempo. Por su parte el digestato se
transporté con una bomba peristaltica (Cole Parmer Sistem 7553-12) desde el RCTA
hasta un tanque de almacenamiento de 4L.

4.3 Pruebas preliminares de produccion de hidrégeno

En esta etapa se determind el PBGH, de los RSO muestreados y el efecto que tiene la
concentracion de residuos de limén (CRL) sobre la PBH,. Para dichas pruebas se
utilizaron rectores por lotes (frascos cerrados de 250 mL). A cada reactor se le agreg6 2.2
g de in6culo previamente pretratado, se aforé a 150 mL con RSO de concentracion al 2%

de ST y finalmente se gase6 con nitrégeno para obtener condiciones anaerobias.

El sistema utilizado para las pruebas preliminares se equip6 con un sistema de control de
temperatura y agitacion constante (ver figura 11). El control de temperatura estaba
formado por una parrilla de calentamiento de agua, el agua caliente (37°C) era
transportada a un bafio maria donde estaban sumergidos los reactores para mantener la
temperatura a 35°C. Después, el agua del bafio maria se recirculaba otra vez a la parrilla
de calentamiento para cerrar el ciclo de calentamiento. La agitacién se realizé con una

parrilla de agitacion multiple (Cole palmer) con una frecuencia de 90 rpm.

Cada reactor estaba cerrado herméticamente y tenia una manguera de desfogue para el
biogas producido de tal manera que la presion parcial del H, en el espacio de cabeza del
reactor permaneciera constante. El biogas de desfogue era colectado en una probeta
invertida rellena con agua, de tal forma que la produccién de biogas se midié por el

método de desplazamiento de liquido.
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Figura 11. Arreglos de los biorreactores por lotes

Los resultados obtenidos durante estas pruebas preliminares de produccion de H, en
reactores por lotes a partir de RSO se sometieron a un analisis cinético. Los datos
obtenidos experimentalmente se ajustaron al modelo cinético de Gompertz modificado
gue se presenta en la ecuacién 19 (Ramos et al., 2012).

2.7182 * Ryq (A — t)>] Ecuacién 19

H = Hpqy * exp [1 - exp(
Hinax

Donde H (mmol H,/gSV) es el rendimiento acumulado de H, en el tiempo t (d); Hyax (Mmol

H./gSV) representa rendimiento acumulado de H, méximo; Rpna.x (mmol H,/gSV/d)

representa la tasa de produccion especifica de hidrogeno maxima, y A (d) representa el

tiempo de latencia. En seguida se describe la metodologia para determinar el efecto de

los residuos de limén sobre la produccién de H, y el PBGH, de los RSO.

4.3.1 Efecto de los residuos de limon en la produccién biolégica de hidrégeno

Los citricos son considerados por muchos autores como bactericidas, estas propiedades
estan relacionadas con la composiciébn quimica de los aceites esenciales que se
encuentran presentes en la cascara (Escobar, 2012). Los principales responsables de la
toxicidad son los compuestos volétiles, especialmente los monoterpenoides oxigenados
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como el limoneno, el pineno, entre otros. En el caso del limon, comparado con otros
citricos, presenta un mayor grado de toxicidad debido a que presenta mayor
concentracion de estos compuestos (Espina et al., 2013).

La composicion promedio de los aceites esenciales del limén se presenta en la tabla 13.
Se observa que los compuestos que se encuentra en mayor proporcioén son el limoneno y

el pineno.

Tabla 13. Composicién de los aceites esenciales del limén
Compuesto  Composicién
(g/kg de limén)

Limoneno 52.9
Pineno 6.3
Creno 5.9
Geranial 1.1
Careno 0.8

Fuente: adaptado de (Salvatore et al., 2004)

Durante la caracterizacion fisica de los RSO se encontré que la concentracién de los
citricos era mayor a 20% por lo que se plante6 estudiar el efecto de la CRL sobre la PBH,.

Para lo que se plante6 el siguiente disefio experimental.

Como variable independiente se planteé a la CRL en los RSO humedos y como variable
de respuesta al H. Después, se determind el rendimiento acumulado de H, con cuatro
niveles de CRL 0, 10, 30 y 60 g/L bajo las siguientes condiciones de operacion: 35°C, 90
rom de agitacion y 5.5 de pH. Para dicho fin, 4 reactores por lotes se utilizaron
alimentados como se menciond al inicio del presente subcapitulo. Este procedimiento se

realizé por triplicado.

4.3.2 Determinacion del potencial bioquimico de generacion de hidréogeno de los

residuos soélidos organicos

Se realiz6 una prueba de PBGH, a los RSO, con el objetivo de conocer su capacidad para
producir hidrégeno. Para esto, se llevé a cabo por triplicado el siguiente experimento; a un
reactor por lotes, de 250 mL, se le adicion6 suficiente indculo, previamente pretratado,

para obtener una concentracién de 15 g/L y se afor6 a 150 ml con agua destilada. Este

53



reactor se operé durante 17 dias bajo las siguientes condiciones de operacion: 35 °C, 90

rpm de agitacion y 5.5 de pH. Durante estos dias se determiné el H.

Por otro lado, se determind la capacidad del inéculo y los RSO mezclado para generar
hidrégeno bajo el siguiente experimento que se realizé por triplicado; a un reactor por
lotes, descrito al inicio de este capitulo, se le adiciond suficiente inéculo previamente
pretratado hasta obtener una concentracion de 15 g/L y se aford hasta 150 ml con RSO
de concentracion de 19 gSV/L. Dicho reactor se oper6 durante 12 dias bajo las siguientes
condiciones de operacion: 35 °C, 90 rpm de agitacion y 5.5 de pH. Durante estos dias se

monitored el H.

Por ultimo para obtener la curva del H que representa el PBGH, de los RSO, al H del

in6culo y los RSO mezclados se le restd la produccion especifica del indculo solo.

4.4 Operacion del reactor continuo de tanque agitado productor de

hidrégeno a partir de residuos sélidos organicos

4.4.1 Arranque del reactor continuo de tanque agitado

El arranque del RCTA productor de hidrégeno se realizé en cuatro fases. En la primera se
activd el in6culo en una solucién de glucosa. Durante la segunda etapa se aclimato el
indculo activado a los RSO en un SBR. Por Ultimo, en la tercera fase se estabilizé el
RCTA hasta llegar a régimen permanente. Enseguida se presentan a detalle los

procedimientos realizados en cada fase.
» Activacion del in6culo
El inéculo se activdé durante 48 h en un SBR con ciclos de 12 h bajo las siguientes

condiciones de operacion: 5.5 de pH, condiciones mesofilicas (35°C), 90 rpm de agitacion

y atmosfera de nitrégeno.
La activacion se realizdé en un medio con las siguientes concentraciones por litro de agua:

15 g de in6culo pretratado, 15 g de glucosa, 0.3 g de K,HPO3, 0.4 g de NH,CI, 0.02 g de
MgCl, 0.0004 g de MnCl, 0.02 g de Fe,(SO,4)-7H,0, 0.002 de CoCl,-6H,0, 0.002 g de
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Na,Mo0O,-2H,0, 0.002 g de H3Bo,, 0.002 g de NiCl,-7H,O y 0.002 de ZnCl. Después de
las 48 horas, la solucién con el in6culo activado se dejé sedimentar durante tres horas y
se elimind la fase liquida de la fase sélida por decantacién. La fase sdlida se aliment6 al
SBR durante el arranque.

» Operacion en modo secuencial por lotes

El RCTA se arranc6 en modo secuencial por lotes durante dos ciclos de 24 h con las
siguientes condiciones de operacion; 35 °C, 24 h de TRH, 5.5 de pH, 2% de ST, 90 rpm
de agitacion y atmosfera de nitrégeno.

Durante el primer ciclo, el reactor secuencial por lotes se alimenté con RSO en fase
humeda con una concentracion de 2% de ST y con el inoculé previamente activado. En el
primer ciclo se eliminé el 40% del digestato y en el segundo se rellen6 con RSO al 2% de
ST.

» Estabilizacion en régimen continto

Después del término del segundo ciclo de operacion del SBR, se cambié el modo de
operaciobn a régimen continuo hasta que se alcanzé el estado estacionario. Las
condiciones de operacion utilizadas son las siguientes: 24 h de TRH, 19 g de SV/L eactor/d
de CO, 35 °C, 5.5 de pH, 1.7 L de volumen de reaccién y 1.7 L/d de flujo de alimentacion

y descarga.

