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1. INTRODUCCION

Por sus caracteristicas, el hidrogeno es considerado uno de los vectores
energéticos del futuro, su combustion no genera gases de efecto invernadero
ademas de que posee un poder calorifico mayor que el de otros combustibles

obtenidos a partir de hidrocarburos.

La mayor parte de la produccién de hidrégeno actual se obtiene a partir de
procesos termocataliticos y a partir de recursos no renovables. Frente a esto, los
procesos biolégicos nacen como una alternativa para la produccién de hidrogeno a
partir de biomasa y recursos renovables. Entre estos procesos el que ha tenido
mayor atencion en la investigacion es la fermentacion oscura, puesto que presenta
algunas ventajas frente a los otros bioprocesos, como son las mayores
velocidades de produccién, resistencia a perturbaciones y la utilizacién de aguas
residuales ricas en carbohidratos como materia prima; de este modo es posible
abatir dos problemas al mismos tiempo, por un lado se obtiene energia a partir de
un recursos renovable y por otro lado se lleva a cabo un procesos de tratamiento

de aguas residuales.

En cualquier proceso productivo se busca obtener la mayor produccion en el
menor tiempo posible. En la produccion biolégica de hidrogeno se han
implementado diversas estrategias de optimizacién, en la mayoria de ellas se
buscan las mejores condiciones de operacién que maximicen la productividad. En
diversos estudios se emplean algunos métodos que consisten primero en realizar
diversas pruebas en laboratorio basadas en un disefio experimental, en las que se
determinen las condiciones O6ptimas como configuracion de reactor, tipo de
indculo, tipo de sustrato, temperatura y pH de operacion, etc. O sea que se
determinan las condiciones Optimas fuera de linea. En otros trabajos se
implementan métodos estadisticos basados en datos experimentales para

determinar las mejores combinaciones de condiciones de operacién. Y por otro



lado destacan las técnicas de optimizacion en las que se determinan y actualizan
en linea los valores 6ptimos de los pardmetros de operacion que permitan

alcanzar la mayor productividad.

Uno de los principales retos de la producciéon de biohidrogeno por medio de la
fermentacién oscura es tener flujos de produccion tales que permitan la factibilidad
del proceso a gran escala. En este trabajo se presenta la aplicacion de una
estrategia de optimizacion en linea que permite maximizar la productividad de un
fermentador oscuro. Dicha estrategia se basa en la relacidbn propuesta por
Ramirez-Morales et al. (2015), donde se evalué el efecto de la carga organica en
la productividad del fermentador y se presenté a la productividad como una
variable dependiente de la carga organica aplicada al fermentador. De acuerdo a
los datos experimentales obtenidos en esa investigacion se encontrd6 que a
medida que la carga organica aumenta la productividad también tiende a aumentar
hasta llegar a un maximo, después de ese maximo la productividad del reactor
decrece, presentandose un decline en la productividad conforme aumenté la carga
organica. Los datos fueron ajustados a un polinomio donde la variable
dependiente es la productividad y la variable dependiente es la carga orgéanica,

determinandose el mejor ajuste a uno 3er orden.



2. RESUMEN

La fermentacién oscura se perfila como uno de los procesos biolégicos mas
factibles para la produccion de hidrogeno. Este presenta algunas ventajas sobre
otros procesos biolégicos productores de hidroégeno, por ejemplo, alcanza las
velocidades mas altas de produccion ademas de utilizar contaminantes organicos,

especificamente carbohidratos presentes en algunas aguas residuales.

En este trabajo se evallo una estrategia de optimizacion de un fermentador
productor de hidrogeno. Dicha estrategia se fundamenta en la relacion existente
entre la carga organica (gDQO/L-d) aplicada al reactor y su productividad
(LH2/L-d). EIl objetivo de la estrategia es modificar la carga organica mediante el
ajuste del flujo de alimentacion; sin embargo para esto se requiere del
conocimiento de la concentracion de sustrato a la entrada del reactor. Para
resolver este problema se utilizé un observador de estados, el cual realizaba una
estimacion de la concentracidon de sustrato a partir de las mediciones en linea de
flujo de biogas y porcentaje de hidrégeno presente. Un observador de estados es
un algoritmo de computadora que estima variables de estado de un sistema. En el
caso del fermentador oscuro, ejemplo de variables de estado son la concentracion

de sustrato a la entrada del reactor y concentracion se biomasa.

La estrategia de optimizacion permiti6 que el sistema productor de hidrogeno
incrementara la productividad hasta en un 100%. El observador de estados
representd una herramienta (til para la implementacion de la estrategia de
optimizacién, presentando errores relativos de la estimacion con respecto a la
concentracion real de sustrato de 2.5 a 19.7%. Mediante su implementacion se
evita el uso de técnicas analiticas y otros equipos para la determinacién de la

concentracion de sustrato.



3. ANTECEDENTES

3.1 Lademanda energéticay el hidrégeno

La demanda energética de la poblacion mundial se incrementa a una velocidad
cada vez mayor debido al crecimiento demografico. La mayor parte de la energia
utilizada es obtenida a partir de combustibles fésiles, cuya combustion genera una
variedad de contaminantes, como 6xidos de nitrégeno y 6xidos de azufre, ademas
de dioxido de carbono, el cual es el principal gas de efecto invernadero. Esta
demanda energética y los problemas ambientales ocasionados por los
combustibles fosiles dieron inicio a la busqueda de fuentes alternativas de energia
renovables y de mejor calidad. Ademas, el petréleo es una fuente finita de
combustibles que cada vez se vuelve mas escaso y mas caro. Las
preocupaciones ambientales, econdmicas y politicas estan generando un
creciente interés en los biocombustibles y su produccién a gran escala (Balat y
Kirtay, 2010).

Como vector energético limpio y renovable, el hidrégeno es considerado como el
combustible del futuro (Ren et al., 2006). Recordemos que el hidrégeno no es una
fuente de energia primara que se encuentra de manera libre en la naturaleza, sino
que es debe de ser fabricado, por lo tanto se considera un acarreador de energia
(Balat, 2008).

El hidrogeno puede ser utilizado en celdas de combustible para producir energia
eléctrica o bien puede ser usado en motores de combustion interna. Al usarse en
estos, el hidrogeno presenta varias ventajas frente a los hidrocarburos
convenciones, por ejemplo que no genera emisiones contaminantes y que cuenta
con un poder calorifico de 122kj/g, el cual es 2.75 veces mayor que el de
combustibles hechos a base de hidrocarburos (Kapdan y Kargi, 2006). La mayoria
de los expertos consideran que el hidrogeno tendra un importante papel como un

portador de energia en el sector de la energia en el futuro (Balat, 2008).



El hidrégeno puede ser obtenido de diversas fuentes de energia primarias y
mediante el uso de diferentes tecnologias. Actualmente, la mayor parte del
hidrogeno se produce a partir de fuentes no renovables como el petréleo, el gas
natural y el carbon; alrededor de 50% es obtenido utilizando las técnicas de la
descomposicion termocatalitica y gasificacion del gas natural, aceites pesados,
nafta y carbon (Logan, 2004). Por otro lado, los procesos biologicos se presentan
como una alternativa para la produccion de hidrogeno. Estos procesos pueden ser
clasificados en tres categorias (Kapdan y Kargi, 2006): (1) bio-fotolisis del agua

por algas, (2) la fermentacion oscura y (3) la foto-fermentacion.

La biomasa, especialmente los residuos organicos como los contenidos en las
aguas residuales, ofrecen una manera econémica y ambientalmente rentable para
la produccién de hidrégeno por medio de procesos biologicos. Al utilizar este tipo
de sustratos organicos se atacan dos problemas, el tratamiento de las aguas
residuales y la minimizacion de residuos organicos y por otro lado la obtencién de
energia. Resulta evidente que el uso del hidrégeno como vector energético
ayudaria a resolver una serie de problemas ambientales, en primera instancia, el
problema global con los gases de efecto invernadero (Goltsov et al., 2006),
después ayudaria a la solucion de problemas de seguridad alimentaria, cambio
climético y seguridad energética (Lin et al., 2012), ademas del tratamiento de

aguas residuales y residuos organicos.

3.2 El hidrégeno como producto intermedio de la digestion anaerobia

La produccioén biolégica de hidrogeno es un fendmeno natural que se presenta en
ambiente de condiciones anaerobias. Una amplia variedad de bacterias presentes
en pantanos, aguas residuales y rumen de ganado son capaces de convertir la
materia organica en hidrégeno, CO, y otros metabolitos como acido acético,
butirico, lactato y etanol (Reith y Wijffels, 2003). Sin embargo, este proceso de
degradacion anaerobia de la materia organica envuelve la cooperacion de distintas

poblaciones microbianas que mantienen un proceso fermentativo estable y
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autorregulado (Sterling Jr. et al., 2001) conocido como digestion anaerobia. Este
es un proceso que se desarrolla en una serie de etapas, cada una de ellas

mediada por un consorcio microbiano (figura 3.1).

POLIMEROS COMPLEJOS
(Carbohidratos, proteinas)

Hidrolisis
(Bacterias hidroliticas)
v l
MONOMEROS
(Azucares, aminoacidos) ACIDOS GRASOS DE CADENA
LARGA
Acidogénesis
(Bacterias fermentativas)
v
v
ALCOHOLES
(Metanol, etanol) ACIDOS GRASOS VOLATILES
(Propidnico, butirico, valérico)
Acetogénesis
(Bacterias acetogénicas)
ACETATO | = y
Metanogénesis —) H,y CO,
(Arqueas metanogénicas)

METANO

Figura 3.1. Esquema del proceso anaerobio: hidrélisis, acidogénesis, acetogénesis
y metanogénesis (McCarty y Smith, 1986).

En la primera etapa, las bacterias hidroliticas rompen los polimeros complejos
como carbohidratos y proteinas en azucares, aminoacidos y acidos grasos de
cadena larga. En la siguiente etapa, la acidogénesis, las bacterias fermentativas
descomponen los azucares, aminoacidos y acidos grasos de cadena larga en
hidrogeno, CO,, acidos grasos volatiles y alcoholes. Después, en la etapa de

acetogénesis, los alcoholes y los acidos grasos volatiles son transformados en



acetato. En este punto el hidrogeno y el acetato pueden ser utilizados o
producidos por algunos grupos microbianos como las bacterias
homoacetogénicas, que producen acetato a partir de hidrégeno y didéxido de
carbono (Muller, 2003). Finalmente, en la metanogénesis, las bacterias
metanogénicas producen metano y CO, a partir de hidrégeno, CO, y acetato,
siendo entonces las bacterias metanogénicas las consumidoras de hidrégeno.

Cuando el objetivo es obtener hidrogeno a partir de la materia organica es
necesario crear un ambiente especifico propicio para el desarrollo de las bacterias
productoras de hidrégeno y al mismo tiempo se minimice o elimine la actividad de
las bacterias consumidoras (Reith y Wijffels, 2003), inhibiendo asi el proceso de
las digestién anaerobia subsecuente a la etapa de fermentacion obteniéndose una
mezcla gaseosa compuesta por hidrégeno y CO, como productos gaseosos. Tal
mezcla puede ser sometida a un proceso de purificacién para incrementar el
porcentaje de hidrogeno y secuestrar el CO,. EI CO, secuestrado puede ser
utilizado en otros procesos productivos, por ejemplo, incorporarse a los sistemas
de cultivo de microalgas donde es utilizado como fuente de carbono (Wang et al.,
2013).

