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Nomenclatura

Abreviatura Descripcion Unidades
Maq Viscosidad del agua Pa-s

HL Viscosidad del lactosuero Pa-s

ag Area granular m2

Cs Concentracion de Hz en equilibrio mol-Lt
Da Coeficiente de dispersion axial Adimensional
Dagq Coeficiente de difusién en agua a condiciones estandar m2.st

Dc Coeficiente de difusion efectivo (corregido) m2.st
dms Didmetro granular (Diametro medio Sauter) m

dp Coeficiente de didmetro de particula Adimensional
dreactor Diametro del reactor m
EGSB Expanded Granular Sludge Bed

h Altura del reactor m

kc Coeficiente global de transferencia de masa liquido-sélido m-h+1

kLa Coeficiente volumétrico de transferencia de masa ht

NA Flux de sustrato por conveccion de la especie A mol-stm-?
nj Altura normalizada Adimensional
P°s Presion parcial de Hz atm
Peaxial Numero de Peclet (Dispersion axial) Adimensional
R Radio granular (superficie) m?

Re Numero de Reynolds Adimensional
Reg Numero de Reynolds granular Adimensional
Iy Radio granular m

Sc Numero de Schmidt Adimensional
Sh Numero de Sherwood Adimensional
TRH Tiempo de Retencion Hidraulico h
UASB Upflow Anaerobic Sludge Blanket

Ut Velocidad de sedimentacion m-ht

Y Viscosidad cinematica m2.st

Vs Velocidad ascensional m-ht
Vsg Velocidad ascensional generada por el biogas m-ht

z Posicion axial Adimensional
ACa Gradiente de concentracion mol-Lt

€G Gas Holdup m-h+1

Paq Densidad del agua kg-m-3




Pg
PL

‘ Densidad granular

‘ Densidad del lactosuero
Velocidad de corte

kg-m-3
kg-m-3



Resumen

La produccion de biolégica de hidrogeno (biohidrogeno) esta dirigida hacia el uso
de sustratos econdmicamente viables, procesos estables y potencialmente
escalables. Ademas, es necesario que un bioproceso como este sea consistente en
cuanto a produccion de biohidrégeno y metabolitos, por lo que un inéculo resistente
a la variabilidad en la composicion del agua residual es de vital importancia. La
experimentacion se dividio en 2 etapas. En la primera etapa se estudio el efecto del
estrés hidrodinamico en un reactor continuo EGSB (expanded granular sludge bed),
alimentado con glucosa para la produccion de biohidrégeno usando lodo granular
metanogénico. En esta etapa se probaron cuatro velocidades ascensionales (Vs)
0.3, 2, 3y 5 mh, tiempo de retenciéon hidraulico (TRH) fue de 4.5 horas, pH
controlado a 4.5 y a una temperatura de 35°C. Se estimaron nameros
adimensionales de Reynolds (Re) y Peclet axial (Peaxial), ademas de la velocidad de
corte promedio (y) y velocidad de sedimentacion para conocer el comportamiento
hidrodindmico en el reactor y su efecto en los granulos. Se obtuvo una productividad
maxima de 1.62 LH2-Lreactor '°d™, un rendimiento de 1.8 moles de Hz-mol de glucosa
Ly una eficiencia de degradaciéon de glucosa del 94.7%. Se observé que la
concentracion de etanol y acetato aumentan de forma proporcional a la velocidad
de corte, alcanzando una saturacion maxima de etanol mas acetato del 96%. Las
condiciones de estrés causaron la reduccion del diametro granular en un 50% e
hicieron disminuir la velocidad de sedimentacion de 88.4 a 38.4 m-h. La velocidad

de corte maxima (y) fue de 30.4 st auna Vs de 5 m-h't, ademas se estima que esta
Vs produjo un régimen de flujo laminar en el reactor (Re= 64). El mezclado es
cercano a la mezcla completa (Peaxia= 47.9).

La segunda etapa consistio en la produccion de biohidrogeno usando lactosuero
acido en un reactor EGSB: Influencia del hidroxido de sodio o bicarbonato de
sodio para el control de pH. En esta etapa se probaron dos fases experimentales,
para cada fase se evaluaron cuatro velocidades de carga organicas, la primera
etapa usando hidréxido y la segunda usando bicarbonato. El reactor EGSB fue
operado con un TRH de 4.5 horas y pH de 4.5, la velocidad ascensional fue de 5
m-h! (estableciendo las condiciones hidrodinamicas de la primera etapa). Las
maximas productividades con hidroxido y bicarbonato de sodio fueron de 4.34 y
0.4 LH2Lreactor "1'd™2, respectivamente. El suministro de bicarbonato a la fase liquida
puede incrementar la concentracion de dioxido de carbono, esto debido al
equilibrio de carbonatos. El diametro granular disminuy6 progresivamente en la
fase de hidréxido y por el contrario aumentaba el diametro granular en la fase con
bicarbonato.



1. Introduccion

El hidrégeno se considera un vector energético ideal, amigable con el ambiente,
ya que el producto de su combustidon es vapor de agua; ademas, su uso en celdas
de combustible para la produccion de energia eléctrica limpia en automoviles se
ha expandido en los ultimos afios, como lo demuestra la empresa Shell y su
programa para la instalacion de una red de abastecimiento de hidrogeno en toda
Alemania=(Shell Global, 2016).