4.4.2 Estrategia de operacion en régimen continuo

Para determinar el efecto que tiene la CO sobre la produccion de H, a partir de RSO en
un RCTA, se empleé la siguiente estrategia de operacion; se considero la TPH, como una
funcion de una sola variable que es la CO. A su vez la CO es una funcion de la
concentracion inicial del sustrato (S,) y el TRH (ver ecuacion. 16), si se mantiene
constante la So se tiene que la CO es una funcién exclusivamente del TRH. Con base en
lo anterior, se determind la TPH, con 3 niveles de CO 19, 38 y 57 h como se presenta en
la tabla 14.
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Tabla 14. Estrategia de operacion experimental

TRH CO

(h) (9 SV/L eacior/d)
24 19
12 38
8 57

Las condiciones de operacion fueron 35 °C, 5.5 de pH, 90 rpm de agitacion y 19 gSV/L de
concentracion de sustrato inicial. Durante la operacion se monitoreo la produccion de
biogas y la composicion de H,, CH; y CO,, utilizando el método de desplazamiento de
liguido y cromatografia de gases respectivamente, asi también se determind la

composicion de humedad ST, SV, DQO, carbohidratos, proteinas y pH al digestato.

4.5 Técnicas analiticas

4.5.1 Acondicionamiento de las muestras

Debido a que algunas técnicas analiticas requieren aplicarse sobre muestras en fase
liquida, es necesario realizar suspensiones de los RSO (humedos y secos) en agua y, a
partir de éstas, diluir hasta obtener muestras que presenten concentraciones dentro del
intervalo de medicion de las curvas de calibracion. Por estos motivos se utilizd6 un método

consistente para la preparaciéon de dichas diluciones.

Se tomaron 10 g de la muestra de RSO molida (tamafio menor a 5 mm) o 10 ml del
digestato del RCTA y se mezclaron con 900 ml de agua destilada. La mezcla se
homogenizé durante 3 minutos mediante una licuadora industrial y se determiné el
volumen de la mezcla para calculos posteriores. Posteriormente, a partir de la suspension
de residuos previamente preparada se realizaron diluciones, cuya concentracion, del
parametro a determinar, se ajustd a las necesidades particulares de cada prueba
experimental para estar dentro de los limites de solubilidad, concentracién o absorbancia

gque sean detectables y significativos.
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4.5.2 Sélidos totales y sélidos volétiles

La concentracion de ST y SV de los RSO y del in6culo se cuantifico por gravimetria
acorde a los procedimientos descritos en los métodos estandar (APHA, 2005).

4.5.3 Demanda Quimica de Oxigeno

Para cuantificar la DQO se utiliz6 el método Hach 435. Este consiste de unos tubos de
ensaye preparados con una solucién estandar (dicromato de potasio, acido sulftrico, plata
y mercurio) para determinar la DQO en un rango de 0 a 15000 mgDQOJ/L. La lectura del
valor de DQO se realizé en un espectrofotdmetro portatil Hach DR/2010 a una longitud de

onda de 620 nm.

4.5.4 Cuantificaciéon de carbohidratos

La cuantificacion de carbohidratos se realizé por el método colorimétrico fenol-acido
sulfarico descrito por Dubois et al., (1956), para el cual, se utilizé glucosa como estandar.
Dicho método consistié en colocar en un tubo de ensaye 0.5 mL de la muestra, 0.5 mL de
fenol al 5% (v/v) y finalmente 2.5 mL de &cido sulfirico 98% (v/v), se dejé reaccionar
durante 20 min. Finalmente, la concentracion se determiné en un espectrofotdbmetro
portétil Hach DR/2010 a una longitud de onda de 490 nm.

4.5.5 Cuantificacién de proteinas

La cuantificacién de proteinas contenidas en los RSO en bruto, el inéculo seco y el
digestato se realiz6 por el método descrito por Lowry et al. (1951). Se utilizé albdmina
bovina como proteina estandar. Dicho método es colorimétrico de valoracion cuantitativa.
A la muestra se aflade un reactivo que forma un complejo coloreado con las proteinas,
siendo la intensidad de color proporcional a la concentracion de proteinas, segun la ley de

Lambert-Beer.

Este método consiste en la reaccion de las proteinas con el ion Cu®** en medio alcalino

para formar un complejo con los atomos de nitrégeno de los enlaces peptidicos. Seguido
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de la reaccion de reduccion del reactivo de Follin por los grupos fendlicos residuos de

tirosina, presentes en la mayoria de las proteinas, actuando el cobre como catalizador.

4.5.6 Composicién del biogas

La composicion del H,, CH, y CO, en el biogas se determiné por cromatografia de gases.
La muestra de 10 mL completamente seca se tomé del sistema medicion de biogas con
una jeringa de 20 mL.

La muestra de 2mL se inyectaba a un cromatégrafo de gases SRI 8610 equipado con un
detector de conductividad térmica y dos columnas empacadas en acero inoxidable (6' x
1/8" silica gel y 6' x 1/8" corte molecular 13X). Las temperaturas del inyector y del detector
se mantuvieron a 90 y 150 °C, respectivamente. La temperatura inicial de la columna de
4°C se mantuvo durante 4 minutos y después se incrementdé hasta 110 °C con una
velocidad de 20°C/min. La temperatura final de la columna se mantuvo durante 3 minutos.

Se us6 nitrégeno como gas acarreador con un flujo de 20 mL/min.

4.5.7 Cuantificacién de la composicion de AGVs y etanol

La concentracion de los AGVs (acético, propiénico, butirico, valérico, isobutirico
isovalérico) y el etanol se determinaron por cromatografia de gases. La muestra diluida
tomada del interior del RCTA se centrifugé a 30000 rpm durante 10 min, después la fase
liguida se filtr6 con una membrana de celulosa de 2.5 pum, el filtrado se colecté en un
frasco vial de 2 ml y se acidificado con HCI 2N hasta pH 4 antes de pasar al cromatégrafo

de gases.

La muestra acidificada se hizo pasar por un cromatografo de gases Varian 3300 equipado
con un detector de ionizacion por flama y una columna capilar (longitud 15 m, didmetro
interno 0.53 mm Zebron ZB-FFAP, Phenomenex). La temperatura del inyector y del
detector se mantuvo a 190 °C y 210 °C, respectivamente. La temperatura de la columna
se mantuvo a 45 °C durante 1.5 min y se incrementd hasta los 135 °C a una tasa de 8

°C/min. Se uso nitrégeno como gas acarreador a un flujo de 9.5 mL/min.
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4.5.8 Anélisis bioldgico de comunidades microbianas

Las comunidades microbianas se analizaron de muestras obtenidas durante la operacion
del RCTA productor de H, a diferentes niveles de CO. Para dicho analisis se utiliz6 la
técnica de electroforesis en gel del gradiente desnaturalizante (DGGE por sus siglas en
inglés) amplificando segmentos del gen 16sRNA. Este andlisis fue relacionado con los

cambios en las comunidades microbianas con la produccion de Hs.

La extraccion del ADN, la amplificacion por reaccién en cadena de la polimerasa (PCR por
sus siglas en inglés) y DGGE se realiz6 como se describe en un estudio realizados por
(Hernandez-Mendoza et al., 2014). Los cebadores universales para los dominios Bacteria
(46F and 534R) y Arquea (25F and 1492R) se utilizaron como se describe en (Hernandez-
Mendoza et al.,, 2014: Valenzuela-Encinas et al., 2014). La DGGE se analiz6 con el
software PAST para obtener el indice de similitud de Ochiai-Barkman’s (Hammer et al.,
2001).
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5. Resultados

5.1 Caracterizacion fisicoquimica del inoculo pretratado

Después del pretratamiento del lodo granular anaerobio proveniente de la industria
cervecera, se obtuvo un inéculo en polvo color gris, con olor a alquitrdn y un tamafio de

particula menor a 5 mm (ver figura 12).

Figura 12. In6culo pretratado

Los resultados de la caracterizacion del inGculo se presentan en la tabla 15. El inéculo
tiene una concentracion de 80% de SV, 1410 g/kg de DQO y 276.7 g/kg de proteinas.