3.3 Reacciones bioquimicas en la fermentacién oscura

De los diferentes procesos biolégicos para la produccién de hidrégeno, la
fermentacién oscura representa el mas atractivo por el potencial de utilizar aguas
residuales y residuos organicos como fuente de materia organica ademas de tener
mas altas tasas de produccion en comparacion a la fotofermentacion (Wang vy
Wan, 2009).

El rendimiento (Yu,, mol Hy/mol glucosa) de la produccion de hidrogeno esta en
funcién de los subproductos de la fermentacién, cuando las condiciones de la
fermentacién son adecuadas para la produccion de hidrogeno los principales

subproductos son los acido acético y butirico. Cuando el subproducto es acido



acético la produccion tedrica que se tiene es de 4 moles Hy/mol glucosa, mientras
que cuando se obtiene &cido butirico la produccion tedrica es 2 moles Hy/mol

glucosa. Las relaciones estequiométricas quedan de la siguiente manera:

CeH1206 + 2H,O ---------- > 2CH3-COOH + 4H, + 2CO; (El subproducto es
Ac. aceético) (Ec. 1)

CeH120g -----------m-mmmm--- > CH3-CH,-CH,-COOH + 2H, + 2CO, (E' SprrOdUCtO
es Ac. butirico) (Ec. 2)

En la practica los rendimientos se encuentran alrededor de 2 moles Hy/mol

glucosa.

En el proceso también se llevan a cabo reacciones de consumo de hidrégeno. Una
de las reacciones consumidoras de hidrégeno sucede cuando el producto es acido
propionico:

CgH1206 + 2Hy -—------mmm-- > 2CH3-CH,-COOH + 2H,0 (EC. 3)

lo que indica que se consumen un mol de hidrogeno por cada mol de acido
propiénico producido. También se consume hidrogeno cuando se produce acido
acético mediante el fendmeno de la homoacetogénesis,

4H, +2COy --------- > CH3-COOH  + 2H,0 (Ec. 4)

o bien en el procesos de la metanogénesis,

CO, + 4Hy -------m--- > CH4 + 2H,0 (Ec. 5)



Uno de los objetivos en un proceso fermentativo productor de hidrégeno se enfoca
en el logro de mayores producciones, evitando el consumo del hidrégeno durante

el mismo proceso.

3.4 Factores que afectan la produccion de hidrogeno via fermentacion
oscura

3.4.1. Tipo de in6culo

3.4.1.1 Cultivo puro

Se han realizado diversas pruebas de produccion de hidrégeno con diferentes
tipos de cultivos puros (tabla 3.1). Los géneros mas estudiados son Clostridium y
Enterobacter. La mayoria de los trabajos realizados con cultivos puros se han
llevado a cabo en sistemas por lotes utilizando glucosa como sustrato (Wang y
Wan, 2009).

Los resultados mostrados en la tabla 3.1 indican que cuando se utiliza glucosa
como sustrato e inéculos puros el rendimiento practico de moles de hidrégeno por

mol de glucosa se encuentra alrededor de 2.0.

Por un lado cuando se utilizan cultivos puros, el rendimiento de hidrégeno es
favorecido a bajas concentraciones de sustrato mientras que la produccion
acumulada de hidrégeno es favorecida a altas concentraciones de sustrato
(Bisaillon et al., 2006). Resulta mas apropiado utilizar cultivos puros cuando el
objetivo es examinar los factores limitantes y los efectos de las manipulaciones
genéticas; en estos cultivos es posible controlar la ruta fermentativa asi como los
productos del proceso por medio de la eleccion de los microorganismos
(Hallenbeck, 2009).

3.4.1.1 Cultivo mixto

Diferentes tipos de bacterias productoras de hidrogeno se encuentran dispersas
de manera natural en los ambientes en forma de consorcios microbianos. Se han

realizado ensayos con cultivos mixtos obtenidos de diversas fuentes como suelo
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natural, lodo de digestibn anaerobia, compost aerobio, lodo de plantas de

tratamiento de aguas residuales y sedimentos lacustres (Maintinguer et al., 2008).

Tabla 3.1. Tipos de inoculos puros utilizados en la produccién de hidrogeno por
fermentacion oscura (Wang y Wan, 2009).

Inéculo Sustrato Configuraciéon  Méaximo rendimiento de
de reactor hidrégeno
Clostridium acetobutylicum Glucosa Por lotes 2.0 mol/mol glucosa
Clostridium acetobutylicum ATCC 824  Glucosa Continuo 1.08 mol/mol glucosa
Clostridium butyricum CGS5 Xilosa Por lotes 0.73 mol/mol xilosa
Clostridium butyricum CGS2 Almidon Por lotes 9.95 mmol/g COD
Clostridium pasteurianum CH4 Sacarosa Por lotes 2.07 mol/mol hexosa
Clostridium paraputrificum M-21 Desechos quitinosos  Por lotes 2.2 mol/mol sustrato
Clostridium thermocellum 27405 Biomasa celuldsica Por lotes 2.3 mol/mol glucosa
Clostridium thermolacticum Lactosa Continuo 3.0 mol/mol lactosa
Clostridium sp. strain no. 2 Celulosa Continuo 0.3 mol/mol glucosa
Clostridium sp. Fanp2 Glucosa Por lotes 0.2 mol/L medio
Enterobacter aerogenes HO-39 Glucosa Por lotes 1.0 mol/mol glucosa
Enterobacter aerogenes NBRC 13534  Glucosa Por lotes 0.05 mol/L medio
Enterobacter aerogenes Glucosa Por lotes -
Enterobacter aerogenes HU-101 Glicerol Por lotes 0.6 mol/mol glicerol
Enterobacter aerogenes Almidon Por lotes 1.09 mol/mol almiddn
Enterobacter aerogenes E 82005 Melaza Continuo 3.5 mol/mol aztcar
Enterobacter cloacae IIT-BT 08 Glucosa Continuo -
Enterobacter cloacae IIT-BT 08 Sacarosa Por lotes 6 mol/mol sacarosa
Enterobacter cloacae IIT-BT 08 Celobiosa Por lotes 5.4 mol/mol celobiosa
Escherichia coli MC13-4 Glucosa Por lotes 1.2 mol/mol glucosa
Escherichia coli Glucosa Por lotes 2.0 mol/mol glucosa
Escherichia coli Glucosa Continuo 2.0 mol/mol glucosa
Pseudomonas sp. GZ1 Lodos residuales Por lotes 0.007 mol/g TDQO
Thermoanaerobacterium Glucosa Por lotes 2.4 mol/mol glucosa
thermosaccharolyticum KU0O1
Thermococcus kodakaraensis KOD1 Almidon Continuo -
Thermotoga elfii Glucosa Por lotes 84.9 mmol/L medio
Hydrogen-producing bacterial B49 Glucosa Por lotes 0.1 mL/L cultivo
Ruminococcus albus Glucosa Por lotes 2.52 mol/mol glucosa
Hafnia alvei Glucosa Por lotes -
Ethanoligenens harbinense YUAN-3 Glucosa Continuo 1.93mol/mol glucosa

Frecuentemente se desconoce la composicion microbiologica de los cultivos
mixtos, la cual depende de la fuente del in6culo y del historial del mismo. Esto
provoca dificultad al momento de comparar un estudio con otro (Hallenbeck,
2009). Los cultivos mixtos son mas practicos a la hora de usarse por su forma mas
simple de operar y facil de controlar, y ademas de su capacidad para trabajar con
residuos organicos como sustratos (Valdez-Vazquez y Poggi-Varaldo, 2009). La

misma complejidad caracteristica de los cultivos mixtos puede proporcionarles la
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habilidad para adaptarse a una variedad de fuentes de carbono y nutrientes de

aguas residuales domiciliarias e industriales (Lin et al., 2012).

3.4.2. Métodos de obtencién de in6culo

Con el fin tener una mayor produccion de hidrogeno por medio de la fermentacion,
los cultivos mixtos pueden ser sometidos a ciertos pretratamientos, mediante estos
se intenta suprimir la actividad de las bacterias consumidoras de hidrégeno tanto
como sea posible mientras se conserve la actividad de las bacterias productoras
de hidrogeno (Wang y Wan, 2009). Los principales pretratamientos reportados
incluyen choque térmico, uso de acidos, bases, aireacion, congelamiento y
descongelamiento, cloroformo, sodio 2-bromoetanosulfato o acido 2-
bromoetanosulfonico y yodopropano (tabla 3.2). De estos pretratamientos el mas

usado es el choque térmico (Valdez-Vazquez et al., 2005).

Tabla 3.2. Comparacién de pretratamientos para minimizar la actividad de
bacterias consumidoras de hidrégeno (Wang y Wan, 2008).

Inéculo Pretratamientos de Sustrato Configuracion Méaximo Pretratamiento
indculo estudiados utilizado de reactor rendimiento de de mejor
hidrogeno resultado
Lodo digerido Acido, base, choque Glucosa Por lotes 1.8 mol/mol Choque térmico
térmico, aireacion y glucosa
cloroformo
Estiércol de ganado  Congelamiento y Glucosa Por lotes 1.0 mol/mol Acido
descongelamiento, glucosa
acido, choque térmico y
sodio 2-
bromoetanosulfato
Gréanulos Acido, choque térmicoy  Glucosa Por lotes 1.2 mol/mol Cloroformo
metanogénicas cloroformo glucosa
Lodo digerido de Choque térmico, Sacarosa Por lotes 6.12 mol/mol Base
aguas residuales aireacion, acido, base, sacarosa
acido 2-
bromoetanosulfonico e
yodopropano
Lodo anaerobio Sodio 2- Aguas Por lotes 0.0317 mmol/g Sodio 2-
bromoetanosulfato, residuales COD bromoetanosulfa
acido, choque térmicoy  de to
Sus cuatro industria
combinaciones lactea

La premisa en la que se basan estos pretratamientos es en que las bacterias
productoras de hidrogeno (principalmente género Clostridium) tienen la capacidad

de formar esporas cuando las condiciones ambientales y de disponibilidad de
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nutrientes no son adecuadas para su crecimiento y desarrollo, y que son capaces

de reactivarse cuando se presentan condiciones idoneas.

3.4.3. Sustrato

Entre los sustratos mas utilizados se encuentran la glucosa, sacarosa y almidon,
sin embargo en afos recientes se han iniciado estudios en la utilizacién de
residuos solidos organicos y aguas residuales (Kapdan y Kargi, 2006). Se ha
demostrado que en un rango apropiado, un incremento en la concentracion de
sustrato (Si,) incrementa la produccion de hidrégeno del sistema fermentativo, sin
embargo concentraciones mas altas al rango podrian inhibir la produccion de
hidrogeno (Vanginkel et al., 2005).

Algunos sustratos no resultan adecuados para la produccion de biohidrogeno
debido a su estructura compleja; para solucionar este problema se han ideado
algunos pretratamientos al sustrato para facilitar su metabolizacion por las
bacterias productoras de hidrogeno (Wang y Wan, 2009). En la tabla 3.3 se
muestran algunos estudios donde se comparan varias técnicas de pretratamiento

de sustrato para la produccién de hidrogeno por fermentacion oscura.

Tabla 3.3. Técnicas de pretratamiento de sustrato aplicadas.