Los métodos de produccion de hidrogeno pueden ser quimicos, electroliticos,
termoquimicos, fotoliticos y biolégicos, que pueden usar distintos tipos de materia
prima, incluyendo fuentes fésiles como el gas natural y carbén, como también
fuentes renovables como biomasa. Sin embargo, el uso de combustibles fésiles
para generar hidrogeno no es sustentable ya que por cada tonelada de Hz se
producen 11 de dioxido de carbono.

La fermentacién oscura, fotofermentacion y biofotdlisis (directa o indirecta) son
bioprocesos capaces de producir hidrégeno. Los primeros dos procesos son
anaerobios que utilizan carbohidratos y acidos grasos volatiles, respectivamente.
Mientras que la fotdlisis es a partir de la luz solar y agua para la forma directa,
mientras que para la indirecta se usa el glucogeno generado en la fotosintesis
para generar Ha.

Especificamente, la fermentacién oscura ha sido empleada para producir
hidrégeno a partir de sustratos como: vinaza (Buitron y Carvajal, 2010), residuos
lignocelulésicos (Kapdan y Kargi, 2006), residuos de la industria del aceite (Atif et
al., 2005), de la industria del maiz (Zhang et al., 2007), melaza (Guo et al., 2008a),
entre otros. Esto sugiere que la fermentacion oscura es versatil y atractiva para la
produccién de hidrégeno

La
La
Actividad de biomasa en la degradacién del sustrato
Limitaciones termodindmicas
Concentracion la biomasa
Biodegradabilidad del sustrato
Disponibilidad del sustrato y fendmenos de transporte

Los



La
Todos estos factores interactuando entre si resultan en un comportamiento
hidrodinamico definido para cada biorreactor. Conocer estas interacciones provee
un mejor entendimiento de lo que pasa y permite controlar las variables criticas en
el momento necesario

En
Frente a la creciente demanda del hidrégeno en el mercado y con la fermentacion
oscura apuntando hacia esa direccién, es necesario hacer frente a los posibles
problemas que implican tratar aguas residuales complejas, por lo que se investiga
la produccién bioldgica de hidrogeno a partir de lactosuero, ademas del andlisis
hidrodinamico desempefiado en las diferentes etapas, dilucidando los fenébmenos
limitantes, variables independientes y posibles mejoras.



Objetivo

Evaluar la produccion de biohidrégeno a partir de lactosuero acido
empleando un reactor de lecho expandido (EGSB).

Objetivos
Generar un indculo productor de hidrégeno mediante estrés hidrodindmico
suministrando agua residual sintética.
Evaluar el régimen hidrodinamico del reactor mediante relaciones
adimensionales desarrollado en las diferentes velocidades ascensionales, su
efecto en la produccién de hidrogeno y en los granulos anaerobios.
Evaluar el efecto de la carga organica y el agente para control de pH
(hidroxido de sodio o bicarbonato de sodio) sobre la produccién de
biohidrégeno a partir de lactosuero acido.
Evaluar el efecto de la carga organica y el agente para el control del pH en el
régimen hidrodinamico del reactor mediante relaciones adimensionales y su
efecto sobre los granulos.



3. Marco teodrico y fundamentos de la investigacion

3.1.
El aumento de la poblacion mundial, urbanizacion e industrializacion han
conducido al incremento de la demanda energética y la generacién aguas

residuales. . ) .
Alrededor del 85% del total de energia generada mundialmente es producida por

combustibles fésiles, desafortunadamente son no renovables, ademas, producen
contaminantes como: CO, COz, CnHm, SOx, NOx, radiactividad, metales pesados,
cenizas, etc., que generan afectaciones al sistema climético debido al incremento
del efecto invernadero (Momirlan y Veziroglu, 2002).

El hidrogeno es un vector energético alternativo a los combustibles fésiles y puede
considerarse como ideal, no genera emisiones y su capacidad calorifica por
unidad de masa frente al de la gasolina es 2.3 veces mayor. Sin embargo, la
mayor parte de la produccién de Hz es a través de procesos termoquimicos
utilizando petréleo para generarlo; por lo que el desarrollo de métodos alternos de
generacion es importante; asi, el lamado biohidrégeno es la generacion de este
gas por métodos bioldgicos que ademas son procesos amigables con el ambiente
(Sherif et al., 2014).

La Comision Nacional del Agua (CONAGUA) reporta la generacién de 210.26
m3-s1 de agua residual de uso no municipal, que incluye la generaciéon de aguas
residuales industriales, de las cuales se tratan 60.72 m3-s! que representa el
5.9%, con una remocién de 1.3 millones de toneladas de DBO (demanda
bioguimica de oxigeno) esto significa que se remueven 0.67 kg DBO'm de agua
residual (CONAGUA, 2014), cifra nada alentadora pero dirige el rumbo para la
aplicacion de tecnologias emergentes no sélo para el tratamiento de aguas
residuales, sino para la obtencién de energia, retso del agua e incluso generacién
de productos de valor agregado.