Tabla 15. Caracterizacion fisicoguimica del in6culo

Parametro Valor

ST (%) 90.4 + 0.2
SV (%) 80.0 + 0.2
DQO (g/kg) 1410 + 70
Carbohidratos (g/kg) 39.2+4.5
Proteinas (g/kg) 276.7+4.4
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5.2 Muestreo y caracterizacion fisica in situ del sustrato

Para obtener una muestra representativa de los RSO generados en el restaurante, se

realiz6 un muestreo compuesto durante siete dias donde se determinaron las siguientes

propiedades fisicas: la generacién, peso volumétrico y la composicion.

En dicho restaurante se gener6 a diario un promedio de 48 kg de RSO (en un rango de 32

a 75 kg/d), con un peso volumétrico promedio de 676 kg/m® (en un rango de 586 a 762

kg/m?®) (ver figura 13). El peso volumétrico de los RSO indica una tendencia a estar por

encima de los valores promedios del valor tipico de residuos de comida humedos, datos

presentados por Tchobanoglous y Theisen, 1994.
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Figura 13. Generacion y peso volumetrico (PV) de los residuos sélidosorganicos del

restaurante

La composicion fisica promedio de los RSO presentd en mayor proporcion residuos de

harinas con 30%, citricos con 21% y otros que puedan ser compostables 22%, los

subproductos que se encontraron en menor proporcion son los de residuos de frutas y

verduras con 17% y carnicos con 10 % (ver figura 14).
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Figura 14. Composicién fisica de los RSO del restaurante

5.3 Caracterizacion fisicoquimica de los residuos sélidos organicos

pretratados

Los resultados de la caracterizacion fisicoquimica de los RSO generados en el
restaurante se presentan en la tabla 16. El contenido de humedad promedio es de 75.7%,
el contenido de soélidos es el siguiente; sélidos totales de 24.3%, sdlido volatiles de 20.8%
y sélidos fijos de 3.5%. La DQO es de 344 g de O,/kg de RSO, por su parte el contenido
de carbohidratos es de 59.6 g/kg de RSO y proteinas de 108 g/kg de RSO. La densidad
es de 1097 g/kg y el pH de 4.4.

Tabla 16. Caracterizacion fisica y quimica de los residuos solidos organicos generados en
el restaurante
Pardmetro  Unidades Valor

Humedad (%) 75.7+4.6
ST (%) 24.3+4.6
sV (%) 20.8+0.7
DQO (9/kg) 344.7+35.3
Carbohidratos (g/kg) 59.6+2.7
Proteinas (9/kg) 108.1+8.3
Densidad (kg/m®)  1097.6+29.7
pH 4.4+0.01
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5.4 Pruebas preliminares de produccion de hidrégeno

Los resultados que se obtuvieron de las pruebas preliminares de PH, en reactores por
lotes fueron conocer: el PBGH, de los RSO y el efecto que tiene la CRL sobre la PBH,.
Los reactores por lotes se operaron durante 17 dias, durante esos dias se monitoreo la
produccion acumulada de biogas y la composiciéon del H,. En seguida se presentan los
resultados obtenidos de estas pruebas preliminares.

5.4.1 Efecto de los residuos de limdn sobre la produccion de hidrogeno

Como resultados del estudio del efecto de la CRL en la produccién de H, a partir de RSO
de comida se obtuvo el perfil del H, estos datos se ajustaron al modelo cinético de
Gompertz modificado (ver figura 15 y tabla 17), una grafica que describe el
comportamiento del H en funcién de la CRL (ver figura 16), la produccion de AGVs y la
remocién de SV, DQO carbohidratos y proteinas en funcién de la CRL (ver figura 17 y ver
tabla 18).

El tiempo de latencia dur6 aproximadamente de 3 a 5 d, la fase exponencial entre 2 'y 3
dias y en aproximadamente 10 dias se alcanzo la etapa de equilibrio (ver figura 15).
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Figura 15. Perfil de rendimiento acumulado de hidrogéno a diferentes concentraciones de
residuos de limén
Nota: lineas punteadas datos experimentales, linea continua ajuste de los datos al modelo

de Gompertz.
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Durante la fase de latencia los microorganismos se adaptaron al sustrato y al sistema, una
vez que se adaptaron, se reprodujeron de forma exponencial y comenzaron a consumir el
sustrato y a producir H, en forma exponencial, esto provocé que el H aumentara. Agotado
el sustrato, la tasa de crecimiento de los microorganismos descendio y el H llegé a un

punto asintético.

Tabla 17. Pardmetros de la ecuacién de Gompertz modificada para los datos de
produccién de hidrégeno a diferentes niveles de concentracion de residuos de limén

CRL A Humax Rmax TPHamax
(g/L) (d) (mmol Hy/g SV) (mmol H,/gSV/Id)  (mmol Hy/Leactor/d)
0 5.18+0.27 0.67+0.03 0.52+0.11 14.31+3.19
10 5.97+0.26 0.64+.01 0.67+0.08 19.55+2.31
30 3.32+0.95 0.54+0.03 1.01+0.12 32.77+£3.93
60 5.29+0.29 0.48+0.03 0.54+0.11 19.97+3.93

Nota: CRL: concentracion de residuos de limén, Hpnae rendimiento acumulado de
hidrégeno maximo, Rna: tasa de produccion especifica de hidrdgeno maxima, A: tiempo
de latencia, TPHnax: tasa de produccion de hidrégeno maxima

Por otro lado, la CRL presento un efecto negativo en el rendimiento acumulado de
hidrogeno (ver figura 18 y tabla 16). El H es linealmente dependiente de la concentracion
de los residuos de limon. La ordenada al origen representa el Hpa (0.67+0.03 mmol
H,/gSV), por otro lado, la pendiente representa la velocidad con la que disminuye el Hpax

conforme aumenta la concentracion de los residuos de limoén.
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Figura 16. Rendimiento acumulado de hidrégeno en funcion de la concentracion de los

residuos de limoén
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Con base en el ajuste lineal que se presenta en la figura 16, se predice, que el aumento
en 10 g/L en la CRL provoca un descenso del 5% en el H y que a concentraciones
mayores a 190 g/L la H es nula.

En el caso de la produccién de los principales metabolitos de la FO. La concentracion de
los metabolitos totales incrementa en forma lineal con el incremento de CRL. Los
metabolitos que se producen en mayor proporcion son el acido acético, propiénico y
butirico. La distribucion de estos metabolitos no presento una dependencia de la CRL (ver
figura 17). La relacion concentracion B/A (mol/mol) se encontr6 en un rango de 0.4 a 0.7
(ver tabla 18).
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Figura 17. Metabolitos solubles en funcion de la concentracién de residuos de limoén

Por su parte, el etanol se produce en menor proporcion, su concentracion y su distribucion
aumentan conforme aumenta la CRL. Esto es debido que al incrementar la CRL la
reaccion de produccién del etanol se favorece cada vez mas. Esta reaccion tiene la
desventaja que consume sustrato soluble y genera CO, (ver ecuacién 14). El incremento
en la produccién de CO, provoca un descenso de la composicion del H, en el biogas y en
el H. Por otro lado, el consumo de sustrato provoca un aumento en la remocion de

carbohidratos y sélidos volatiles (ver tabla 18).
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Tabla 18. Parametros de operacién, remocion y composicion de metabolitos a diferentes
niveles de concentracion de residuos de limon

Concentracion 0 10 30 60
Residuos de limén g/L g/L g/L g/L

H (mmol H,l/gSV) 0.67+2.2 0.64+0.03 0.54+0.01 0.48+0.03
Remocion ST (%) 22.3+9.7 33.4+10.6 41.7+9.0 38.8+2.7
Remocion SV(%) 51.1+9.7 53.4+10.6 51.2+9.0 57.1+2.7
Remocion proteinas (%) 10.0£3.9 15.3#5.7  9.8+3.8 19.8+3.5
Remocién carbohidratos (%) 75.946.9 75.5+1.9 73.5+7.0 82.1+45
Remocion DQO (%) 20.9+5.2 24.743.4 33.4+2.0 28.6+1.0
Ac. acético (mmol/L) 5019 6018 61+1 7319+
Ac. butirico (mmol/L) 2614 25+21 44+29 3419+
Ac. propiénico(mmol/L) 7+1 8+1 11+1 11+1
Ac. isovélerico (mmol/L) 3+1 3+1 104 9+3
Ac. isobutirico (mmol/L) 1+0 210 1+0 210
Etanol (mmol/L) 240 3+0 5+0 172
Total de metabolitos(mmol/L) 8816 105+10 123+10 141+7
B/A(mol/mol) 0.52+0.01 0.42+0.36 0.71+0.46 0.46+0.07

En el caso de la remocién de ST, SV, DQO y proteinas no dependen de la CRL, por otro
lado, la remocion de los carbohidratos incrementa con el incremento de la CRL. Los SV se
remueven en un rango de 57 a 60%. La remocién de carbohidratos (80%) es mayor que la
de proteinas (25%). La remocion de la DQO obtenida (15%) es menor a la tedrica de
(33%).