In6culo Configuracion  Técnica de pretratamiento Pretratamiento de Méximo
del reactor mejor resultado rendimiento de
hidrégeno
Clostridium Por lotes Congelamiento y Congelamiento y 2.1 mmol/g DQO
bifermentans descongelamiento, descongelamiento

ultrasonido, acidificacion,
esterilizacion de e inhibicion
de metanogénicas
Clostridium Por lotes Congelamiento y Congelamiento y 4.1 g/kg Solidos
bifermentans descongelamiento, descongelamiento disueltos
sonicacion, acidificacion y
esterilizacion
Pseudomonas Por lotes Esterilizacion, microondasy  Esterilizacién 15.02 mL/g DQO
sp. GZ1 ultrasonicacion Total
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3.4.4. Configuracion del reactor

La configuracion del reactor se considera un factor crucial en el desempefio global
del proceso fermentativo productor de hidrogeno. Este factor influye en el
microambiente que se genera dentro del reactor, en la poblacion microbiana, el
comportamiento hidrodinamico y el contacto entre microorganismos y sustrato
(Venkata Mohan, 2009).

Como se observa en las tablas de la 3.1 a la 3.3, la mayoria de los estudios para
la produccién de hidrogeno via fermentacion han sido realizados en reactores de
operacion por lotes, sin embargo, en la operacion a gran escala se requiere que
los procesos sean en continuo por razones de ingenieria practica (Wang y Wan,
2009). Entre los sistemas continuos, los reactores continuos de tanque agitado
(CSTR) son ampliamente usados. Estos sistemas presentan ciertas ventajas, por
las cuales son ampliamente usados: asegurar un maximo mezclado vy
homogeneidad (Hallenbeck, 2009), favorecen la transferencia de masa, la salida
del biogas y se permite un efectivo control del pH, factores que han permitido
incrementar la productividad de hidrogeno. Ademas, por alcanzar una mezcla
completa y poder tener un control del TRH se puede asegurar el completo

consumo de los carbohidratos y un incremento en la tasa de rendimiento.

El reactor CSTR es un sistema representativo de los reactores a bases de
biomasa suspendidas. En los CSTR convencionales el tiempo de retencion de
sélidos (TRS) y el tiempo de retencién hidraulico (TRH) son iguales, con lo que a
TRH cortos se podria provocar el lavado de la biomasa suspendida en el reactor.
Sin embargo, este punto se vuelve una ventaja al considerar que un TRS
suficientemente pequefio asegura que el proceso de metanogénesis no tome
lugar; ya que debido al lento crecimiento de las especies microbianas

metanogeénicas estas son lavadas (Ntaikou et al., 2010).

Por otro lado, tenemos los biorreactores por lotes, que constan de tres etapas de

operacion, llenado, reaccion y vaciado total. Las principales desventajas de estos
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tipos de biorreactores en la produccion de hidrégeno son su baja eficiencia y los
largos tiempos de inactividad y arranque que presentan (Ntaikou et al., 2010), por

lo cual su principal uso son las pruebas en laboratorio.

La alternativa que se presenta a los reactores por lotes son los reactores por lotes
secuenciales, los cuales se caracterizan por operar en una serie de etapas
ciclicas. Las etapas son: llenado, reaccion, decantacion y vaciado. En la primera
etapa, llenado, se introduce el sustrato al reactor; en la segunda etapa se lleva a
cabo la mezcla y la reaccion entre los microorganismos y el sustrato. La tercera
etapa, decantacién, permite la separacion de los microorganismos de la fase
liquida vy su retencién dentro del reactor, por lo tanto el incremento del TRS.
Finalmente, en la etapa de vaciado se extrae un porcentaje de la fase liquida del
reactor. Uno de los problemas que se presenta en este tipo de reactores es que
por el mismo efecto del incremento en el TRS se da lugar al crecimiento de
poblaciones metanogénicas, originando un decremento en la produccién de

hidrogeno.

En un estudio realizado por (Seengenyoung et al. 2014) se realizé la comparacion
de un reactor por lotes secuencial y un CSTR en las mismas condiciones de
operacion (tipo de inoculo, temperatura, pH, tipo de alimento, carga organica (CO),
encontrandose mejor estabilidad del sistema CSTR en cuanto a las productividad
(LH2/L-d), remocién de DQO y produccion de metabolitos microbianos.

Los sistemas por lotes han sido usados para determinar condiciones iniciales de
operacion, sin embargo, para que la produccion de hidrégeno sea un proceso

industrialmente viable se requiere que el proceso sea continuo.
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3.4.5. Nutrientes

El nitrogeno y el fésforo son nutrientes esenciales para el desarrollo y la
reproduccion microbiana. Estos son utilizados por las bacterias para la sintesis de
acidos nucleicos y enzimas. El nitrogeno y el fésforo deben encontrarse en
cantidades suficientes y disponibles, de otra forma serian limitantes para las
bacterias productoras de hidrogeno.

El nitrégeno amoniacal es el mas usado en la preparacion de aguas residuales
sintéticas y ha sido el mas estudiado para determinar rangos 6ptimos de nitrégeno
gue maximicen la produccion hidrégeno por fermentacion oscura. Entre las fuentes
de nitrégeno utilizadas estan el cloruro de amonio (NH4CI) y el bicarbonato de
amonio (NH4HCO).

Los rango estudiados acerca de la concentracion de nitrdgeno amoniacal son muy
variados, se han encontrado concentraciones 6ptimas de operaciéon desde 0.01 g
N/L (Bisaillon et al., 2006) hasta 7.0 g N/L (Salerno et al., 2006). Tales diferencias
en la concentracion Optima se deben al tipo de in6culo utilizado y al rango de

nitrégeno al que el indculo fue aclimatado.

Tabla 3.4.Rangos de C/N y C/P estudiados (Wang y Wan, 2008).

In6culo Sustrato  Configuracion C/IN C/P Méaximo
de reactor Rango Optimo  Rango Optimo  rendimiento
estudiado estudiado de Hz

Lodos Sacarosa  Por lotes 40-130 47 - - 4.8 mol/mol
activados sacarosa
residuales
Lodo Polvo de Por lotes 20-200 200 50-1000 1000 281 mL/g
anaerobio  trigo almidén
Lodo Efluente Por lotes 45-95 74 450-650 559 6.33 L/L
anaerobio  de molino sustrato

de aceite

de palma

Un factor a considerarse es la relacion C/N y C/P, de tal manera que las
cantidades de nitrogeno y fésforo se encuentren disponibles de acuerdo a las

concentraciones de carbono. Al igual que las concentraciones Optimas de
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nitrdgeno, se han encontrado relaciones o6ptimas de C/N y C/P en diversos
estudios (tabla 3.4).

3.4.6. lones metalicos

Concentraciones traza de iones metalicos son necesarias para la actividad de las
bacterias productores de hidrégeno, sin embargo, altas concentraciones podrian
inhibirlas (Li y Fang, 2007). Entre los metales importantes para el crecimiento y
desarrollo de las bacterias productoras de hidrégeno se encuentran Mg, Mn, Fe,
Co, Mo, Ni, Zny Ca. De estos, el Fe*" ha sido el ion metélico mas estudiado en la
produccion fermentativa de hidrégeno probablemente porque su presencia es
esencial para la enzima hidrogenasa. Las concentraciones éptimas de Fe?'
reportadas para la produccion hidrogeno varian en un amplio rango,
probablemente debido a los diferentes tipos de in6culos y sustratos utilizados en
los estudios. Yang y Shen (2006) reportan una concentracion optima de 55.3 mg
Fe?*/L utilizando lodo anaerobio como indculo y almidén como sustrato, mientras
gue Zhang et al (2005) usando cereal triturado como indculo y sacarosa como

fuente de carbono reportan una concentracion éptima de 589.5 mg Fe**/L.

3.4.7. Temperatura

Como en todo proceso microbioldgico, la temperatura es uno de los factores que
mas influyen sobre la actividad de las bacterias productoras de hidrogeno. Varios
estudios reportan temperaturas optimas de operacion en rangos mesofilicos (35-
40 °C), mientras que otros establecen condiciones 6ptimas en rangos termofilicos
(50-60 °C) (Li & Fang, 2007). Resulta dificil realizar una comparacion entre los
estudios realizados debido a las diferencias en el tipo de reactor, el tipo de
sustrato, tipo de indculo utilizado, entre otras variaciones en las condiciones de

operacion.

El efecto de la temperatura podria originar cambios en la ruta metabdlica de la

produccion de hidrégeno por fermentacion oscura, que implica cambios en la
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proporcion de los subproductos. Valdez-Vazquez et al (2005) reportan que el
butirato fue el subproducto predominante a 37 °C y el acetato a 55 °C. Por otro
lado Yu et al (2002) indican que a los 20 °C el acetato fue el principal subproducto
y que su produccion disminuyo a 55° C e incremento la produccion de propionato y
etanol, los cuales no son convenientes en el proceso fermentativo de produccion

de hidrogeno.

3.4.8. pH

El pH es uno de los parametros clave en el proceso de produccion de hidrégeno,
ya que a bajos pH se inhibe la actividad de la hidrogenasa, y por lo tanto hay
cambios en las rutas metabdlicas (Dabrock et al., 1992). El pH permite suprimir la
actividad la actividad de las bacterias metanogénicas (Haandel y Lettinga, 1994).
Fang y Liu (2002) investigaron el efecto del pH en la conversion de glucosa a
hidrégeno por un cultivo mixto de bacterias fermentativas, evaluaron el intervalo de
4.0-7.0 con incrementos de 0.5, determinando un 6ptimo de 5.5. En la tabla 3.5 se
muestran otros estudios que han evaluado el efecto de pH en la produccion

fermentativa de hidrégeno.

Tabla 3.5. Estudios realizados para la evaluacion del pH en la produccion
fermentativa de hidrégeno (Wang and Wan, 2009).

In6culo Sustrato Configuracion del pH

reactor Rango estudiado Optimo
Lodo anaerobio Papilla de Por lotes 4.0-7.0 4.5
digerido arroz
Lodo anaerobio Sacarosa Por lotes 4.7-6.3 55
Lodo anaerobio Sacarosa Por lotes 45-75 55
Enterobacter Sacarosa Por lotes 45-75 6.0
cloacae IIT-BT 08
Cultivo mixto Sacarosa Continuo 3.4-6.3 4.2
Lodo anaerobio Glucosa Continuo 4.0-7.0 4.2
Cultivo mixto Sacarosa Continuo 6.1-9.3 7.0
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3.4.9. La carga organica

La carga organica (CO) introducida a un reactor depende de Si, y del TRH, por lo
tanto una modificacion en alguno de estos dos pardmetros implica un cambio en la
CoO.

La carga organica es un parametro que influye sobre la tasa de produccion de
hidrogeno en los sistemas CSTR, sin embargo en la literatura existe controversia
en cuanto cual es la CO en la que se obtiene la mayor produccién de hidrogeno.
Estudios reportan que se obtiene mejores resultados a cargas altas mientras que

otros muestran lo contrario (Kraemer y Bagley, 2007).

Shen et al. (2009) plantean que existe una CO optima en la cual se maximiza el
rendimiento y que esta se encuentra proxima a la CO que causa sobrecarga del
sistema con respecto al consumo de glucosa. Ademas indica que por debajo de la
CO de sobrecarga, la productividad de hidrégeno se relaciona de forma lineal con

respecto a la CO.