3.2.
El
De
Existen
El
Debido
¢ Incompleta conversion de los azucares
e Produccion limitada debido a la inestabilidad del pH



Ensuciamiento del reactor
Limitaciones en transferencia de masa
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La hidrodinamica del biorreactor lo determina el tipo de agua residual y las
caracteristicas de operacion de reactor. La intensidad de mezclado, el tipo de
biorreactor (CSTR, UASB, EGSB, entre otros) hace que las fases liquida-sélida-
gas interactuen de tal forma que cada reactor se comporta de forma diferente
(Pefa et al., 2006).

3.4.

Todos
3.3.
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Fotofermentacion
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Produccion de directa
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Independientes Fermentacion
de luz oscura
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Tabla

Lactosuero  Productividad Rendimiento Carga Inéculo pH Tipo de TRH Operacién  Deteccion  Referencia
(LHz Lt d?) (mol Hz/mol (g DQO L reactor (h) de metano
lactosa) d?
Polvo 1.08 1.12 14.6 Consorcio 4-4.5 Tubular 7 SBR No (Limaetal.,
productor de 2016)
H2- polietileno
(material de
soporte)
Polvo 0.36 0.34 20 Lodo granular ~ Variable UASB 6 Continuo  Si (Carrillo-
metanogénico Reyes et al.,
2012)
Liquido 0.8 1.52 10 Lodo - CSTR 24 Continuo Si (Azbar et al.,
anaerobio (Termofilico) 2009)
Liguido 0.122 0.0061 g H2/g 20 Lodo 5 UASB 12 Continuo  si (Castell6 et
DQO anaerobio al., 2009)
Polvo - 11 37 Autéctono, >5 Upflow 24 Continuo  No (Perna et al.,
polietileno anaerobic 2013)
(material de packed bed
soporte) reactor
Liguido 0.31 0.5 12.5 Lodo - Tubular 48 - No (Fernandez et
anaerobio fixed bed al., 2014)
(Espuma de reactor
poliuretano)
Polvo 1 2.3 14 glactosa L' Lodo <5 CSTR 24 Continuo  Si (Yang etal.,
d-t anaerobio 2007)
Liquido 29 - 60 Autéctono 5-6 CSTR 24 Continuo No (Venetsaneas



Los

Tabla
Producto final Reaccion

Hidrogeno CsH1206
Acetato CeH1206
Etanol/acetato CeH1206
Etanol CeH1206
Acetato/butirato 4CgH1206
Butirato CeH1206
Propionato CeH1206
Acetato/propionato CsH1206

Las

3.4.1. Biorreactores
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CSTR

(Continuous Stirred

Tank Reactor)

Biomasa suspendida

AnMBR

(Anaerobic Membrane
Reactor)

-

UASB

(Upflow Anaerobic
Sludge Blanket)

EGSB

(Expanded Granular
Sludge Bed)

Biomasa inmobilizada

AFBR (Anaerobic
Fluidized-Bed
Reactor)

Figura

Las
Reactores
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Las

e Utilizan granulos anaerobios como biomasa (en reactores a escala real
concentraciones entre 20 a 40 kg:m-3)

e El influente entra por la parte inferior del reactor, creando un patrén de flujo
que permite la formacion de granulos

e Seccion de sedimentacién para la biomasa y asi evitar pérdidas

e Separador Gas-Liquido-Sdlido
(C. Nicolella et al., 2000)

Separador Gas-Liquido-Sélido
-

L -
~ -
-~. "
-"
L~

Elevacion y sedimentacion de granulos
-

‘/
g
-
.
_/
-

- Recirculacion
-

Salida Biogas

Efluente< ., _ .

Cama de lodos

expandida
Influente (parte inferior)

Figura

La velocidad ascensional es directamente proporcional a la suma del flujo de
recirculacion y al flujo de entrada, esta caracteristica hace que la cama de lodos
se expanda, por tanto existe mayor contacto entre cada granulo y el agua residual;
mejorando el transporte de masa y aumentando la eficiencia de degradacién. Para
procesos de digestion anaerobia se han reportado cargas hasta de 30 kg DQO m-
3.d! (Lim and Kim, 2014; Saleh y Mahmood, 2003).

Este
La velocidad ascensional esta en funcion del flujo de recirculacion mas el flujo del

flujorecircutaciont fIUjOmfluente

Ecuacion

influente y se relacionan como muestra la Vs=
1

Areatransversal
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V. = Fjorecirculaciont flujomfluente Ecuacién 1
$ Areatransversal

Doénde Vs es la velocidad ascensional, el area transversal se refiere al area tubular
del reactor que atraviesa el flujo.

Geometria de los EGSB

Las relaciones geométricas en este tipo de reactores afectan la dispersion del fluido
y el comportamiento en la expansion de la cama de lodos, paralelamente la
eficiencia del tratamiento y la produccién de hidrégeno.

Lee et al., (2006) estudiaron el efecto de la geometria en reactores que operan con
biomasa granular, las relaciones altura/diametro que estudiaron fueron 4, 8y 12; la
segunda obtuvo mejores rendimientos con un porcentaje de remocién del 97.8%
operando con un TRH de 1 hora; en este estudio se observé que la relacién
geométrica de 12 genera zonas muertas y acumulacion de biogas entre la biomasa,
posiblemente la dinamica del fluido dentro del reactor es de tipo piston. Es
importante mencionar que la velocidad ascensional fue ajustada para cada
geometria (Vs entre 0.057-1.32 m-ht) y obtener eficiencias de mezclado parecidas.