5.4.2 Potencial bioquimico de generacién de hidrégeno
Para la prueba del PBGH, de los RSO de cafeteria se operaron reactores por lotes de 250
mL por 12 dias. Durante este tiempo, se monitoreo el perfil del H y la composiciéon de H,

(ver figura 18), después, los datos del perfil del H se ajustaron al modelo cinético de

Gompertz modificado (ver tabla 19).
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Figura 18. Perfil de rendimiento acumulado (a) y composicion de hidrégeno en la prueba

de potencial bioquimico de generacion de hidrégeno (b)

El Hmax fue de 0.67+0.03 mmol H,/gSV, con una TPH,ya de 14.3 mmol Hy/Lieaco/d Y UN
tiempo de latencia de (A) o fase de adaptacion de los microorganismos a los RSO de
aproximadamente 5.18+0.27 d. La fase exponencial dur6 entre 3 a 4 dias y en
aproximadamente 10 dias se alcanz6 el estado de equilibrio. La composicién maxima de
H. en el biogas fue de 50+7% v/v. Durante la operacion no se detectd la presencia de CH,
en el biogas.

Tabla 19: Parametros cinéticos de la ecuacién de Gompertz modificada en la prueba de
potencial bioquimico de generacién de hidrégeno

2

)\ Hmax F\)max TPHZmaX r
(d) (mmol Hy/g SV)  (mmol H,/gSV/d) (mmol H,/L/d)
5.1840.27  0.67+0.03 0.52+0.22 14.3+1.9 0.99

Nota: Ryax: tasa de produccion especifica de H, maxima, A: tiempo de latencia, TPHpax:

tasa de produccion de hidrogeno maxima
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En la tabla 20, se presenta una comparacion del PBGH, de diferentes sustratos
(principalmente residuos de comida) presentados en la literatura. El Hyax Y 12 TPHomax
obtenidos experimentalmente en el presente trabajo se localizan en un valor intermedio
comparado con otros trabajos de la literatura. El rendimiento varié en un rango de 0.3 a
1.2 mmol H,/gSV y la TPH; en un rango de 14 a 102 mmol Hy/Leactor/d. EStas diferencias
se deben principalmente a las diferentes caracteristicas de los sustratos, al tipo de
indculo, al pretratamiento del indculo y a las diferentes condiciones de operacion.

En general, la cinética de produccion de H, a partir de RSO obtenida en este trabajo es
mas lenta que los reportes de la literatura, donde se presentan tiempos de latencia entre O
y 48 h, fase exponencial de 0 a 12 h y estado de equilibrio entre 24 y 74 h (Kumar y Lin,
2013: Ming et al.,, 2008 y kim et al., 2009). Esta diferencias pueden ser causadas,
principalmente, por que durante la experimentaciébn no se agregaron nutrientes (como

nitrégeno, fosforo entre otros) a los reactores, como en los trabajos mencionados.

Tabla 20. Comparacién del potencial bioquimico de generacién de hidrégeno a partir de
residuos solidor organicos en reactores por lotes

Sustrato Inéculo Pretratamiento T pH SV A YH TPH, Referencias
del in6culo
°C g/L h (mmol/gSV)  (mmol/L/d)
RC Lodo No 35 45 10 18 3.13 20 Shin et al., 2004
acidogénico
anaerobio
RCO Microorganis Térmico 35 5 117 9.6 1.2 102 Kim et al., 2009
mos (60 °C, 20
contenidos min)
enlos RC
RC Lodo Térmico (100 35 5.5 90 0 0.8 N.M. Ramos et al., 2012
granular °C, 24 h)
anaerobio
RC Estiércol de Térmico 37 55 314 NM 0.45 N.M. Bansal et al., 2013
vaca (100 °C, 20
min)
RJ Lodo de una No 35 65 200 6.7 0.3 28 Kumar y Lin, 2013
PTAR
RC Lodo Térmico 35 55 19.2 115 0.67 14 Este estudio
granular (100 °C, 24 h)
anaerobio

RC: residuos de comida, RJ: residuos de Jatropha, RCO: residuos de cocina y PTAR: Planta de
tratamiento de agua residual.
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En el caso de la produccion de los principales metabolitos de la FO AGVs y etanol (ver
tabla 21), los metabolitos que se produjeron en mayor proporcién son el &cido acético
(57%), el &cido butirico (29%) y el acido propiénico. EI metabolito que se produjo en
menor proporcion fue acido isobutirico (1.4%). La relacién B/A fue de 0.52+0.01.

Tabla 21: Produccion de metabolitos en la prueba de potencial bioquimico de generacion
de hidrégeno

Metabolitos Composiciéon  Composicién

(mmol/L) (%)
Ac acético 5049 57.0
Ac butirico 26+4 29.5
Ac propionico 7+1 8.4
Ac isovalérico 3+1 2.8
Ac isobutirico 1+0 1.4
Etanol 2+0 2.1
Total 8816 100

B/A (mol/mol) 0.52+0.01
Nota: B/A es la relacion entre la concentracion del acido butirico entre el acido acético.

El hecho de que los &cidos: acético, butirico y propionico fueron los metabolitos que se
produjeron en mayor proporcion, demuestra que las reacciones de formacion de estos
acidos durante la FO presentan mayor actividad en relacién con las reacciones de
formacion de los &cidos isovalérico, isobutirico y etanol (ver ecuaciones 10, 11, y 14). Sin
embargo, como la relacion B/A es menor a 1 indica que también se favorece la reaccion
de formacion del &cido acético a partir de H, y CO, catalizada por bacterias

homoacetogénicas (ver ecuacion 13).

Este resultado esta acorde con la investigacién de Motte et al., 2013, quien encontrd que
a concentraciones menores de 19% de SV se obtenian relaciones A/B menores a 1y
encontrd que esto se debia a que se favorecia la reaccion de formacién del acido acético
a partir de H, y CO, catalizada por bacterias homoacetogénicas. Algunas de las especies
de bacterias homoacetogénicas que han sido mayormente estudiadas para la produccion
de H, a partir de RSO son: Clostridium butiricum, Acetobacterium woodii entre otras
(Almeida et al., 2011).

En el caso de la remocion de ST y SV fue de 22.3+0.05% y 51.1+0.3% respectivamente.

La remocion de carbohidratos (76+6.86%) fue mayor que la de proteinas Los
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carbohidratos se remueven en mayor cantidad debido a que se favorece la actividad de
los microorganismos que hidrolizan los carbohidratos para obtener aminoécidos (ver tabla
22).

Tabla 22. Remocioén de solidos totales, sdlidos volatiles, demanda quimica de oxigeno,
carbohidratos y proteinas en la prueba potencial bioquimico de generacién de hidrégeno

Parametro Remocion
(%)
ST 22.3+0.05
SV 51.1+0.3
Carbohidratos 7616.8
Proteinas 10+3.7
DQO 21+3.8
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5.5 Arranque y operacion del reactor continuo de tanque agitado productor

de hidréogeno

La activacion del indculo se realizd con glucosa durante tres dias en un reactor por lotes.
La produccién acumulada de hidrégeno fue de 35.4 mmol. En esta fase Unicamente
bacterias fermentativas que utilizan a la glucosa como sustrato fueron activadas, bacterias

hidroliticas no fueron activadas.

Después de la activacién, el inéculo se aclimatd a los RSO como sustrato. Para esto se
operd el reactor en modo SBR durante dos ciclos de 24 h. En el primer y segundo ciclo se
produjeron 6.5 mmol de H, por ciclo. Una vez finalizado el segundo ciclo se cambié la

operacién a régimen continuo.

5.5.1 Perfil de la tasa de produccidn, composicidén y rendimiento de hidrégeno

El RCTA productor de H, oper6 durante 186 dias. Del dia 1 al 80 oper6 con una CO de 19
9SV/L eactor/d y un TRH de 24 h, del dia 81 al 134 con una CO de 38 gSV/L eacto/d Y UN
TRH de 12 h y finalmente del dia 135 al 186 operd con una CO de 57 gSV/L eacto/d Y UN
TRH de 8 h. En la figura 19 se presenta el perfil de composicion, TPH, y YH durante la

operacion en régimen continuo.