En el estudio realizado por Hafez et al. (2010) llevaron a cabo la evaluacién de un
fermentador productor de hidrégeno acoplado a un sedimentador, lo que permitia
desacoplar el TRH del TRS. Llevaron a cabo la evaluacion del reactor a diferentes
CO manteniendo el TRH constante a 8 h y cambiando S;,. De acuerdo a sus
resultados la CO a la que se obtuvo la mayor productividad (35.6 LH2/L-d) fue de
103 gDQOI/L-d, después de éste punto de operacion al incrementarse la CO la

productividad present6 una caida.

De acuerdo a la literatura, antes de llegar al punto de saturacion, la productividad
de hidrégeno se incrementa conforme se aumenta la CO, pero ocurre lo opuesto

con la tasa de rendimiento de hidrégeno, la cual disminuye a altas CO.

Ren et al. (2006) reportan que en la operacion de un fermentador a escala piloto la

productividad de hidrégeno y biogas aumenté cuando elevo la CO de 3.11 a 68.21
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kgCOD/m*.d, pero se presenté una disminucién en la productividad a cargas
organicas mayores, observando asi un punto en el que el sistema alcanza una
maxima productividad y después de éste el sistema se satura y la productividad

disminuye.

Los estudios realizados plantean que existe una CO Optima para determinadas
condiciones de operacion y sin considerarse la dinamica de proceso. Las
perturbaciones que lleguen a afectar al proceso pueden dar origen a una CO

optima diferente de la que se habia determinado inicialmente.

3.5 Observadores de estados

Con el objetivo de optimizar las condiciones de operacion y obtener productos de
calidad en los bioprocesos, es importante su monitoreo y control. Debido a la
complejidad de estos procesos se requiere la mayor informacion posible acerca de
sus variables de estado (Hulhoven et al., 2006). Las variables de estado o
simplemente estados de un sistema dindmico son el conjunto minimo de variables
que determinan las condiciones pasadas, presentes y futuras del sistema (Kuo,
1996).

En los bioprocesos, para algunas variables de estado como oxigeno disuelto, pH y
temperatura pueden ser facilmente conocidos puesto que se dispone de sensores
precisos y econdémicos, pero para otros estados claves como concentracion de
biomasa, productos y sustrato, que no son facilmente accesibles para su
determinacion en linea se requiere de equipos y dispositivos mas sofisticados y
costosos, ademas de que su analisis requiere de tiempo y costo por
mantenimiento y consumo de reactivos (Dochain et al., 2009; Hulhoven et al.,
2006). Entonces se propone estimar estas variables de estado que no estan
disponibles. Este proceso de estimacion se denomina observacion y el dispositivo,

“sensor software” o algoritmo de computadora que estima u observa las variables
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de estado se llama un observador de estado, o simplemente observador (Ogata,
2010).

Los observadores son algoritmos computacionales que combinan un modelo
matematico con algunas sefales medibles en linea por algun dispositivo, y con
esto proporcionan estimaciones continuas de las variables no disponibles
(Hulhoven et al., 2006; Mohd Ali et al., 2015)

3.6 Optimizacién de la productividad de biohidrégeno

Como en cualquier otro proceso productivo, en los procesos biolégicos de
produccion de hidrégeno se busca obtener las mayores cantidades del producto
en el menor tiempo posible. Las primeras estrategias de optimizaciéon de la
productividad de biohidrégeno que se desarrollan son la busqueda de condiciones
de operacibn en las que se maximice la productividad; por ejemplo, la
configuracion del reactor, el tipo de indculo a utilizar, determinacion los sustratos
mas apropiados, temperatura y pH de operacién y determinacién de factores que

inhiben el proceso bioldgico.

Otro tipo de optimizacion fuera de linea se basa en determinar condiciones de
operaciones optimas utilizando métodos estadisticos, por ejemplo Cuetos et al.
(2007) emplean una metodologia de superficie de respuesta para determinar las
condiciones Optimas del proceso (TRH y porcentaje de sélidos totales) para la
produccion de hidrégeno en un procesos fermentativo. En otro estudio (Jo et al.,
2008), utilizaron un disefio de experimento y la metodologia de superficie de
respuesta para estimar las condiciones oOptimas de Sj,, temperatura y pH que

optimizaran la produccion de hidrégeno.

Por otro lado, se encuentran otros métodos de optimizacion mediante los cuales
se busca determinar y actualizar en linea los valores 6ptimos de los parametros de

operacion para obtener una productividad maxima deseada. La optimizacion en
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tiempo real es una estrategia de optimizacién de procesos que ha recuperado
interés en los Udltimos afios. La aproximacion tradicional es la optimizacion
repetitiva basada en un modelo que describe la relacion entre las entadas y las
salidas del proceso. Dicho modelo es adaptado usando las mediciones
disponibles, de manera que la optimizacion numérica se lleve a cabo considerando
el modelo actualizado. Dado un proceso que se requiere optimizar, se plantea un
problema de optimizacién para calcular el valor 6éptimo de uno o un conjunto de
parametros (S;,, flujo de alimentacion, TRH, etc.) que permitan alcanzar la funcion
objetivo (minimizar la emision de contaminante, minimizar tiempos de operacion,
maximizar eficiencia, maximizar productividad, etc.). Debido a que en los reactores
biolégicos las condiciones de operaciéon varian con el tiempo, el problema de
optimizacién debe ser resuelto a intervalos cortos de tiempo, de manera que los
valores optimos de los parametros de operacion se actualicen de acuerdo a los

cambios que suceden en el proceso.

3.6.1. Estudios realizados utilizando estrategias de optimizacién en
linea en la produccion de hidrégeno por fermentacion oscura

Los reportes en literatura de investigaciones sobre la implementacion de
estrategias de optimizacion en la produccion de hidrogeno via fermentacion oscura
es escasa. En la revision bibliografica fueron encontradas tres investigaciones, las

cuales se describen a continuacion.

En una investigacion realizada por Aceves-Lara et al. (2010) la produccién de
hidrégeno fue incrementada en un 75% (de 4.72 a 8.27 mL Hy/L-min) utilizando
una estrategia de lazo cerrado basada en un modelo de control predictivo (MCP).
El experimento se llevo a cabo en un reactor CSTR con un volumen util de 1.27 L,
con condiciones de agitacion de 100 rpm, temperatura de 37°C y pH de 5.5. El
MCP es un tipo de algoritmo de control que a partir de un modelo predice las
respuestas futuras del sistema (Morari y Lee, 1999). Este tipo de algoritmos trata
de mantener la produccion del sistema sobre una trayectoria ideal, alineando los
parametros de la produccion con la intencion de satisfacer las condiciones para las

21



gue fue disefiado originariamente el sistema. Sin embargo, a lo largo del proceso
pueden darse ciertos cambios que hagan que el resultado final no sea el
adecuado. Para solucionarlo, estos algoritmos son capaces de predecir en el
instante de tiempo t cOmo se encontrara la planta en el instante de tiempo t+1 de
seguir bajo las mismas condiciones. Cuando se ha detectado una desviacién de
los resultados, se realizan una serie de cambios sobre los parametros y se vuelve
a evaluar el resultado del proceso hasta que la prediccion indiqgue que la
produccion se mantendra dentro de la trayectoria 6ptima (Nieves et al., 2011). En
el caso de este estudio el parametro sobre el que se realizaban los cambios fue el
flujo de entrada al reactor. EIl MCP era alimentado con las variables de estado del
sistema (concentracion de biomasa, glucosa, acetato, propionato, butirato, dioxido
de carbono e hidrégeno disueltos en la fase liquida), las cuales fueron estimadas
mediante un observador asintdtico a partir del analisis del flujo y la composicion
del biogas. El disefio de los observadores asintéticos se basa en el balance de
masa y de energia de los procesos, con la ventaja de no requerir el modelo
cinético (Dochain, 2003). En este estudié en particular, se destaca que el uso de
observadores permitié utilizar sensores baratos y fiables (flujo de biogas y
composicién de biogas), lo cual resulta interesante desde el punto de vista

industrial.

Ramirez-Morales et al. (2015) desarrollaron un experimento en el que una
estrategia de optimizacion en tiempo real y en lazo cerrado que tomaba desiciones
sobre el caudal de alimentacion que maximizara la produccion de hidrégeno. La
estrategia se fundamento en un ajuste polinomial de tercer orden sobre la relacién
encontrada entre las dindmicas de entrada y salidas del proceso y los hallazgos en
bibliografia, que indican cargas organicas Optimas cercanas a un limite de
sobrecarga del sistema donde se maximiza la productividad. El polinomio ajustado
mostraba una relacion entre la carga organica aplicada al sistema y la
productividad de hidrégeno, alcanzando un punto maximo de productividad a
cierta carga organica. En esta aplicacion, el objetivo fue maximizar la
productividad un reactor CSTR, por lo que se planted un problema de optimizacién

en el cual, el flujo de entrada fue considerada como la variable a optimizar. El flujo
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de entrada oOptimo debia ser tal que el TRH debia permanecer dentro de un
intervalo definido, entre un valor minimo y méximo predeterminados.
Adicionalmente, la productividad maxima se debia mantener lo mas estable
posible alrededor de un valor promedio, por lo que una restriccion adicional en la
solucién del problema fue que la desviacién estandar de la productividad maxima
promedio fuera menor a un valor maximo especificado. El problema de

optimizacién se planteé como:

maXgin Prod (CO(Gin,Qin))

Sujeto a las siguientes restricciones:

TRHmm STRH < TRHmaX

0 (Prod) < Omax

Donde Prod es la productividad del proceso (LH,/L-d), CO es la carga organica
(gDQO/L-d), Gi, es la concentracion de la glucosa a la entrada (g/L), Qi es el flujo
de entrada (mL/min), TRH es el tiempo de retencion hidraulico (h) y o es la

desviacion estandar de la productividad.

Para resolver el problema de optimizacion anterior e implementar su solucion se
propuso un algoritmo. La implementacién del algoritmo se llevé a cabo en una

computadora personal y como ambiente de desarrollo se utiliz6 Matlab.

El periodo de muestreo considerado para hacer las lecturas del flujo de biogas
producido y la fraccion de volumen de hidrogeno fue de 10 segundos, mientras
qgue el periodo de optimizacion considerado fue de 10 minutos. El problema de
optimizacién propuesto fue resuelto utilizando la funcion fminbnd de Matlab, la cual
encontraba el valor 6ptimo del flujo de entrada Qj, que maximizara la produccién

de hidrogeno dentro de un intervalo fijo definido por [TRHmin, TRHmax]. Se logro
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obtener una maxima productividad de 24.4 LH,/L-d bajo restricciones de TRH no

menor a 4 hy no mayor a 12 h.

4. HIPOTESIS, JUSTIFICACION Y OBJETIVOS

4.1 Hipotesis

La aplicacion de una estrategia de optimizacion en linea permitira maximizar la

productividad de hidrégeno de un fermentador continuo de tanque agitado.

4.2 Justificacion

La produccion de hidrogeno por medio de procesos biolégicos se perfila como una
de las mejores alternativas de obtencion de hidrogeno. Entre estos bioprocesos, la
fermentacién oscura representa una de las mas atractivas debido al uso de los
contaminantes organicos presentes en las aguas residuales y residuos organicos

como materia prima.