3.4.2. Granulos anaerobios

Un granulo es un agregado de origen microbiano de forma irregular parecido a una
esfera, constituido por microorganismos, exopolimeros y metales, que ofrecen
proteccion y soporte a la biomasa (Figura 7). Se forma por diversos fenbmenos
fisicos, quimicos, biolégicos e hidrodinamicos como: la presion de seleccién dada
por la tasa de dilucién, segregacién de proteinas y los patrones de flujo dados por
los reactores UASB o0 EGSB, ademas pueden o no necesitar medio de soporte para
formarse (carbén activado o polietileno, por ejemplo). Debido a estas propiedades
pueden resistir compuestos tdxicos, concentraciones bajas de sustrato, cambios
bruscos de pH y permiten concentraciones altas de biomasa en los procesos
(Henze, 2008).

Interface
o liquido-sélido

Matriz liquida |
perfectamente | |
mezclada

Granulo

N\
Interface~s 592~

«— R —>

v

Concentracion de
sustrato, C,

4—R—>¢—R »

Figura 7. Los granulos pueden ser considerados como superficies porosas cataliticas
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3.4.3. Transferencia de masa

La eficiencia de todo proceso biotecnolégico esta gobernado por la actividad
metabolica de los microorganismos y los fendmenos de transporte de masa en el
reactor. Los reactores EGSB operan con fase liquida (agua residual), soélida
(grdnulos) y gaseosa (biohidrégeno), de tal forma que tanto los fenémenos de
transporte e hidrodinamica son mas complejos (Welty, 2008). EI comportamiento
hidrodinamico en reactores EGSB depende de: el tipo de agua residual suministrada
(densidad, viscosidad y nutrientes), carga organica, velocidad ascensional, altura
de la cama de lodos, geometria (altura/diametro), produccion de biogas,
caracteristicas granulares (didmetro, densidad, tipo de exopolimeros y velocidad
de sedimentacion) y la eficiencia del mezclado son algunos de los fenédmenos y se
presentan en la Figura 8; el desempefio de un biorreactor es evaluado por dos
coeficientes globales de transferencia de masa para liquido-sélido (kc) y liquido-gas
(kLa) (Gonzalez-Gil et al., 2001; Pefa et al., 2006). Los reactores que utilizan
granulos suelen desarrollar velocidades de reaccion inferiores a las predichas por
las cinéticas de reaccion en cultivos suspendidos; se reporta que reactores que
desempefian valores de kc por debajo de 0.0125 m-ht 6 0.3 m-d! estan limitados
en cuanto al transporte de masa externa liquido-sélido (Gonzalez-Gil et al., 2001;
Stewart, 2003). El céalculo de kLa para reactores productores de hidrogeno ha sido
mas limitado, Pauss et al. (1990) obtuvo un kLa de 0.16 h! para la transferencia de
hidrégeno en un reactor CSTR y 0.23 h'! para un reactor UBFR (upflow bed filter
reactor). Estos reactores contienen multiples resistencias al transporte debido a la
interaccion Gas-Liquido-Sélido y se requiere el andlisis del coeficiente general de
transferencia de masa por conveccién?, en este caso el transporte entre la matriz
liquida y una particula esférica porosa suspendida en un fluido (granulo). Se
considera que la reaccion para la producciéon de hidrégeno se lleva a cabo sélo en
los granulos.

2 El transporte por conveccion se refiere a la contribucién del transporte por difusién y adveccién
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H, en Gaseosa (fase gaseosa) Granulos (fase sélida)
~
~

~ [
= Velocidad ascensional
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elocidad sedimentacion

_ Liquido
Matriz alrededor
liquida | del granulo

reaccion

Superficie
1 deaccién

Zonade

1 Gré@
| _

Longitud de transporte

Concentracion sustrato

Figura 8. Esquema general de los fendmenos en un reactor EGSB

3.4.3.1. Transferencia de masa por conveccion
La ecuacion que describe la transferencia de masa por conveccion es una analogia
de la Ley del enfriamiento de Newton, como sigue:

Ny =k, Acy Ecuacion 2

Donde, Na es el flux de la especie A, Aca es el gradiente de concentracion entre la
interface del sélido y la concentracién promedio de la especia difundida en la
corriente del fluido en movimiento y kc es el coeficiente de transferencia de masa
por conveccion (Welty, 2008).

El coeficiente ke depende de las propiedades del liquido como la viscosidad,
densidad y difusividad, al igual que la hidrodinAmica del reactor. Debido a la
dificultad de determinar kc experimentalmente se utlizan correlaciones
adimensionales como se muestran en la

Tabla 3, que bajo las condiciones establecidas pueden tener un error entre 10y 20%
(Doran, 2013; Moo-Young y Blanch, 1981).

Tabla 3. Relaciones adimensionales para la determinacién de kc

14



NUmero Abreviatura Formula
adimensional

Reynolds Rey Re. = Paa” s Vs Ecuacion 3
granular g Haq
Schmidt Sc S = Hagq Ecuacion 4
paq-Dc
Sherwood Sh Sh = kc - dpys Ecuacién 5
=5

Donde, paq es la densidad del liquido, dms es el diametro granular (corregido con el
diametro medio Sauter), Vs es la velocidad ascensional, paq €s la viscosidad del
fluido, Dc es el coeficiente de difusion efectivo corregido por Stewart, (2003) y
algunos D¢ para algunos compuestos se muestran en la Tabla 4. EI nimero de
Sherwood representa la relacién entre la velocidad general de transferencia y la
velocidad de transferencia por difusividad a través de la intreface. EI nUmero de
Schmidt es la relacion de la difusividad del momentum? y la difusividad de masa se
determina por las propiedades fisicas del sistema.