Durante los primeros nueve dias de operacion, el H, se produjo en baja cantidad
(0.2£0.12 mmol Hy/L,acto/d). Este periodo fue la fase de adaptacion de los
microorganismos (ver figura 19). Esta baja produccién de H, puede estar relacionada con
el cambio de régimen de operacién de modo SBR a RCTA. Bakonyi et al., (2014) han
discutido que el TRH, el pH y la temperatura aplicada durante el estado de transicién del
reactor (causada por el cambio de operacion de lotes a continuo) tendra como resultado el

enriguecimiento de ciertas poblaciones microbianas.

Entre el dia 10 al 21 la TPH,, la composicion y el YH incrementaron en promedio hasta
3.841.1 mmol Hy/Leactor/d, 22+6% viv y 0.3£0.2 mmol H,/gSVa.4e respectivamente. Sin
embargo, durante este tiempo una capa de lipidos sélida se acumulé dentro del reactor

entre la superficie del digestato y el espacio de cabeza.
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La capa de lipidos provocd un descenso en la transferencia de masa del digestato (en
fase liquida) al biogas, lo que a su vez causé el aumento de la presion parcial del H, en la
fase liquida. El aumento de la presion parcial, acorde con Almeida et al., (2011), causo la
inhibicion de los de los microorganismos fermentadores productores de hidrogeno y el
descenso drastico de la TPH,, la composicion y el YH entre el dia 21 al 25.
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Figura 19. Perfil de la tasa de produccioén (a), composicion (b) y rendimiento de hidrégeno

(©)
En el dia 24 se removi6 la capa de lipidos acumulada en el interior del reactor. En la

posterior operacion para evitar la acumulacion de lipidos dentro del RCTA, a los RSO en

fase liquida utilizados como sustrato se le removieron los lipidos con una trampa de
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grasas. La formacion de la capa de lipidos no se volvié a observar durante la operacién

del reactor.

La formacion de esta capa de lipidos y otras fallas practicas (ejemplo fallas en las
bombas, incrustacién de los tubos, entre otras) se deben evitar con el fin de tener una
produccion optima de H,. Para reducir al minimo este tipo de fallas y aumentar la TPH el
desarrollo de estrategias de control y el uso de diferentes configuraciones de reactor
(SBR, Semi-RCTA, entre otros.) pueden ser una buena opcion (Kumar et al., 2013;
Bakonyi et al., 2014).

A partir del dia 25 al 45 el reactor mostr6é una TPH,, composicién y YH de 10.68+1.6 mmol
Ho/Lreactor/d, 39.34% viv y 0.6 mmol H,/gSV.q4. Durante el dia 46 al 80 se detectd la
presencia de CH, en el biogas con una composicion promedio de 13.6 + 3.9% v/v (ver
figura 18 b), por otro, lado se observd el descenso de la composicion de H, hasta 0.5
mmol H,/Leacto/d. La presencia de CH; en el biogas indica la existencia de arqueas
metanogénicas en el medio de reaccion. Acorde con Valdez y Poggi, (2009) las arqueas
metanogénicas hidrogenotréficas consumen H, para generar CH,;, esto explica el

descenso de la composicion, TPH,, YH entre los dias 46 al 80.

En el dia 81 se incrementd la CO a 38 gSV/L eactor/d Yy @ la vez se disminuy6 el TRH a 12 h.
Estos cambios en las condiciones de operacién causaron el un aumento en la TPH,, la
composicion de H, y la supresion en la generacion de CH,. Este resultado esta acorde
con un trabajo de Pakarinen et al., (2011) donde reportaron que el aumento de la CO
resulto en un aumento de la TPH, desde 0 a 8.3 mmol Hu/L eaco/d Y UN descenso en la
generacion de CH; de 18 a 0 mmol CHy/Lieaco/d. Es decir, se logré6 cambiar las

condiciones de produccién de CH, a las de produccion de H, con el aumento de la CO.

Este comportamiento puede ser atribuido a diferentes fendmenos, que pueden incluir al
lavado y reduccion de la actividad de los microorganismos metanogénicos, control
biocinético o seleccién de bacterias fermentativas productoras de H,. (Buitron et al.,
2014).

Entre el dia 84 al 120 la TPH,, la composicion y el YH se mantuvieron en forma estable en
un promedio de 19.8+t1.6 mmol Hy/Lieacto/d, 39.1 % viv y 0.5 mmol H,/gSVaug
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respectivamente. Sin embargo, del dia 126 al 136 se volvid a detectar la presencia de CH,
con una composicion promedio de 10% v/v (ver figura 18). La presencia de CH, provoco
un descenso en la TPH,.

En el dia 135 se aumento la CO a 57 g SV/L eacto/d Y se disminuy6 el TRH a 8 h. Dicho
cambio provoc6 un descenso en la tasa de produccion de CH, y un aumento en la TPH,.
Entre el dia 145 al 186 el RCTA opero6 sin la produccion de CH4 y con un valor promedio
de TPH,, composicion y YH de 8.92+1.9 mmol Hy/L eacto/d, 35.914.4% viv y 0.17+0.03
mmol Hy/gSV 44, respectivamente.

Cuando no se detect6 la presencia de CH,4 en el biogas, la composicion de H, tuvo una
variacién en un rango entre 25 y 55% v/v independientemente de la CO (ver figura 22).
Estos cambios en la composicién de H, estan acorde con resultados de la literatura donde
se utiliza RSO como sustrato. Zhu et al. (2008), Wang y Zhao (2009) y Shin et al. (2005),
reportan una composicién de H, en el biogas en un rango entre 36 a 58, 28 a 33y 45 a

62% vl/v, respectivamente, cuando RSO se utilizaron como sustrato en un RCTA.

5.5.2 Perfil de remocién de sdlidos volatiles, demanda quimica de oxigeno,
carbohidratos y proteinas

Durante la operacion del RCTA se monitoreo el perfil de eficiencia remocién SV, DQO,
carbohidratos y proteinas (ver figura 20 a 'y b). La eficiencia de remocién de SV y DQO fue
de 5119 y 27+9% respectivamente durante la operacion del RCTA. La variacién de la
eficiencia de remocién del sustrato y la TPH, durante el tiempo puede estar relacionada
con la velocidad de hidrélisis de sustratos insolubles y la velocidad de degradacion de los
polimeros complejos (carbohidratos, lipidos proteinas) la cual depende de la
concentracion del sustrato (Wang y Zhao, 2009).
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Figura 20. Perfil de remocién de solidos volatiles, demanda quimica de oxigeno (a)

carbohidratos y proteinas (b)

La eficiencia de remocion de carbohidratos totales (76+6%) fue mas grande que la
eficiencia de remocién de proteinas (28+11%) independientemente de la CO (ver figura 20
b). En el caso de los RSO, los carbohidratos aportan mas a la produccién biolégica de H,
comparados con las proteinas y los lipidos. En este sentido, las proteinas se pueden
hidrolizar en el reactor fermentativo, pero el biogds que produce se compone
mayoritariamente de CO,. Se ha reportado que Unicamente 0.1% de la carne sin grasa se
convierte en hidrégeno, basado en la remocién de DQO en experimentos por lotes
(Okamoto et al., 2000).