Uno de los principales retos de la produccién de biohidrégeno por medio de la
fermentacién oscura es tener flujos de produccion tales que permitan la factibilidad
del proceso a gran escala. Para maximizar la eficiencia de un reactor productor de
hidrogeno a partir de aguas residuales, es importante establecer condiciones de
operacion o6ptimas, esto se puede lograr implementando una estrategia de
optimizacién en linea que permita maximizar y mantener constante la velocidad de

produccion de hidrégeno.
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4.3 Objetivos

4.3.1. Objetivo general

Evaluar en el laboratorio una estrategia de optimizacion en linea que maximice la

productividad de hidrégeno de un fermentador continuo de tanque agitado.

4.3.2. Objetivos especificos

= Calibrar el modelo de un observador de estados recolectando datos de un
fermentador productor de hidrogeno operando bajo diferentes condiciones
de carga organica.

» Validar experimentalmente el observador de estados mediante su
implementacion en laboratorio.

= Evaluar una estrategia de optimizacién en linea de la productividad de

hidrégeno en un fermentador modificando la carga organica.

5. METODOLOGIA

5.1 Estrategia experimental

La estrategia experimental se basa en tres fases generales (Figura 5.1), mediante
esta estrategia se dio cumplimiento a los objetivos planteados en el proyecto de
investigacion.
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Usando la técnica estadistica Latin hipercube se
Calibracion del

1 observador de
estados

seleccionaron 5 condiciones de operacién del reactor,
resultantes de la combinacion de diferentes TRH y
concentraciones de sustrato (glucosa).

L Implementacién del observador y comparacién de las
Validacion

2 experimental de
observador de

estimaciones con las concentraciones reales bajo
diferentes condiciones de TRH y concentraciéon de

sustrato.
estados

Implementacién
de la estrategia
de optimizacion

Acoplamiento e implementacion de la estrategia de
optimizacion y el observador de estados

Figura 5.1. Estrategia experimental que se siguié para dar
cumplimiento a los objetivos planteados.

5.2 In6culo y composiciéon del agua residual sintética

Como inéculo se utilizé lodo anaerobio granular de un reactor UASB que trata
agua residual de una cervecera el cual fue sometido a un tratamiento térmico
descrito por Buitrén y Carvajal (2010), éste tratamiento ayuda a eliminar las
arqueas consumidores de hidrégeno mientras que las bacterias productoras

resisten las altas temperaturas mediante la formacién de esporas.

Como fuente de carbono en el agua residual sintética se utilizé glucosa. Por cada
gramo de glucosa se agregaron 50 mg de K;HPO, y 104 mg de NH4CI,
manteniendo siempre una relaciéon C:N:P de 400:6.8:2.8. Por cada litro de agua
residual sintética se agregaron las siguientes sales minerales (adaptado de
Mizuno et al.,, 2000): 0.4 mg MnCI2:4H,0, 20 mg MgCl,-6H,0O, 20 mg
FeS0O,4-7H,0, 2 mg CoCly-6H,0, 2 mg Na;MoO4-2H,O, 2 mg H3BO4, 2 mg
NiCl,-6H,0 and 2 mg ZnCl,. Se prepararon soluciones minerales concentradas de
las cuales tomaba una cantidad para hacerse llegar a la concentracion deseada.
La solucion de alimentacion se prepar6 con agua del grifo y se mantuvo

refrigerada a 4°C para minimizar su biodegradacion.
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5.3 Operacion de fermentador

Se operod un reactor continuo de tanque agitado (CSTR, por sus siglas en inglés)
con un volumen de reacciéon de 0.9 L equipado con un biocontrolador ez-Control
(Applikon® Biotechnology, Schiedam, The Netherland). El biocontrolador permitio
mantener las siguientes condiciones de operacion: una temperatura de 35° C, una
agitacion de 100 rpm y a un pH de 5.5 mediante la adicién de una solucién de

NaOH y HCI, ademas del nivel del agua en el fermentador (figura 5.2).

El reactor se arrancé en modalidad de lote secuencial con una concentracion de
15 g/L de glucosa y 4g/L se SSV del in6culo resultante del tratamiento térmico del
lodo. Se realizaron 5 ciclos de 12 h con un volumen de intercambio del 50% y un
tiempo de sedimentacion de 30 min, y posteriormente se realiz6 el cambio a
sistema continuo. El caudal de alimentacion se suministr6 por medio de una

bomba peristaltica (Masterflex, Barnant, Illinois, USA; ver calibracion en Anexo 2).

P [ |
Biocontrelador |

Efluente

Alimentacion

1. Sensor de nivel
o= =5) 2. Sensor de temperatura
3.pH

Figura 5.2. Montaje del reactor.
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5.4 Técnicas analiticas

5.4.1. Medicion de glucosa

La determinacion de la concentracion de glucosa en el influente y el efluente se
realiz6 mediante el método Dubois et al. (1956). En tubos de ensayo de 10 mL se
adicionaron 0.5 mL de la muestra previamente pasada a través de un filtro de fibra
de vidrio (Whatman®, 55 mm de diametro de filtro y 1.6 um de diametro de poro),
0.5 mL de fenol al 5% y posteriormente 2.5 mL de &cido sulfdrico concentrado. Se
agitaron los tubos, se dejaron enfriar por 10 min y se determiné la concentracion

en espectrofotometro Hach®.

El método Dubois se fundamenta en que los carbohidratos son particularmente
sensibles a acidos fuertes y a altas temperaturas. Bajo estas condiciones, ocurren
una serie de reacciones comenzando con una deshidratacion simple, si se
continta el calentamiento y la catalisis acida se producen varios derivados del
furano que condensan consigo mismos y con otros subproductos para producir

compuestos coloridos producto de la condensacién de compuestos fendlicos.

5.4.2. Solidos suspendidos volétiles

La determinacion de los SSV se realiz6 mediante la técnica descrita por los
métodos estandar (APHA et al., 2012).

5.4.3. Composicion de biogas

La composicién de biogas se determind por cromatografia de gases, cromatégrafo
SRI-8610C equipado con un detector de conductividad térmica y dos columnas
empacadas de acero inoxidable (6’ X 1/8” silice gel y 6° X 1/8” corte molecular
13X). Las temperaturas del inyector y del detector fueron de 90 °C y 150 °C,
respectivamente. Como gas acarreador se utilizd nitrogeno a un flujo de 20

mL/min.
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5.4.4. Acidos grasos volétiles y etanol

Las muestras eran filtradas con filtros de membrana de nitrato de celulosa (0.45
pum), se acidificaban con acido clorhidrico 2 N y se almacenaban a 4 °C para su
posterior analisis. La determinacion de la concentracidon de los acidos grasos
volatiles (4cido acético, butirico, isobutirico, propionico, isovéalerico) y etanol se
realiz6 mediante un cromatdgrafo de gases equipado con un detector de
ionizacion por flama y una columna capilar de silice Zebron ZB-FFPA de 0.53 mm
de diametro interno y 15 m de largo. Las temperaturas de operacion del inyector y
del detector fueron 190 °C y 210 °C, respectivamente. Como gas acarreador se

uso nitrégeno a un flujo de 9.5 mL/min.

Se inyectaban 2 pL de muestra al cromatégrafo. Las areas arrojadas se
comparaban con las curvas de calibracion y a partir de esto se calculaban las
concentraciones de AGV y el etanol.

5.4.5. Medicion y adquisicion de datos en linea

Para la medicion de flujo de biogas se utiliz6 un medidor de flujo (ADM 2000,

Agilent Technologies, Inc.) conectado al puerto serial COM1 de la computadora.

La determinacién del porcentaje de hidrégeno en linea se realizé mediante un
analizador HY-OPTIMA (modelo 700 H2scan; ver calibracién en Anexo 1), el cual
estaba conectado a la computadora por medio de una tarjeta de adquisicion de
datos (DAQ NI-USB-6008 National Instruments).

5.5 Modelo del reactor productor de hidrégeno

El reactor productor de hidrogeno degrada glucosa y los productos principales son
acetato, butirato, propionato, etanol, biomasa y biogas constituido por hidrogeno y
dioxido de carbono. Mediante el desarrollo de un balance de masas, el reactor
productor de hidrégeno queda modelado por el siguiente conjunto de ecuaciones

diferenciales ordinarias (Aceves-Lara et al., 2010; Torres Zufiga et al., 2015)
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[ Glu T [Glu — Glu;y, 0
Ace Ace 0
Pro Pro 0
d| Bu Bu 0
&|eon| = 7P| peon - 0 (Ec6)
X X 0
co, Co, qC03,gas
L H, | i H, . | qH3,gas |

Donde Glu, Ace, Pro, Bu, EtOH, X, C0O, y H, representan las concentraciones en g/L
de glucosa, acetato, propionato, butirato, etanol, biomasa, dioxido de carbono e
hidrégeno, respectivamente, en la fase liquida. El vector r € R? describe las
cinéticas de las reacciones biolégicas involucradas (en g/L-d), D es la tasa de
dilucién (d™) y qCO0;,4as Y qH; 445 representan las velocidades de flujo de bioxido de
carbono e hidrogeno expresados en g/L-d, respectivamente. Finalmente, K €

R8** representa la matriz de los coeficientes pseudo-estequiométricos.

Las rutas metabdlicas son descritas por un conjunto de reacciones que ocurren en
paralelo. De esta manera, el vector r se compone de la velocidad especifica de
absorcién de la glucosa multiplicada por la concentracién de biomasa dentro del

reactor. Cada elemento r; sigue una habitual cinética de Monod:

_ HUmax1 Glu

=—X; 1|=1,2.
KGlu,l + Glu

n

Ademas, las ecuaciones diferenciales para la fase gaseosa con la constante con el

volumen de gas constante son:

dCOZ gas COZ gangas

— = - 2 4+ pCO0 ) (Ec7)
dt Vgag 2 Vgas

dH Hy 5050
2,gas - _ 2,gasX gas + sz ’ (EC 8)
dt Vgas Vgas

30



con

Qgos = Hagas + Geogus = j—— eV ({4 0CO,). (ECO)
Pu, = Krapy, (Hz - MHZKH,HZpHZ‘gaS) ) (Ec10)
PHygas = Hz’g‘;lﬂ, (Ec11)
Hy
Pco, = Kiaco, (Coz - MCOZKH,COZpCOZJ‘gaS) ) (Ec12)
Pco,gas = CO2gas RTreac (Ec13)

donde CO, 445 Y H, SON, respectivamente, la concentracion de dioxido de carbono,

en mol/L, y la concentracion de hidrégeno, en g/L, en la fase liquida. Las

constantes del modelo se muestran en la tabla 5.1.

Como se muestra en la ecuacion (9), el flujo de biogas total en la salida del reactor
es la suma de los flujos de hidrégeno y didxido de carbono. Dichos flujos son
calculados considerando la transferencia de masa de la fase liquida a la fase
gaseosa. Las concentraciones de di6xido de carbono e hidrégeno en la interfase
liquida-gas en equilibrio son calculadas considerando la Ley de Henry. Las
presiones parciales de los dos gases pueden ser calculadas usando la ley general

de los gases ideales.
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Tabla 5.1. Constantes utilizadas en el modelo.