El nUmero de Schmidt para lechos empacados y camas fluidizadas esta en funcion
de las propiedades del liquido y de la velocidad del flujo alrededor de particulas
esféricas para un rango entre 10< Reg<104, por la ecuacioén 6:

Sh =0.95- Reg'5 - Sc0-33 Ecuacién 6

Las relaciones adimensionales varian dependiendo del proceso, condiciones
(temperatura, presion, etc.) y regimenes de flujo caracterizado normalmente por el
namero de Reynolds.

Para este experimento, se estimaron los coeficientes generales de transferencia de
masa liquido-solido Unicamente para los metabolitos que han sido medidos

3 La difusividad del momentum puede entenderse como la masa de un objeto multiplicado por su
velocidad, en un enfoque de ingenieria ambiental es conveniente hablar del momentum por unidad
de volumen (i.e. la densidad multiplicada por su velocidad). El momentum por unidad de volumen de
agua que se mueve a velocidad U esta dado por pw-U. De acuerdo con la ley de Newton el cambio
en el momentum de un objeto es igual a la fuerza aplicada (Reible, 1998).

15



experimentalmente, los valores de difusividad en agua para los distintos metabolitos
se observan en la Tabla 4.

Tabla 4. Coeficientes de difusion en agua a 25°C (Stewart, 2003)

Soluto Dag (10%) cm? st
Hidrégeno 45
Nitrégeno 18.8
Oxigeno 20
Di6éxido De Carbono 19.2
Metano 14.9
Glucosa 6.7
Sacarosa 52
Lactosa 4.9
Acido acético 12.1
Acido propidnico 10.6
Acido butirico 8.7

3.4.3.2. Transporte por difusion liquido-gas

Este tipo de transporte es evaluado mediante el coeficiente KLa, (Beckers et al.,
2015; Pauss et al., 1990; Wu, 2013), que representa la transferencia de masa en
direccion de gas a liquido y viceversa para todo el reactor, KL podria llamarse el
coeficiente de pelicula y a es el area especifica de la interface por unidad de
volumen de liquido en el reactor (Pauss et al., 1990; Welty et al., 2007). La velocidad
de transferencia de masa por difusion se describe proporcionalmente al gradiente
de concentracion (fuerza motriz) entre la fase liquida y la fase gaseosa, siendo el
kLa (coeficiente volumétrico de transferencia de masa) la constante de
proporcionalidad. El valor maximo del gradiente de concentracion esta limitado a la
solubilidad de cada componente.

El kLa es afectado por los siguientes aspectos:

1) Intensidad de mezclado

2) Geometria del reactor

3) Velocidad de reaccion

4) Potencial de transferencia de P°c - Cs (relacionado con la presion parcial de
H2 y la concentracion de Hz en equilibrio).

El calculo del kLa para sistemas anaerobios se basa en la retencion del gas en la
matriz liquida o Gas Holdup (ec). Nicolella et al. (2000) desarrollaron una funcién
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dependientemente lineal que no es afectada por la carga de soélidos, densidad o
tamafo de éstos, como sigue en la ecuacion 7:

kpa = (0.6 h Dgg Ecuacion 7

Y €c se expresa de la siguiente manera (Buffiére et al., 1998):

€c = (13 F 1.2)dp®%8 « V3 Ecuacion 8

Donde dp es el coeficiente de didmetro de particula de 0.168 propuesto por
Begovich y Watson en (1978), Vsg es la velocidad ascensional generada debido al
biogés; también debemos considerar el efecto que tiene sobre la agitacion (Ren et
al., 2009; Yang et al., 2015) .

En una perspectiva general y tomando en cuenta los dos coeficientes mencionados
anteriormente, podemos esquematizar los multiples factores que implica el uso de
granulos para la fermentaciéon oscura. COmo es que afecta el pH y el estrés
hidrodindmico a los granulos, afectaciones en la estructura que hagan mas lento o
rapido el transporte de nutrientes.

Un esquema general de proceso esta en la Figura 9 donde se muestran las multiples
resistencias que el sustrato debe vencer para llegar al sitio de reaccion. En primer
lugar consiste en transportarse hasta la interface liquido-sélido que se ubica
alrededor del granulo, de tal forma que la contribucién entre la difusividad y la
velocidad ascensional determinara su velocidad. Transportarse en la matriz granular
constituida de exopolimeros, carbohidratos y biomasa hasta llegar al sitio de
reaccion que depende en gran medida del didmetro granular. Ya metabolizado el
sustrato los metabolitos se transportan nuevamente hacia un nuevo sitio de reaccion
dentro del mismo granulo u obedeciendo a la fuerza motriz y dirigirse debido a los
gradientes de concentracion. De tal forma que este sistema es multiresistencia
ofrece un reto para aplicar un estrés hidrodinamico tal que permita el transporte sin
afectar la estructura granular.
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Figura 9. Esquema de los diversos fenémenos alrededor de un granulo

3.4.4. Hidrodinamica del EGSB
Los reactores de tipo tubular son mezclados por recirculacion del liquido que entra
por la parte inferior del reactor y suelen aproximarse a flujos tipo piston dependiendo
de la velocidad ascensional, relacion altura/didmetro del reactor (H/D), entre otros
factores. La velocidad del liquido en el reactor se distribuye y decrece en funcion de
la altura (Figura 10).