5.5.3 Perfil de produccioén de los principales metabolitos de la fermentacion oscura

El perfil de produccion de los principales metabolitos de la FO (AGVs y etanol) se
presenta en la figura 21. El metabolito que se produjo en mayor proporcién fue el acido
acético (13174535 mg/L), representa el 48% del total de los metabolitos producidos
durante la operacion del RCTA. Por su parte, el acido butirico se produjo en un rango de
300 a 1200 mg/L.
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La produccion total de acido propidnico fue de 556+330 mg/L. Durante algunos dias de
operacion a una CO de 57 gSV/Lieaco/d, €l &cido propionico se produjo en mas alta
concentracion que el acido acético. Esto puede estar relacionado con la caida de la TPH,,
ya que metabdlicamente hablando las bacterias que producen acido propiénico consumen
H, para producir acido propiénico (Motte et al., 2011). Los &cidos isovalérico e isobutirico
fueron producidos en menor concentracion, excepto entre los dias 64 al 86.
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Concentracion de AGVs
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—e—Isobutirico —a—Butirico —e—Isovalérico
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Figura 21. Perfil de concentracion de los acidos grasos volatiles
5.5.4 Efecto de la carga organica sobre la produccién de hidrégeno
Para el andlisis del efecto de la CO sobre la PBH, se utilizaron datos de la operacion en

forma estable del reactor, es decir cuando la TPH, en un tiempo mayor a 15 dias varid

con una desviacion estdndar menor a 15% de la TPH, promedio.
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Efecto de la carga organica sobre tasa la produccidon, composicion y

rendimiento de hidrégeno

En la figura 22 se presenta la TPH,, YH y composicion del H, en funcion de la CO. Se
observo que el incremento de la CO de 19 a 38 gSV/Leactord OCasiond un aumento
considerable de la TPH, de 10.7 a 19.9 mmoHy/Leacto/d Y S€ €NCONtré que estos datos son
estadisticamente diferentes (ANOVA, p<0.05). Por otro lado, el incremento de la CO de 38
a 57 gSV/Leacto/d provoco un descenso de la TPH, de 19.87 a 8.92 mmol Ha/L eactor/d,
también se encontré que los datos son estadisticamente diferentes (ANOVA, p<0.05).
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Figura 22. Tasa de produccion, rendimiento (a) y composiciéon de hidrégeno en funcion de

la carga organica (b)

Por otro lado, el incremento de la CO provoco un efecto negativo en el YH (ver figura 21

a). Este resultado est4 acorde con resultados de la literatura donde se reporta que el
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incremento de la CO causa un descenso del YH. Este descenso en el rendimiento puede

ser resultado del incremento de la produccién de metabolitos totales (ver tabla 24).

Los datos experimentales de TPH, y YH a diferentes CO fueron ajustados a los polinomios
de segundo orden de las ecuaciones 20 y 21.

TPH, = —0.0278 = CO? + 2.0657 * CO — 18.54 Ecuacion 20
YH = —0.0003 * CO? + 0.0124 = CO + 0.4779 Ecuacion 21

Donde, la TPHomax (19.8 mmol Hu/Leaco/d) se obtuvo a una CO de 37.1 gSV/L eacto/d, Y
YHmax (0.6 mmo H,/gSV) se obtuvo a una CO de 19.2 gSV/L eacto/d. EStos resultados
contrastan con los obtenidos por Hafez et al., (2010), donde a partir de glucosa como
sustrato encontraron la TPH,qax Y €l YHnax @ una misma CO. Estas diferencias pueden ser

explicadas por las diferentes caracteristicas de los sustratos.

Debido a que la TPH,nax ¥ €l YHmax NO se encuentran a la misma CO, es necesario, hacer
un compromiso al decidir cual de estos dos parametros se va maximizar. Como en este
estudio el sustrato utilizado (RSO) es de bajo costo (comparado con la glucosa) es mas

conveniente operar el reactor a la TPH,max con una reduccion del 13% en el YHpax.

En la literatura, se ha reportado que la TPH, aumenta con el aumento de la CO hasta que
alcanza un valor maximo a una determinada CO cuando se utiliza glucosa como sustrato
(Ramirez et al., 2015: Hafez et al., 2010). Durante la fermentacion de la glucosa Hafez et
al., (2010) establecieron una relacion entre la TPH, y el YH con la CO y obtuvieron la
TPHzmaxy €l YHmax @ una CO de 103 gDQO/Leactor/d.

En el caso de los RSO, diferentes autores reportan la maxima TPH, a diferentes CO.
Zahedi et al., (2014) reportaron la TPHzmax @ 110 gSV/Leacto/d de CO, mientras que Wang
y Zhao (2009) encontraron la TPH;max @ 37.8 gSV/Leacto/d de CO esta diferencias puede
estar relacionadas con el pretratamiento del in6culo, diferencias caracteristicas de los

RSO y a las particulares condiciones de operacion.

Cuando no se detect6 la presencia de CH, en el biogés, la composicion del H, no

present6 dependencia estadisticamente significativa de la CO y varié en un rango de 35 al
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40% v/v independiente de la CO (ver figura 25). Zhu et al., (2008), Wang y Zhao (2009) y
Shin et al., (2005) reportaron que la composicion del H, en el biogas varia en un rango de
36 a 58, 28 a 33 y 45 a 62% v/v respectivamente, cuando RSO fueron usados como

sustrato en reactores continuos.

En la tabla 23 se presenta una comparacion de los resultados de PH, obtenidos en esta
tesis con resultados obtenidos por otros autores en reactores continuos de tanque
agitado. La TPH;, y el YH se encuentran en un valor intermedio cuando se trabaja en
condiciones mesofilicas. Los mas altos YH y TPH, fueron obtenidos en condiciones
termofilicas. Es interesante notar que el uso de recirculacién del digestato puede
incrementar la TPH,, comparado con otros estudios con similares condiciones de

operacién y sin recirculacion (Chu et al., 2008).

Tabla 23. Comparacién de la produccién de hidrégeno a diferentes condiciones de
operacion en reactores continuos

Sustrato Pretratamiento T pH TRH CO H,  TPH: YH Referencias
del inéculo (°C) (d) (gvs/iud) (% (mmol (mmol
VIV))  Ho/L/d)  Ha/gVSag)
Residuos de comida No 55 55 5 8 60.5 414 5.2 Shiny Youn, 2005
Residuos de comida Digestato 55 48 13 39.4 545 234 5.9 Chu et al., 2007*
adaptado
Residuos de comida Digestato 55 6.5 8 14.1 1.2 9.7 0.68 Karlsson et al., 2008
lestiércol adaptado
Residuos de comida No 40 5.5 4 37.7 2.4 75.4 2.0 Wang y Zhao, 2009**
Residuos orgéanicos No 37 55 2 37.5 42.0 66.7 1.8 Liu et al., 2006*
domeésticos
Pasto silado Control 35 56 6 10 24 17.0 1.7 Pakarienen et al., 2011
biocinético
Pulpa de oliva Térmico 35 50 03 179.4 291 143 0.08 Koutrouli et al., 2009
Residuos de comida Térmico 35 53 1.25 35.2 - 35.2 1.0 Kim et al., 2008
(90°C,10 min)
Residuos de comida Térmico 35 55 3 37.6 - 16.52 0.4 Jo et al., 2007
(90°C,20 min)
Residuos de comida Térmico 35 55 05 38.0 39 19.8 0.5 Esta tesis

(105°C,24 h)

Nota: Inéculo fue lodo anaerobio para todos los caso excepto para wangm y Zhao, 2009 donde se utilizé microorganismos
que se encuentran en los residuos de comida. * Recirculacion del digestato. ** Operacidn en semicontinuo.
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5.5.5 Efecto de la carga organica sobre la produccién de los principales metabolitos

de la fermentacidn oscura

La produccioén y distribucion de los principales metabolitos de la FO con diferentes niveles
de CO se presentan en la tabla 24 y figura 23. La produccién y distribucién de los
metabolitos presentaron dependencia de la CO. La produccién total de metabolitos
aumento6 de forma lineal con el aumento de la carga organica. La relacion B/A presento

dependencia cuadrética de la CO.

En general, los metabolitos que se produjeron en mayor proporcion fueron los siguientes:
acido acético (33-42% mol/mol), etanol (25-39% mol/mol), acido butirico (13-16% mol/mol)
y acido propiénico (14-18% mol/mol). Estos cuatro metabolitos corresponden a mas del
98% de la produccion de metabolitos totales. La relacién B/A (mol/mol) se encuentra en
un rango entre 0.26-0.41. El &cido acético, etanol y acido butirico se producen por
reacciones de fermentacién de carbohidratos las cuales generan H, y CO, y que son
catalizadas por diferentes bacterias fermentativas (ver ecuaciones 10, 11, y 14). Por su
parte, el acido propidnico se produce por su reacciéon de formacion, la cual consume H,

(ver ecuacion 12).