Parametro Descripcidn Valor
|4 Volumen de reaccion de la fase liquida (L) 0.9
Vyas Volumen de la fase gaseosa (L) 0.35
Tomp Temperatura ambiental (°K) 298
Puim Presion atmosférica (bar) 1.013
Pyap 1,0 Presion de vapor de agua (bar) 0.0557
My, Masa molar de hidrégeno (g/mol) 2.01588
kpaH, Coeficiente global de transferencia de masa del hidrégeno (d'l) 3065
k;aCo, Coeficiente global de transferencia de masa del diéxido de carbono (d™) 2000
Kyn, Coeficiente de la Ley de Henry para el hidrégeno (Mbar™) 7.38 X 10™
K ,co, Coeficiente de la Ley de Henry para el diéxido de carbono (Mbar'l) 0.0271
R Constante de los gases ideales (bar/°KM) 8.314 X10%
Treac Temperatura del reactor (°K) 308

5.6 Observador para la estimacién de la concentracion de sustrato en la

alimentacion del reactor

El observador considerado en este trabajo es el propuesto por (Torres Zufiga et

al.,, 2015), el cual consiste en un observador Luenberger acoplado a un

observador Super-twisting (figura 5.3).
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Figura 5.3. Diagrama de bloques del observador acoplado para estimar la
concentracion Sj,.

Primero, considerando el vector de estados x € R* definida como
r Glu 1
X

H,

_Hz,gas_
Definamos ademas u = Q;, como la entrada controlada y w = Glu;, como

disturbio. Por lo tanto, un sistema no lineal reducido se puede expresar como

%=f(x,u,w) (Ec14)

Mediante la linealizacion del modelo anterior alrededor de un punto de operacién

(x*,u",w"), se obtiene el siguiente modelo lineal reducido:

dx(t)
dt

= Ax (t) + Byu(t) + B, w(t) (Ec 15)

Dénde:

_ : 3
A € R4 es la matriz Jacobiana 2 |l erurwy »

ax

e B, € R* esla matriz Jacobiana Z—i | (erwrwy
e By, € R*eslamatriz Jacobiana g—fv | ocrwrw™) »
o x(t)=x(t)—x"

o u(t)=u(t)—u"

o w(t)=w()— w*
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Un observador Luenberger de la forma

dx . _ _ -
= = AT(®) + Bu(®) + L (y(1) — 5(0) (Ec 16)

es usado para estimar la concentracion de glucosa y las biomasa dentro del
reactor, mediante la minimizacion del efecto del disturbio w en el error de la
estimacion. El observador Luenberger consiste en una copia del modelo
linealizado alrededor de un punto de operacion (x*, u*,w*) mas un término de

correccion.

La salida medida del proceso de produccién de hidrogeno es la velocidad de flujo

de biogas en la salida del reactor. Dicha medicién de la salida esta definida como:

RTamb sz
y(t) =C.(t) = % < . (Ec17)
g Patm — Pvap,H,0 MH2

Considerando las ecuaciones (10) y (11), la matriz € toma la siguiente forma:

C = [0 0 Cy, CHZ,gas]

con:
c _ RTamb VkLaH2
2 (Patm - pvap,HZO) MHZ
y
C _ RZTamekLaHzKH,HZTreac
I =
g8 (Patm - pvap,HZO)MHZ
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La medicion de la salida esta definida en términos de x como sigue:
y(t) = y(t) — Cx* = Cx(t). (Ec18)
Por otro lado, las dindmicas del modelo de la glucosa definidas como:

dGlu

7 = —k11r1 — klzrz - (Glu - Gluln)D

= Gluy, D + h (Glu, X)

donde h(Glu,X) = kyiry + kypr, —DGlu 'y ky; (para j=1,2) son los
correspondientes elementos de las matriz K.

DGlu;, es desconocida, pero asumiendo que la derivada d(Glu;,D)/dt existe en
todo momento y es uniformemente acotada por una constante, su dinamica se

puede modelar de la siguiente manera:

d (GluinD)

dt = 8,(1),

De esta manera, las dinAmicas de Glu y DGlu;, se modelan por el siguiente

sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias:

d

aGlu = Glu;, D + h + 5,(t), |6,] <cq,¢4>0 (Ec19)
d
= (GluyD) = 5;(0), 1851 < 30,> 0
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donde §,(t) captura las incertidumbre acerca de DGlu;, mientras que &,(t)

captura las incertidumbre acerca de r,Glu y X.

Un observador super-twisting de la forma

d . .
' Glu = (Gluy,D) + h(Glw, X) + y,1¢1(€1), (Ec 20)

d , .
E(GluinD) = y,¢,(€1),

es usado para estimar Glu;,. El observador super-twisting consiste en una copia
del modelo no lineal original mas un término de correccion. El error de estimacion
es definida como €; = Glu — Gluy las funciones de correccion ¢, y ¢, estan

definidas como:
1
¢1(€1) = |€1|2 sign(ey)

1
$o(e1) = 2 sign(e,)

Hay que sefalar que los estados Glu y X usados por el observador super-twisting
para calcular la funcion h (Glu,X) y la estimacion del error €, son,

respectivamente, los estados estimados x; y X, por el observador Luenberger.

5.7 Calibraciéon del observador de estados

5.7.1. Disefio experimental

Con el objetivo de identificar los parametros del modelo del fermentador productor
de hidrogeno, este fue operado en cinco condiciones nominales resultante de la
combinacion de diferentes TRH y S;, (tabla 5.2). Las cinco condiciones de

operacion fueron seleccionadas de acuerdo a un disefio experimental basado en
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el método de hipercubo latino (Saltelli et al., 2008). La operacion del reactor en las
diferentes condiciones se llevo a cabo en el orden como se indica en la tabla 5.2.
Los andlisis fueron realizados en condiciones de estado estacionario. Con el
objetivo de evitar el efecto de una condicién sobre la condicion posterior se
establecié una condicion estandar a la cual se regresaba la operacion del reactor
previo a la siguiente condicién. La condicion estandar fue Glu;, = 15 g/L y un TRH
=8 h.

Los datos que se utilizaron para la calibracion del observador fueron las
mediciones de Glu;, Yy Glu, Qin , flujo de biogas, biomasa en forma de SSV y %H,
y %CO, en biogas. Se realizd el balance de DQO lo cual permitié verificar las

mediciones.

Tabla 5.2. Condiciones nominales de operacion para calibracion de modelo

Glup (9/L) TRH (h) CO (gDQOI/L d)
15 8 48.0
10 10 25.6
20 8 64.0
15 10 38.4
25 6 106.7

5.8 Validacién experimental del observador de estados

Para la validacion experimental del observador de estados se opero¢ el reactor a
diferentes condiciones de Sj, y TRH. Como parametro para evaluar el observador
se determind error relativo entre el valor real determinado por la técnica analitica y

el valor de la estimacion. El error relativo fue calculado de la siguiente manera:
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|Gluintn—Giuin|

* 100

Error relativo de estimacion de Glu;, =
GluinTn

con
Gluln == Gluintn + Gluintn—l + Gluintn+1

donde Glu,, es la concentracion real de glucosa a la entrada del reactor, Glu;, es

la concentracion estimada y t es el tiempo al que realiza la determinaciéon de la

concentracion real por medio de la técnica analitica (t igualmente aplica para el

concentracion de biomasa y glucosa dentro del reactor).

. . ., . X.—X
Error relativo de estimacion de biomasa = % * 100

Donde X es la concentracion real de biomasa (en forma de SSV), X es la

concentracion estimada.

_ o |Glu—Glul
Error relativo de estimacion de Glu = EE— * 100

Donde Glu es la concentracion de glucosa dentro del reactor y Glu es la

concentracion estimada.

5.9 Estrategia de optimizacion para modificar la carga organica

La estrategia de optimizacién esta basada en la propuesta por Ramirez-Morales et
al. (2015) modificada, la cual esta fundamentada en la relacion entre la CO y la
productividad del fermentador y en la que Qi, es la variable a optimizar. El

problema de optimizacion propuesto es:
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maxq, Prod(CO(Sin, Qin)) (Ec21)

sujeto a la siguiente restriccion:

TRH, < TRH < TRH 0 (Ec 22)

donde TRH,,;,,y TRH,,,, comprenden el intervalo de trabajo de TRH. El TRH,,;, ¥

el TRH,,4, qQue se manejaron en este trabajo fueron 5 hy 12 h, respectivamente.

Para resolver el problema de optimizacion fue utilizado el siguiente algoritmo:

1. Fijar el TRHyin Y TRH gy Y calcular Qi min (TRHpmax) Y Qinmax (TRHpin)-

2. Utilizar los datos experimentales (CO y productividad) para aproximar la
funcion Prod (CO). Esta funcién fue la funcién objetivo a maximizar.

3. Leer el flujo total de biogas, Q4,(L/d) y la fraccion de hidrogeno (%H,) de la

tarjeta DAQ y calcular la productividad, Prod, actual de la siguiente manera:

ans %HZ

Prod = (Ec 23)

donde V}. (L) representa el volume de trabajo del reactor.

4. Si han transcurrido 10 minutos calcular el promedio de Q 4, %H, y Prod y

estimar Glu;,.

5. Sino, esperar 10 segundos (periodo de muestreo) y regresar al paso 3.
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6. Calcular Prod y CO basado en las lecturas de Q;, y Glu;, de la siguiente

manera:
Vr
TRH = — (Ec 24)
Qin

_ QinGluy, * 1.67

co
7

(Ec 25)

7. Siha transcurrido un tiempo igual a 2 TRH (tiempo dado para permitir que
el observador converja), resolver el problema de optimizacién (Ec 21) sujeto
a la condicién establecida (Ec 22).

8. Sino, pasar al paso 3.

9. Transmitir a la bomba el Q;, 6ptimo calculado y regresar al paso 3.

6. RESULTADOS

6.1 Comportamiento del fermentador en las diferentes condiciones de
operacion

6.1.1. Productividad del reactor

De acuerdo al disefio experimental se plantearon cinco condiciones de operacion,
sin embargo en la condicion de CO=106.7 gDQO/L-d (Glu;, = 25 gr/L, TRH=6 h)
se presentd una disminucion en el consumo de glucosa del 97 al 81%, lo que
significd una sobrecarga en el sistema. Entonces se optd por realizar la operacién
del reactor en una condicion extra, la cual se determiné disminuyendo Glu;, la cual

representaria el 80% de la condicion en la que se presentd la sobrecarga. Los
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parametros de operacion de la condicion adicionada fueron, TRH =6 hy Glu;, =
20 g/L (CO = 84.1 gDQO/L-d). Las condiciones mostradas en la tabla 6.1 son
condiciones nominales, las condiciones con los valores reales, incluyendo la

condicion extra, se presentan en la tabla 6.1.

La productividad aument6 de manera lineal con respecto a la CO hasta el punto de
operacion de 84.1 gDQO/L-d (figura 6.1), en la que se obtuvo una productividad de
23.0 + 0.66 LH,/L-d con un 97.9 de consumo de glucosa. A esta condicion de CO
y productividad, el rendimiento en LH,/g DQO agregado fue de 0.27 en LH./g
DQO. Dicho rendimiento representa el 58% del tedrico (0.47 LH,/g DQO) de
acuerdo a la estequiometria si toda la reaccion de dirige Unicamente a la
produccion de acido acético (Ec 1). Ambos resultados tanto de productividad como
rendimiento son similares a los ya reportados por Ramirez-Morales et al. (2015),

que trabajé en condiciones similares a los de este trabajo.