Figura 10. Distribucion del influente en el fondo del reactor, los colores representan la velocidad (Yang et al.,
2015)
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3.4.4.1. Dispersion del fluido en el reactor
El comportamiento del fluido en el reactor generado por la intensidad de mezclado
es caracterizado por el nimero de Pecletasial que esta en funcion del coeficiente de
dispersion axial, es decir el grado de retromezcla en el reactor (Iborra'y Tejero, 2010;
Levenspiel, 2002) y se estima de la siguiente manera (ecuacion 9):

Veh

Pegyial = o Ecuacion 9
A

Donde Vs es la velocidad ascensional, h es la altura del reactor y Da es el
coeficiente de dispersion axial. Cuando el Da es minimo Pe—>«, esto quiere decir
flujo tipo piston, por otro lado cuando la dispersion axial es maxima Pe tiende a cero,
por lo que el mezclado puede considerarse como completo (Guo, 2002). El Da se
describe con la siguiente expresién (ecuacion 10):

D, = 1.03V;*11 % 0.009™ Ecuacion 10

Donde, njes el valor de la altura normalizada del reactor, nj =z/h, donde z es la
posicion axial (punto de estimacién) y h es la altura del reactor (Zeng et al., 2005).
Eficiencias de remocion superiores al 90% en reactores UASB desarrollan
condiciones como: 1.4<Pexxia<5.1 (Pefia et al., 2006).

3.4.4.2. Turbulencia del reactor
La turbulencia generada en el reactor se caracteriza por el nimero de Reynolds,
dada la siguiente expresion:

Vs.d
— reactor
Re =

v

Ecuacion 11

Donde, Vs es la velocidad ascensional, dreactor €S el diametro del reactor en la zona
de elevacién y v es la viscosidad cinematica (0.8x10® m2:s). Los rangos de
regimenes de operacion son (Welty, 2008):

e Laminar- Re<2300
e Transitorio- 2300< Re<4000
e Turbulento- Re>4000

3.4.4.3. Velocidad de sedimentacion en granulos
La sedimentabilidad granular determina la robustez de la biomasa a soportar el
estrés hidrodinamico, manteniendo su integridad y densidad para evitar el lavado.
De esta manera también se ha considerado como parametro de operacion para
precisar viabilidad granular y estimar las cargas organicas de operacion. La
velocidad de sedimentacion calculada se basa en la Ley de Stokes para particulas
esféricas en regimenes de flujo laminares, basado en la caida vertical de la particula
(granulo) debida a su peso, donde la fuerza de friccion se iguala con el peso
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aparente del granulo (Waid, 1995). La correccion de la Ley de Stokes es mediante
la Ley de Allen y se obtiene (Ecuacién 12):

dx&(pg—pL)

pL0'4'[1L0'6

0.714
] Ecuacion 12

U, = 0.781[

Donde, Ut (m-h!) es la velocidad de sedimentacion, dms (m) es el diametro Sauter
granular, pg es la densidad granular (kg'm3), p es la densidad del lactosuero (kg-m-
3) y uL es la viscosidad del lactosuero (Pa's). Las densidades fueron medidas
experimentalmente y la viscosidad del lactosuero calculada (0.725 x103 Pa-s)
mediante monogramas (Fernandez-Martin, 1984).

3.4.4.4. Velocidad de corte en granulos
Para calcular la velocidad de corte (y) Wu et al. (2012a) encontraron una ecuacion
para calcular el esfuerzo cortante en funcién del nimero de Reynolds (alrededor del
granulo) como sigue:

Yy = 3.52Re, + 1.889 Ecuacion 13

Rey = % Ecuacion 14
Donde y es la velocidad de corte promedio en s, Req es el nimero de Reynolds
alrededor del granulo (adimensional), i es la viscosidad dinamica (Pa-s), p es la
densidad del fluido (kg'm3), dms es el diAmetro medio Sauter granular (m) y Vs es
la velocidad ascensional (m-h1).

3.4.5. Sistema integral para el tratamiento de aguas residuales y produccién de
energia

El principio basico de sistemas acoplados es la recuperacion de energia mediante
distintos sistemas que funcionen coordinadamente, en una primera fase la
fermentacién de carbohidratos y produccion de hidrégeno y acidos grasos volatiles;
en un segunda etapa aprovechar los &cidos grasos en otro bioproceso como las
celdas electroquimicas, fotofermentacién, metanogénesis o celdas de combustible
microbianas (Figura 11). El arreglo de los diferentes sistemas recuperaria de forma
tedrica los 12 mol de Hz-mol de glucosa (Hallenbeck and Ghosh, 2009).
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Figura 11. Concepto de biorrefineria integral biohidrégeno (Show et al., 2012)