Tabla 24.Prouccion de metabolitos de la fermentacion oscura a diferentes niveles de
carga orgénica

Metabolitos de la FO OLR (gSV/L eactor/d)
19 38 57
Metabolitos totales (mmol/L) 57+10 6014 6718
Ac. Acético (mmol/L) 2314 19+3 2447
Etanol (mmol /L) 1443 2319 7£1
Ac. Butirico (mmol /L) 943 843 7+1
Ac. Propiénico (mmol/L) 843 843 11+4
Ac. Isobutirico mmol /L) 1+0 1+0 00
Ac. Isovalérico (mmol /L) 1+0 00 00
B/A (mol/mol) 0.40+0.12 0.41+0.07 0.26+0.12

Como las relaciones B/A son menores a 1 y como el 4cido acético se produce en mayor
cantidad, esto siguiere, que también se favorecio la reaccion de formacién de &cido
acético por la ruta homoacetogénica, que también consume H, (ver ecuacion 13). Estos
resultados estdn de acuerdo con Motte et al., (2013) quien obtuvo a concentraciones de

10 y 14% de ST relaciones B/A de 0.4 y 0.8, respectivamente y discuten que estos
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resultados se deben a que se favorecié la reaccion de formacion del acido acético por la
ruta homoacetogénica.

El acido acético (42%) fue el metabolito predominante a la CO de 19 gSV/L eacto/d Seguido
del etanol (28%). Sin embargo, al aumentar la CO a 38 gSV/Leacto/d, €n €l caso del biogas
aumento la TPH, y el caso del digestato descendi6 la composicion de acido acético e
incremento la produccion de etanol. Esto indica que al aumentar la CO se suprime la
reaccion de formacién del &cido acético por la ruta homoacetogénica y se favorece la de
formacion de etanol, esto provocé el aumento de la TPH, y el aumento en la composicion
del etanol.

120 7 MT=4.7*CO + 52.1 (mmol/L) r 90
100 R2=0.9613 80 © GEZET Ac. isovalérico
3 o © S—é E==3Ac. isobutirico
50580- - 70 5 ~
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Figura 23. Produccién, distribucion de los metabolitos (a) y relacion B/A en funcion de la

carga organica (b)

Al aumentar la CO hasta 57 gSV/L eactor/d la TPH, descendié y el metabolito predominante
fue el &cido acético seguido del etanol. Este resultado, posiblemente es a causa de que al
aumentar la CO la reaccion de formacién del etanol se suprime y la reaccion de formacién

del propidnico por la ruta homoacetogénica, otra vez se favorece.
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5.5.6 Efecto de la carga organica sobre la remocién de soélidos totales, solidos

volatiles, demanda quimica de oxigeno, carbohidratos y proteinas

En la tabla 25 se presenta la remocién de ST, SV, DQO, carbohidratos y proteinas. Se
observa que la remocion de ST (44-48%), SV (53-58) y carbohidratos (74-99%) no
presentaron diferencia estadisticamente significativa al aumentar la CO (ANOVA p<0.05),
por lo tanto, estos pardmetros no dependen de la CO. Por otro lado, la remocién de DQO
y proteinas disminuyeron con el incremento de la CO.

En el caso de los carbohidratos Koutrouli et al., (2009) reportaron que la remocién de
carbohidratos descendi6 (de 96 a 65%) con el incremento de la CO de 43 a 92
gVS/Lieactor/d. Considerando que en este estudio la CO maxima fue de 57 gSV/L eacto/d,
estos resultados pueden ser complementarios. Sin embargo, es necesario realizar
experimentos variando la CO en un rango mas amplio (ejemplo de 6 a 140 gVS/L eacto/d)

para clarificar el comportamiento de la remocion de carbohidratos al incrementar la CO.

Tabla 25. Parametros de operacién y remocion con diferentes niveles de carga organica

Parametros CO (gVS/Lieactor/d)
19 38 57

TPH, (mmol Ho/L eactor/d) 10.68+1.6 19.83+2.7 8.92+1.9
YH (mmol H,/gVS) 0.61+0.06 0.5+0.06 0.18+0.03

Hidrogeno (% v/v) 39+4.1 39+3.6 35+4.5
Remocién de ST (%) 44.4+8.0 47.4+8.3 48.348.3
Remocion de SV (%) 50.4+8.9 53.5+8.0 54.4+7.9
Remocion de DQO (%) 26.3+7.6 23.4+6.7 19.8+3.3

Remocion de Carbohidratos (%) 79.1+6.9 75.843.1 74.23+3.7
Remocién de Proteinas (%) 37.6£7.7 21.9+5.2 19.9+6.6

La remocién de carbohidratos (74-79%) es mayor que la de proteinas (19-37%), lo cual
indica que el H, se forma principalmente por la degradacion de carbohidratos. Estos
resultados concuerda con los reportados por Chu et al.,, (2008) quien en un RCTA
productor de H, a partir de residuos de comida obtuvo una remocién de carbohidratos y

proteinas de 90 y 37%.

Como la remocion de DQO esta en un rango de 19 a 26%, la FO (por si sola) no es un
proceso técnicamente viable para tratamiento de RSO, incluso, si se obtuviera la
remocion tedrica del 33%, la remocién de DQO seguiria siendo un valor muy bajo y el

digestato al final del proceso contendria una alta cantidad de carga organica. Este
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digestato si llega a sitios de disposicidn final causara mas contaminacion que el RSO sin

tratamiento.

Sin embargo, si la FO se acopla con otros procesos ya probados industrialmente, como la
digestion anaerobia se puede lograr que se remueva mas cantidad de DQO (80%) y por
otro lado aumentar el rendimiento energético. Liu et al. (2006) demostraron que al acoplar
la FO con la DA se produce un efecto sinérgico en el rendimiento energético, es decir que
si se acopla la FO y la DA el rendimiento energético de este sistema es mayor que la
suma del rendimiento energético que produce cada uno de estos sistemas por separado.
Sin embargo, esto no sucedi6 con la remocion de DQO.

5.5.7 Andlisis de comunidades microbianas

Se realizé un andlisis de DGGE en muestras tomadas del interior del RCTA en diferentes
dias de operacion. El perfil de Bacterias y Arqueas se presentan en la figura 24. El
analisis DGGE present6 un indice de similitud mayor a 0.72 independiente de la CO en

ambos casos.

Como se presenta en la figura 24 (A), se detectaron 14 bandas relacionadas con
bacterias. Dichas bandas se presentaron desde el primer dia de operacion y
permanecieron durante toda la operacion, sin embargo, solo siete se encontraron en
mayor proporcion. La presencia de dichas bandas esta relacionada, entre otras bacterias,

con bacterias productoras de H, y con la produccion de hidrégeno en el biogas.

Por otro lado, en los dias que la tasa de produccion y rendimiento de hidrogeno fuero muy
bajos también se detectaron estas bandas. Sin embargo, es necesario hacer mas estudio
para poder identificar las bandas que se relacionan con bacterias productoras de

hidrogeno y determinar su actividad especifica en el reactor.

Para el caso de arqueas, entre el dia 1 al 34 la DGGE muestra una muy baja presencia.
Sin embargo, para el dia 46 algunas bandas aparecieron y permanecieron durante toda la
operacion. La presencia de dichas bandas esté relacionado con la presencia de arqueas

en el reactor y con la generacién de CH, en el biogas.
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Figura 24. DGGE de las muestras durante la operacion del reactor continuo de tanque
agitado. Perfiles de DGGE para dominio Bacterias (A) y Arqueas( B): Cada carril esta
relacionado con diferentes dias de muestreo
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Las arqueas permanecen en el reactor a partir del dia 46 al 180. Sin embargo, entre el dia
81 al 120 y entre el dia 133 al 186 no se detecté la presencia de CH,4 en el biogas. Dicha
presencia sin la produccién de CH, se puede explicar por la baja actividad de arqueas en
el reactor, pero es necesario realizar mas estudios con el fin de analizar la actividad
especifica de estos microorganismos en interior del reactor. Ademas, se ha informado de
que la alteracion de la CO, es también una fuente de estrés para las cepas que se ven
obligadas a acostumbrarse a su nuevo entorno en reactores continuos de produccion de
H, (Bakonyi et al., 2012).

Los microorganismos contenidos en la alimentacion de los RSO pueden conducir a
cambios en la composicién microbiana en el interior del reactor. Se ha reportado que se
pueden reducir estos cambios al controlar la temperatura de alimentacién (Jo et al., 2007).
En este estudio, la temperatura de alimentacién fue controlada a 4°C para evitar la
actividad fermentativa durante el almacenamiento. Sin embargo, arqueas metanogénicas
fueron detectadas durante la operacion del reactor, por lo tanto es impértate identificar si

las arqueas metanogénicas provienen del sustrato alimentado o del inéculo.