A una CO de 97.9 gDQO/L-d se presentd una caida en la productividad a 21.3 +
0.7 LH,/L-d con un 81.5% de consumo de glucosa. Los resultados concuerdan con
otros estudios (Hafez et al., 2010; Ramirez-Morales et al., 2015), donde se reporta
una CO donde se alcanza una maxima productividad y a CO mayores se presenta
una caida tanto en la productividad como en el consumo de glucosa. Se determiné
no operar el reactor COs mayores debido a que se ha reportado que resulta
irreversible la recuperacién del sistema después de ser sometido a sobrecargas de
CO (Mariakakis et al., 2011).

Productividad = azOLR® + a,0LR? (Ec 26)

La relacion entre la CO y la productividad se ajusté a un polinomio de 3er orden
(26) (Ramirez-Morales et al., 2015), donde la CO es la variable independiente y la
productividad es la variable dependiente. Este polinomio fue considerado como la

funcién objetivo a resolver en el proceso de optimizacion. Para el ajuste polinomial
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se consideraron Unicamente los coeficientes de tercero y segundo orden, puesto
que de este manera se minimiza el intervalo de confianza de los parametros del
polinomio, ademas se comprobd que los terminos de orden uno y cero no
contribullen significativamente al momento de calcular la productividad maxima
(Tabla 6.2) (Ramirez-Morales et al., 2015).

Al igual que se obtuvo la mayor productividad de hidrégeno en la condicion de

84.1 gDQO/L-d, también se alcanzé el mayor porcentaje de remocion de de DQO

en forma de hidrogeno (20%) (figura 6.2).

Tabla 6.1. Valores promedios de las condiciones de operacion.

Carga organica

Gluin (g/L) TRH (h) (gDQOIL-d)
G 81 44.3
103 10.0 26.4
20.4 8.0 65.9
14.4 10.4 39.6
033 6.1 84.1
18.9 5.8 97.9

El rendimiento de hidrégeno, Yu2, no fue afectado significativamente con respecto
a los cambios en la CO (figura 6.3). El valor promedio de promedio de Yy, de
todas las condiciones de CO fue de 2.13+ 0.26 molH,/mol glucosa. En la CO de
mayor productividad, 84.1 gDQO/L-d se obtuvo un rendimiento mas estable (2.4+
0.13).
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Figura 6.1. Relacion entre la carga organica y la productividad del fermentador.

Tabla 6.2. Pardmetros del polinomio de 3er orden que ajusta los valores de COy
productividad.

Parametro Valor Intervalos de confianza (95%) Variacion (%)
a, -5.3253 X 10° [-5.83 X 107, -4.81 X 107 9.65
as 7.4784 X 10° [7.02 X 10%, 7.93 X 107] 6.11
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Figura 6.3. Rendimientos de produccién de hidrégeno.

6.2 Productos microbianos solubles (PMS)

El acido butirico fue el metabolito que se produjo en mayor concentracion en todas
las condiciones, seguido del acido acético (figura 6.4), los cuales son los
subproductos mas deseados en la produccion de hidrégeno. Con respecto a la
produccion total de productos microbianos solubles (AGV y etanol), el acido
butirico se presentd en proporciones de 56 a 64% (m/m) y el acido acético de 23 a

33%. Se produjeron en menores concentraciones el etanol y el acido propionico,
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los cuales son desfavorables en el proceso fermentativo de produccion de
hidrogeno, puesto que parte de la glucosa pasa directamente a etanol mediante la
fermentacion alcohdlica y para la produccion de &cido propionico se consume
tanto glucosa como hidrogeno. El etanol se presentd en proporciones del 4 al
12.9%, obteniéndose la mayor en la condicion de CO 97.9 gDQO/L-d, esto debido
a que la sobrecarga del reactor presenta un cambio en los metabolitos
microbianos, incrementandose la produccion de etanol (Hafez et al., 2010; Wu et

al., 2006). El acido propidnico se present6 en porcentajes del 2 al 7%.
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Figura 6.4. Productos microbianos solubles producidos a diferentes cargas
organicas.

6.3 Solidos suspendidos volatiles

La concentraciéon de SSV oscilé de 1.2 a 2.1 g/L (figura 6.5), obteniéndose la
mayor concentracion en una CO de 39.6 gDQO/L-d (Si» = 10 g/L y TRH = 10
horas). Los resultados no muestran una relacion entre la concentracion de SSV y
la CO. Por otro lado, se presentd una relacion entre la CO y el rendimiento de
biomasa por sustrato consumido (Y) (figura 6.6). Los datos muestran una relaciéon

inversa entre la CO y Y hasta la CO donde se obtuvo la mayor productividad;
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teniendo un incremento en Y en la condicion de CO mas alta. En la condicion
donde se obtuvo la mayor productividad de hidrégeno (CO = 84.1 gDQOJ/L-d) el
rendimiento de la biomasa fue el menor (0.9 gSSV/gGluc), lo que indica una mayor
presencia de microorganismos productores de hidrogeno que de otro tipo (Hafez
et al., 2010; Ramirez-Morales et al., 2015).
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Figura 6.5. Concentracion de SSV en diferentes cargas organicas.
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Figura 6.6. Perfil de rendimiento de biomasa en las diferentes cargas
organicas de operacion.
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6.4 Composicién de biogéas

El porcentaje de hidrégeno en el biogas permanecié constante en todas las
condiciones, oscilando en valores del 61 al 64% (figura 6.7). Incluso en la
condiciéon donde se presentd un consumo de sustrato de 81.5%, el hidrégeno se
presentd en las mismas proporciones. Estos resultados difieren de los
encontrados por Hafez et al. 2010), donde se encontr6 que a medida que se
aumenta la CO y cuando el reactor se sobrecarga con respecto al consumo de
sustrato hay una disminucionen en el porcentaje de hidrogeno en el biogas. La
diferencia en los resultados posiblemente se deba a que en el caso del estudio
que aqui se presenta el sistema no fue sobrecargado més alla del consumo de
81.5% de sustrato, mientras que en Hafez et al. (2010) el reactor se sobrecargd
hasta consumos de 40.5%. El metano no fue detectado en todo el periodo
experimental, lo que indica la eficiencia del tratamiento térmico utilizado para la

eliminacion de las Arqueas productoras de metano.
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Figura 6.7. Composicion de biogas (A CH,; e COy; e Hy).

6.5 Balance de electrones equivalentes

Entre el 88 y el 106% de DQO (tabla 6.3) se recuperé mediante el balance de

masa (para célculo de balance ver Anexo 3). La variacién con respecto al 100% se
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puede deber a errores en los equipos de medicidén o la no contabilizacion de algin
subproducto (acido valérico, acido valérico, acido isovalérico, acido lactico, etc.).
Hacia la produccion de hidrégeno se utilizé entre 15 y el 19.5%, siendo el mayor
utilizado en la condicion de donde se obtuvo la mayor productividad (84.1
gDQO/L-d). En la condicion de sobrecarga se present6 el mayor desvio de DQO a
la produccion de etanol (9.1%), proceso desfavorable para la produccion de
hidrogeno, sin embargo, en esa condicidon no se utilizo el porcentaje mas bajo para
la produccién de hidrégeno; esto se presento en la condicion de menor CO (26.5
gDQO/L-d).

Tabla 6.3. Balance de DQO en las diferentes CO de operacion (porcentaje con
respecto al total alimentado).

° H, Biomasa Etanol Ac.acét. Ac.prop. Ac.but. Glu Total recuperado
(gDQO/L-d)
44.3 17.1 11.2 3.2 13.0 13.0 41.1 6.6 93.3
26.4 15.0 18.5 4.1 10.6 10.6 52.4 0.5 104.6
65.9 17.2 11.3 4.7 13.1 13.1 48.7 15 99.5
39.6 17.0 19.0 7.4 12.9 12.9 44.8 0.6 106.0
97.9 15.7 10.5 9.1 10.2 10.2 34.7 18.4 99.4
84.1 195 11.3 3.3 12.5 125 35.3 2.3 88.2

6.6 Calibracion del observador de estados

Los pardmetros pseudo-estgeuiométricos del modelo (Ec. 6) fueron calculados de
acuerdo a la metodologia propuesta por Aceves-Lara et al. (2008) y Bernard y
Bastin (2005). La matriz de los parametros pseudo-estgeuiométricos usados en

este trabajo resulté de la siguiente manera:
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0 0.3228

0.0205 0.0174

0.3028 0.2737

0.0242 0.0219

0.0829 0.1069

0.0049 0.0087

10.0351 0

Los pardmetros cinéticos fueron computados de manera que se minimizara el
error cuadrado entre los datos experimentales y los datos producidos por el

modelo. Los parametros cinéticos utilizados fueron:

et = 37.3197
KGlul = 02896
ey = 27.2416

KGluZ = 02596

donde K;p1 Y Keie €Stan expresados en g/g-d, ¥ Kgn Y Kgz€Stan expresados

en g/L.

Las ganancias de correccion del observador Luenberger (Ec.16), L y las ganancias

del observador super-twisting (Ec. 20), I', quedaron de la siguiente manera:
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1422.00127

1.3570

0.2071

L 0.0792 -

0.5006
= x 10°
1.9633

Ambas ganancias, L y T, fueron calculadas para minimizar el error de estimacion

de acuerdo a la metodologia propuesta por (Torres Zufiga et al., 2015).

6.7 Validacion experimental del observador de estados

Se llevaron a cabo tres periodos de validaciébn experimental, a), b) y c¢). Las
entradas al observador, flujo de hidrogeno (gu.) ¥ Qin, Y €l TRH para cada

experimento se presentan en la figura 6.8.

En el primer periodo experimental (figura 6.9a) el fermentador fue operado a dos
concentraciones nominales de Glu;,, 20 g/L (dias 0-7) y 10 g/L (dias 7-11). El
observador converge a la concentracion real al dia 1. Una vez que el observador
super-twisting convergio la estimacion present6 un error relativo tan bajo como del
5.1%.

En el segundd experimento (figura 6.9b) se oper6 a tres condiciones nominales de
Glu;,, 15 g/L (dias 0-2), 10 g/L (dias 2-7) y 20 g/L (dias 8-10). En el tercer periodo
se operd a 10 g/L (dias 0-3) y a 15 g/L (dias 3-6) (figura 6.9c). Una vez que la
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concentracion en la entrada del reactor cambié el observador super-twisting

convergié a un valor preciso con respecto a la concentracion real.
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Figura 6.8. Flujo de hidrégeno, flujo de alimentacién y TRH en cada uno de los
tres experimentos.

En el segundo y tercer periodo el observador super-twisting logra converger a la
concentracion real, Glu;,, 0.5 dias después de iniciar. En todas las condiciones la
estimacion es precisa, con errores relativos entre 2.5 y 19.7%., los cambios
consecutivos en el TRH (figura 6.8b), o sea cambios en Qj,, provocan variaciones
repentinos en los valores de Glu;, (dias 8-9 en figura 6.9b), lo cual no es

favorable, ya que la estimacion debe permanecer tan constante y aproximada a la
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real como sea posible. Una vez que el TRH permanecié constante (dias 9-10 en
figura 6.8b) Glu;, converge a Glu;,| (dias 9-10 en figura 6.9b). El TRH debe de

permanecer constante por un periodo de tiempo para permitir que la estimaciéon se

aproxime a un valor aproximado al real.
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Figura 6.9. Estimaciones de Glu;, y los valores reales.