Nos encontramos con muchos retos para que esto pueda llevarse a cabo, si se
quiere acoplar la fermentacidén oscura y un proceso posterior, requerimos:

e Cantidad y proporcion de biohidrégeno estable

e La produccién de metabolitos estable en cuanto a cantidad y tipo de
metabolito (rutas de degradacién y produccion de BioH2)
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4. Efecto del estrés hidrodinamico en un reactor EGSB para
la produccion de hidrégeno usando lodo granular
metanogenico

4.1. Introduccion

La supresion o disminucién la produccién de metano en granulos anaerobios
metanogénicos para la produccion de hidrégeno ya ha sido estudiada por distintos
meétodos. El uso de granulos permite: desacoplar el tiempo de retencion de sdlidos
(TRS) del tiempo de retencion hidraulico (TRH), mayor concentracion de biomasa,
mayor separacion de biomasa del agua residual y la consecuente estabilidad al
tratamiento de aguas residuales en cuanto a su actividad. Abreu et al., (2011)
estudio el efecto que tienen los pretratamientos térmico y quimico (en la estructura
granular y la produccion de hidrégeno en reactores EGSB suministrando agua
residual sintética con glucosa y L-arabinosa como fuente de carbono (5g DQO-L)
a 37°C, donde también se evaluaron dos TRH a 20 y 12 horas. El pretratamiento
térmico consistio en hervir el lodo por 15 minutos a 100°C; los resultados fueron
productividades por debajo de los 300 mLH2-Lreactor*-d* en ambos TRH y no hubo
disgregacion granular. Los dos pretratamientos con quimicos fueron con 2
bromoetano sulfonato (BESA) y BESA mezclado con cloroformo. La productividad
de bioH2z en el experimento suministrando BESA fue muy variable para el primer
TRH con picos de produccion de hasta de 0 a 1500 mLH2:Lreactor *-d™2, mientras que
para el TRH de 12 horas se alcanz6 una productividad de 700 mLH2:Lreactor*-d"* sin
afectaciones significantes en la estructura granular. Para la mezcla entre BESA y
cloroformo la produccién estuvo por debajo de los 300 mLH2-Lreactor *-d* en ambos
TRH, ademas que los granulos se disgregaron. Se detectaron picos de produccién
en respuesta al suministro de pulsos de la mezcla quimica (no mayores a 300
MLH2:Lreactor*-dt). Todos los experimentos desarrollaron productividades vy
rendimientos bajos.

Los pretratamientos mencionados no podrian ser aplicados a escala real por costos
de operacion y dificultad en la operacion, ya que se reporta la deteccion de metano
en periodos largos de operacion (Azbar et al., 2009; Carrillo-Reyes et al., 2012;
Castello et al., 2009; Yang et al., 2007).
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La operacion del biorreactor debe permitir la inhibicion de la produccion de metano
al inicio y durante la operacién. La manipulacion del TRH para la produccién de
hidrogeno (Ueno et al., 1996; Zhang et al., 2006) y pH (Wang et al., 2006; Zhou y
Nangi, 2007) sentaron las bases para la aclimatacidn y operacion de reactores con
granulos. Hernandez-Mendoza y Buitrén (2014) aclimataron lodo granular en
condiciones acidas (pH 4.5) y TRH corto (5.5 h); inhibiendo la actividad
metanogénica en 14 dias.

Por otro lado, el aumento en la intensidad de mezclado en reactores granulares
mejora los fenédmenos de transporte de masa (Brito and Melo, 1999) aumentando la
turbulencia y el estrés hidrodinamico del reactor y alrededor de los granulos (dos
Reisy Silva, 2011; Wu et al., 2012a). El estrés hidrodinamico es provocado de forma
sinérgica por el TRH y la velocidad ascensional (Liu and Tay, 2002), también puede
ser manipulado para controlar la capacidad de granulacién, espesor de la
biopelicula que en este caso es el radio granular y establecer puntos criticos de
operacion (lavado de granulos). El aumento del estrés provoca mayor cantidad de
colisiones entre granulos y pérdida de biomasa en la estructura (Wu et al., 2012a).

El objetivo de este capitulo es estudiar el efecto del estrés hidrodinamico sobre la
inhibicion de la produccion metano a partir de un lodo granular metanogénico
suministrando agua residual sintética con glucosa como fuente de carbono. Se
evaluaron la composicion de metano e hidrogeno, tipo de metabolitos y las
caracteristicas granulares como diametro, densidad y velocidad de sedimentacion.

También se estimaron de forma tedrica el comportamiento del reactor en cuanto al
namero de Reynolds, nimero de Peclet axial, coeficiente kc y KLa.

4.2. Materiales y métodos

4.2.1. Disefio y construccion de un Reactor EGSB

El reactor EGSB fue construido de acrilico transparente (jError! No se encuentra
el origen de lareferencia.). Esta constituido por una primera seccion que mide 6.4
cm de diametro, una zona de sedimentacion de diametro de 10.4 cm, y un separador
de tres fases para evitar salida de biomasa. La altura total del reactor fue de 57 cm,
el volumen de trabajo fue de 1.85 litros. El fondo del reactor fue conico para distribuir
el flujo uniformemente. La relacion altura/diametro fue 9.
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Figura 12. Medidas del biorreactor EGSB (cm), B) Vista explosionada de los componentes del EGSB

Para mantener la temperatura a 35°C se usO una cinta térmica acoplada a un
controlador de temperatura (Thermo Scientific, USA). Se utilizaron bombas
peristalticas (Masterflex, Easy-Load) para el influente, recirculacion y alcali. El pH
se mantuvo a 4.5 usando un controlador de pH (pH controller, Hanna Instruments,
USA), suministrando NaOH 1.5 N (Figura 13). La velocidad ascensional fue
controlada mediante el flujo de recirculaciébn del medio del reactor de la parte
superior y reingresada por la parte inferior del reactor.