85



6. Conclusiones

Como conclusidon general se demostré que la carga organica tiene efecto sobre la
produccién biolégica de hidrogeno a partir de residuos sélidos organicos de restaurante
en un reactor continuo de tanque agitado debido a que la tasa de produccién y el
rendimiento de hidrégeno presentaron dependencia cuadratica de la carga organica, por
otro lado, la remocién de demanda quimica de oxigeno y remocion de proteinas

descendieron con el aumento de la carga orgéanica.

La caracterizacion de los residuos sélidos organicos de restaurante mostré que estos
tienen un alto potencial para ser utilizados como sustrato en la fermentacion oscura por su
por su gran capacidad de generacion (48 + 15 kg/d), por su alto contenido de nutrientes
como son carbohidratos (59.6+2.7 g/L) y proteinas (108.1+8.5 g/L) y por su alto contenido
de materia organica (208+0.7 gSV/kg). Por otro lado, la caracterizacion del lodo granular
anaerobio pretratado mostré que dicho lodo por su alto contenido de proteinas (276.7 *

4.4) presentd un alto potencial para ser utilizado como inéculo.

En el caso del efecto de la concentracion de los residuos de limoén sobre la produccion
biolégica de hidrégeno se encontré que al aumentar gradualmente la concentracion de los
residuos de limén el rendimiento acumulado de hidrégeno descendi6é de forma lineal. El
descenso en el rendimiento acumulado de hidrégeno esta relacionado con el aumento en
la produccion y con la distribucion de los principales metabolitos (acido acético,

propidnico, butirico y etanol).

La produccién de metabolitos aumento de forma lineal con el aumento de la concentracion
de los residuos de limon, y la distribucién de los metabolitos dependié de la concentracion
de residuos de limén. El incremento de la concentracién delos residuos de limén provoco
que se favorecieran reacciones que consumen el hidrogeno y las que forman solventes

(las cuales consumen sustrato y producen biéxido de carbono).

Después de la prueba de potencial bioquimico de generaciéon de hidrégeno de los RSO
utilizados como sustrato se determiné que el rendimiento acumulado de hidrégeno fue de
0.61+0.03 mmol H,/gSV con una TPH, de 14.3+1.9 mmol Hy/Lieacto/d Y la composicion

maxima de hidrégeno en el biogas fue de 50+7% (v/v).
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Los metabolitos que se produjeron en mayor proporcion fueron el acido acético,
propionico y butirico. La relacion acido butirico/acido acético fue de 0.54+0.2 (mol/mol).
Estos resultados indican que las reacciones que se presentaron durante la operacion de
los reactores por lotes fueron las de formacion del &cido acético y propiénico por
fermentacion de carbohidratos y la formacion del acido acético por la ruta
homoacetogénica.

Por otro lado, fue posible producir hidrégeno a partir de RSO en el RCTA con tres niveles
de carga organica 19, 38 y 57 gSV/Leacto/d cOn una tasa de produccién de hidrogeno de
10.7+1.6, 19.8+0.6 y 8.94,1.9 mmol Hu/Leacto/d Y un rendimiento de 0.61,0.50 y 0.18 mmol

H,/ g SV respectivamente.

Se observo que la produccion de metabolitos aumenté de forma lineal con el aumento de
la carga organica. La distribucién de los metabolitos no presenté dependencia de la carga
organica. El 4cido acético y el etanol fueron los metabolitos que se produjeron en mayor
cantidad. Lo anterior, indica que las reacciones que se llevaron a cabo durante la
operacién de reactor fueron las de formacién del &acido acético y el etanol por
fermentacion de carbohidratos y la de formacion del acido acético por la ruta

homoacetogénica.

La maxima tasa de produccién y el maximo rendimiento de hidrégeno no se encontraron a
la misma carga orgéanica. La tasa de produccion de hidrégeno maxima fue 19.8 mmol
Ho/Lieactor/d 'y S€ Obtuvo a una carga organica de 37.1 gSV/Lieaco/d. En el caso del
rendimiento de hidr6geno, se obtuvo el valor maximo de 0.61 mmol H,/gSV a una carga
organica de 20.7 gSV/L eactor/d.
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6.1 Recomendaciones

Uno de los principales problemas al trabajar con reactores continuos en el laboratorio es
mantener el flujo de entrada y salida constantes. Esto puede ser causado por variaciones
en el flujo de entrada, incrustaciones de minerales en las mangueras y fugas. Para
eliminar estos inconvenientes es necesario desarrollar estrategias de control y evaluar el
uso de diferentes configuraciones de reactores como el SBR y reactores semi-continuos

de tanque agitado.

En el caso de residuos con alta concentracién de lipidos es necesario el uso de una
trampa de grasas antes de alimentar el sustrato al reactor continuo. Dicha trampa, al
eliminar las grasas, evitara formacioén de una capa de lipidos en la superficie del digestato

en el interior del reactor, la cual puede afectar la produccién de hidrégeno.

Por otro lado se recomienda realizar un estudio para determinar el efecto de los lipidos
sobre la produccion de hidrogeno a partir de residuos sélidos organicos en reactores
continuos de tanque agitado. Con los resultados de dicho estudio, se podrian proponer
estrategias de control que permitan utilizar los lipidos de la forma mas adecuada y

practica.

Otra recomendacion es realizar estudios de produccion de hidrégeno a partir de residuos
sélidos orgéanicos via fermentacién oscura en base seca, es decir, con concentraciones de
sélidos totales mayores al 15% con el propésito de disminuir el uso de agua utilizada para
diluciéon y aumentar la tasa de produccion y rendimiento de hidrogeno. Para esto es
necesaria la utilizacion de nuevas configuraciones de reactor (como el reactor de flujo
pistén y los reactores discontinuos secuenciales), el uso de bombas para transporte de
fluidos viscosos (como las bombas de desplazamientos positivo) y el desarrollo de

estrategias de control que faciliten la operacion del reactor.
Para aumentar el rendimiento energético y la remocién de demanda quimica de oxigeno

del sustrato, se puede acoplar el proceso de fermentacion oscura con otros como: la

digestion anaerobia, la foto fermentacion o la formacion de polihidroxialcanoatos.
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Para incrementar la produccion de hidrégeno, sera necesario implementar estrategias de
control optimo basadas en la carga organica para maximizar la tasa de produccién y
rendimiento de hidrogeno. La filosofia de dicha estrategia debe basarse en mantener la
carga organica en un rango donde se encuentra la tasa de produccién y rendimiento de
hidrégeno méximos por medio de la manipulacién del flujo de alimentacion.

Por dltimo, para residuos sélidos orgéanicos con alto contenido de citricos es necesario
disefiar métodos para remover el mayor porcentaje posible de citricos y asi minimizar el
efecto negativo de este sustrato en la produccion biolégica de hidrégeno via fermentacion

oscura.
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Anexos

Anexo 1. Cromatogramas de gases de dos muestras de biogas tomadas del RCTA a)
compuesta de H, y CO, y b) compuesta de H,, CO, y CH,
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Anexo 2. Ecuaciones para calcular la composicion de H,, CO, y CH,4 en las muestras de
biogas tomadas del RCTA.

c
An, (M) +100

H
Ch, = P (CstTD) " (nggz;m> iy (CCH4STD) [=
e Hastp €0z ACOZSTD o ACH45TD
[
Aco, ( A—COZSTD> * 100
COzsTD
Cco, = - [=] %v/v
C [ C
A H, (M) + ACOZ (ACOZSTD> + ACH4 (ACH4-STD>
Hastp COzsTD CHustp
C
Acn, (ACHﬂ) * 100
CHz = = CCH4STD . [=] Yow /v
AHz (M) + ACOZ (ﬁﬂ) + ACH4 (ACH4STD>
Hzstp COzsTD CHusTD

CH2 + CCO2 + CHZ = 100%

Dénde: Cy; es la concentracién del H, Cco:, €s la concentracién del co,, Ccns €S la
concentracion del CH,, Au, es el area del H,, Aco, €s el area del CO,, Acn. es el area del CH,,
Auso €S €l area estandar del H,, Ao €S €l area del estandar del H,=2812, Acozsw €S €l
area del estandar de CO,=146, Ach.so €S €l area del estandar del CH,=447, Csmo €S la
concentracién del estandar H,=50%, Cco2sto €S la concentracion del estandar de C0,=30% y
Ccrasto €S la concentracion del estandar de CH4=20%.
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Voltage

Anexo 3. Cromatograma de gases de una muestras de digestato tomada del RCTA.
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