En cuanto a la estimacion de X (SSV), la estimacion mas aproximada a la real fue

en la condicion de TRH =6 hy Glu;, = 20 g/L (figura 6.10a, dias 0-9), con un error

relativo de 9.8%. En la misma condicién en el segundo experimento (figura 6.10b)

en los dias 8-10, se presenta una sobrestimacion de la concentracion de SSV,

esto cuando se presentan los cambios repentinos en el TRH.
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Figura 6.10. Comparacion entre las concentraciones de SSV estimadas y
reales.

En el tercer experimento X fue por debajo de 1 g/L en la primera condicion (figura
6.10c), pero cuando Glu;, cambia (dias 3-6 en figura 6.9¢) y qu, Se incrementa se
presenta una mejora en la estimacion de X. Este comportamiento es de esperarse
puesto que el modelo del reactor considera que un incremento en la produccion de

hidrogeno esta relacionado a un incremento en la concentracion de biomasa.

En la mayoria de las condiciones Glu estuvo por arriba de la concentracion real
(figura 6.11), por ejemplo, en el experimento b) en los dias 0-8 Glu estuvo
alrededor de 0.5 g/L y la concentracion real se present0 en valores menores a
0.25 g/L. Este resultado se debe a que los parametros del modelo no explican el

comportamiento dinamico fuera de rango de los datos que se utilizaron para

53



calcular dichos parametros. En el experimento a), Glu se presenta por encima de 1
g/L, y Glu esta alrededor a 0.3 g/L debido a que el modelo considera que la
glucosa es completamente consumida. En general el error relativo es grande, el
error minimo se obtuvo en la primera condicion, 66.6%, mientras que en la tercera

condicion el error fue de 144.5%.

— Estimado e Real
a) 3
°
2 [ ]
= 1w
S L4 [ .,,,WJL TN o e e
8 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
o b)o.75 -
= RS [ | | M‘“‘%‘mmw
o 05 " }‘W’"w ;")J”N m"‘"rm“\’ -v\‘uw“WWH‘“‘“‘M‘MWWﬁ‘)f"wﬁ}‘%%‘ww“‘v”“’“‘(\\"r‘*\?"\”’J\‘J"\'v‘"“'l\v ww‘ | “(’.
()] v k V‘r\"‘““\ ‘uww" [ Jt“\.MJ
© \r,oh»'\ﬂH I Wi
c 0 25 Y [ ] ‘ .“\‘V"M\\, W’b
2 ° L ° .‘i',h»,‘m\’t\\}{* !
% 0 r r .. .. r r r r Jie '. .
far 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
[
(¢D] -
o c) 0.5
c ",
o 4
@)
025 W'v‘;\f\ A v
° o ® ° ° L
0 T T T T T v
0 1 2 3 4 5 6
Tiempo (d)

Figura 6.11. Estimaciones de Glu y los valores reales.

Incluso cuando las estimaciones del observador Luenberger (X y Glu), no son

precisas, Glu;, (estimada por el observador super-twisting) presenta valores

préximos a la concentracion real.
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6.8 Implementacion de la estrategia de optimizacion acoplada al
observador de estado

En un primer experimento (figura 6.12), al momento que la estrategia de
optimizacion es implementada el Q;, es cambiado (figura 6.12b) con el objetivo de
modificar la CO. La activacion de la estrategia optimizaciéon se lleva a cabo
después de un tiempo de retraso que fue fijado por el operador del reactor; este
tiempo de retraso es para permitir la convergencia del observador. Una vez
modificada la CO se logra incrementar la productividad en un 90%, de 10 a 19
LH,/L-d (figura 6.12a). Al momento que la optimizacion se lleva a cabo
automaticamente un cambio en la CO de 37.5 a 76.6 gDQO/L-d (figura 6.12a), la
cual es considerada la 6ptima de acuerdo a la relacion Prod y CO. En este mismo
instante la estimacion de la glucosa a la entrada del reactor decrece y el
observador entra en una fase transitoria hasta converger a la concentracion real
(figura 6.12c). Esto puede ser explicado por el cambio en Qi,, el cual es una
entrada a la estrategia de observacion. La glucosa fue completamente consumida,
gue como antes se ha mencionado (figura 6.12c), es un factor importante para el
correcto desempefio del observador.

La estimacién de SSV permanece alrededor de 1.5 g/L incluso cuando se llevo a
cabo el ajuste en Qj,. Previo al ajuste de Qj, la concentracion de SSV real era de 2
g/L y después baj6 a 1.5 g/L, valor al que el observador convergi6. Antes de la
optimizacion, los valores de Glu se presentaron alrededor de 0.2 g/L, valor por
encima de la concentracion real; después de la optimizacion se presentd un
incremento en Glu llegando a valores de 0.5 g/L; sin embargo la concentracion

real permanecio debajo de 0.1 g/L.

En un segundo experimento la estrategia de optimizacion se implementa, se lleva
a cabo la optimizacién después del tiempo de retraso, la carga organica se
modifica (figura 6.13a) y la productividad se incrementa en un 100%, de 10 a 20
LH,/L-d. Después de la optimizacion el valor de Glu disminuye pero el observador

logra converger nuevamente hasta presentar un error relativo de 12% vy el
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consumo de glucosa se presenta en un 93.5%. Después de la optimizacion y que
la concentracion de glucosa aumento (figura 6.13c), el consumo de glucosa fue de

79.4% y el observador presentd un error relativo de estimacion de 19.3%.

Cuando la CO real es de 100 gDQO/L-d al dia 4.8 (figura 6.13a), el reactor se
encuentra sobrecargado razon por la cual el consumo de sustrato fue de 79.4%.
La carga organica estimada es de 81 gDQOJ/L-d. Entonces se presenta el
siguiente escenario; el optimizador no aumenta la CO puesto que no puede
incrementar el Qj, por la restriccion de TRH (ec. 17), y por otro lado la CO
observada (81 gDQO/L-d) esté por debajo de la CO 6ptima de acuerdo a los datos
experimentales (84.1 gDQO/L-d), entonces el algoritmo no considera modificar Qi,

(disminuirlo) para disminuir la CO.
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7. CONCLUSIONES

La mayor productividad del fermentador, 23.0LH,/L-d se presenté a una carga
organica de 84.1 gDQO/L-d, mientras que en la CO de 98 gDQO/L-d, se observé

una disminucion tanto en la productividad como en el consumo de sustrato.

El observador fue una herramienta Gtil en la implementacion de la estrategia de
optimizacién propuesta evitando el uso de técnicas analiticas y otros instrumentos
para determinar la concentracion de sustrato en la alimentacidén, presentando

errores relativos entre 2.5y 19.7%, con respecto a la técnica analitica aplicada.

La validacién experimental del observador mostré precision al converger y estimar
la concentracibn de glucosa a la entrada del rector. Incluso cuando las
estimaciones de biomasa y glucosa dentro del fermentador no son precisas, las
estimaciones de glucosa a la entrada presentan valores proximos a la

concentracion real.

Fue posible maximizar la productividad de hidrégeno de un fermentador continuo
de tanque agitado con respecto a la operacién del reactor sin implementar una
estrategia de optimizacion en linea. La estrategia de optimizacion acoplada al
observador de estados permitié incrementar la productividad hasta en un 100%

(de 10 a 20 LH,/L-d) mediante la modificacion de la carga orgéanica.

El consumo completo del sustrato es un factor importante a considerar en el

desemperio de la estrategia de observacion.

Resulta conveniente realizar una ampliacion del rango de los datos a utilizar para
la calibracion del modelo, con el objetivo de que se pueda describir de manera
mas precisa algunos resultados, como la estimacién de la glucosa dentro del

fermentador.
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9. ANEXOS

9.1 Anexo 1. Calibracion de sensor de hidrégeno.
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Figura 9.1. Calibracion del sensor de hidrégeno mediante la
relacion entre la fraccion de hidrogeno en el gas y el voltaje
producido por dicha fraccién de hidrégeno.



9.2 Anexo 2. Calibracion de bomba de alimentacion

y =0.3966x + 0.0103

RZ=1
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Figura 9.2. Calibracion de la bomba de alimentacion
mediante la relacion entre el voltaje aplicado y el flujo
producido.
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9.3 Anexo 3. Balance de electrones equivalentes

El balance de DQO se plantea a partir de un balance ordinario de materia,
guedando representado por la DQO de cada uno de los componentes en la
siguiente ecuacion:

Glucosa en alimento = AGV’s + Etanol + Hidrégeno + Biomasa + Glucosa en salida

La DQO de cada componente esta dada por su oxidaciéon completa. Mediante la
estequiometria de la oxidacién, la DQO de cada componente son las siguientes:

1) Glucosa
CsH1206 + 605 -------- > 6CO, + 6H,0

DQO = 1.07 gO,/g glucosa

2) Acido propi6nico
C3HgO, + 3.50; -------- - 3CO, + 3H,0

DQO = 1.51 gO.,/g ac. propidnico

3) Acido acético
CoH4sO, + 20, -------- - 2C0O, + 2H,0

DQO = 1.07 gO2/g ac. acético
4) Acido butirico
C4HgO2 + 50, -------- > 4CO, + 4H,0

DQO = 1.82 gO,/g ac. butirico
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5) Etanol

Co,HgO + 30,

DQO = 2.09 gO,/g etanol

6) Hidrégeno

DQO = 8 gO,/g hidrégeno

7) Biomasa

- 2CO; + 3H,0

DQO = 1.42 gO,/gSSV (Guiot et al., 1989)

Tabla 9.1. Datos de cada condicion de operacion para determinar el balance de

DQO.

(gDQCg/L-d) dceog;;IZ;:?:a SSV (mg/L) (Ent;r}lc_))l Ac. acét. Ac. prop. Ac. but. Prc()lt_i::/tlj\./(ijc)iad Balgrggcoe de
44.3 97.1+3.6 1175+0.247 222+53 1811+380 110+35 3368+602 10.5+0.57 93.3
26.4 99.5+0.2 1437+0.142 217+36 1089+127 254+53 3175+250 5.6+0.36 104.6
65.9 98.5+0.5 1743+0.043 557+196 2591+354 488+172 5985+551 15.8+0.77 99.5
39.6 99.5+0.2 2056+0.127 551+208 1857+242 447+223 3794+597 8.5+0.44 106.0
97.9 81.5+3.1 1838+0.256 1077+301 2373+317 141+120 4738+732 21.3+0.74 99.4
84.1 97.5+1.7 1605+0.064 346+164 2273+525 4704192 3901+1139 23.0+0.66 88.2
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9.4 Anexo 4. Produccion del trabajo de investigacion

Congresos

= Experiental validation of a coupled nonlinear observer in a hydrogen
production dark fermenter. Exposicion oral. The XIV International Congress
of the Mexican Hydorgen Society. Cancun, Q. Roo, September 30 -
October 4, 2014.

» Heuristic optimization of hydrogen producer dark fermenter modifying the
organic loading rate. Exposicion oral. 4th IWA Mexico Young Water
Professionals Conference 2015. Guanajuato, Gto., México, 27 - 29 April.

Articulos en preparacion

= Alberto Villa-Leyva, Ixbalank Torres-Zufiga, Alejandro Vargas, German
Buitron. Experimental validation of an observer to estimate the substrate at
the input of a hydrogen production dark fermenter.
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