Controlador pH|

Bomba
recirculaciéon

Control
temperatura

Bomba
| alimentacion

Alimentacion

Figura 13. Esquema de operacion EGSB

4.2.2. Sustrato e inéculo
Se utilizé agua residual sintética para la aclimataciéon, manteniendo una relacion
100/6.8/2.8 (carbono/nitrégeno/fosforo). Se utilizé glucosa como fuente de carbono,
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cloruro de amonio para nitrogeno y fosfato de potasio dibasico para fésforo; la
composicién es la siguiente dada en g/L: K2HPO4, 0.0723; NH4Cl, 0.1191;
MnCl2-4H40, 0.0025; MgCl2-6H20 0.125; KI, 0.0025; FeSO4- H20, 0.005; CoCl2-6
H20, 0.0045; Naz2Mo0O4-2 H20, 0.0005; H3BOs, 0.0005; NiCl2:6 H20, 0.0005; ZnClz,
0.0005. El in6culo fue lodo granular metanogénico obtenido de un reactor UASB
escala real para el tratamiento de aguas residuales de la industria cervecera.

4.2.3. Estrategia experimental

El TRH del EGSB fue de 4.5 horas, pH de 4.5, la concentracion inicial de lodo
anaerobio granular fue de 7.3 gSV-L y sin purga de lodos. La velocidad de carga
organica aplicada fue de 7 kg-glucosa-m=3-d. El estrés hidrodinamico fue por la
variacién en la velocidad ascensional: 0.3, 2, 3y 5 m-h1,

4.2.4. Técnicas analiticas

4.2.4.1. Composicion del gas. La composicion del biogas producido (hidrégeno,
metano y dioxido de carbono) se determiné con un cromatografo de gases (SRI
8610C) acoplado a un detector de conductividad térmica y dos columnas
empacadas de acero inoxidable (6’ x 1/8 gel x 6’ 1/8” corte molecular 13X). La
temperatura del inyector y del detector fue de 90°C y 150°C, respectivamente. Se
utilizé nitrdgeno como gas acarreador a 50 psi de presion.

4.2.4.2. Produccion de biogas. Para medir la produccion de biogas se utilizé un
medidor de flujo Ritter tipo MGC-1 V3.1 PMMA.

4.2.4.3. Cuantificacion de acidos grasos volatiles. La cuantificacion de acidos grasos
volatiles se realiz6 en un cromatografo de gases (Varian 3300) acoplado a una
detector de ionizacién de flama y una columna capilar (longitud 15m, diametro
interno 0.53 mm, Zebron ZB-FFBAP, Phenomenex). La temperatura de inyector y
del detector se mantuvo a 190°C y 210°C. Se us6 nitrégeno como fase mévil. Se
analizaron acido acético, propionico, isobutirico, butirico, isovalérico y etanol.

4.2.4.4. Cuantificacion de carbohidratos totales. Se realizdé siguiendo el método
fenol-sulfarico utilizando glucosa como referencia (Dubois et al., 1956).

4.2.4.5. Granulometria. Se fotografiaron los granulos y midid6 su diametro por
analisis de imagenes usando un estereoscopio (Carl Zeiss, Germany) software Axio
Vision LE.

4.3. Resultados

La variable de respuesta mas importante para observar el desempefio de la
inhibicion metanogénica es la composicion del biogas, se logré que el metano fuera
indetectable hasta la segunda condicién (5 m-h?t) (Figura 14). Por lo tanto cuando
la proporcién de metano disminuye, la del hidrégeno aumenta, lo que es reflejado
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en la productividad de cada condicién. Se observd que cuando la velocidad
ascensional fue de 5 m-h? el promedio de productividad fue de 1.62 LH2 Lreactor* d-
1, Sin embargo, se observé que la productividad disminuy6 a 67 y 71% cuando la
velocidad ascensional fue 2 y 3 m h1, respectivamente.
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Figura 14. Evolucién de la composicién del biogés

En la Figura 15 se observa el efecto de la velocidad ascensional sobre la
productividad promedio y rendimiento por condicién, la mayor productividad y el
maximo rendimiento fueron 1.8 LH2 Lreactort d* y 1.8 moles de Hz'mol glucosay,
respectivamente obtenidos a una Vs de 5 m-h2,
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Figura 15. Efecto de la velocidad ascensional sobre la productividad y el rendimiento

Se ha reportado el efecto que tiene el aumento de la velocidad ascensional sobre la
degradacion de materia organica y produccion de biogas (Brito y Melo, 1999). El
aumento en la velocidad ascensional genera mayor turbulencia, el grado de
retromezcla y disminuye la dispersion axial en el reactor. Esto se ve también con la
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Figura 16, el numero de Reynolds (Re) es proporcional a Vs pero el NOmero de
Peclet axial (Peaxia)) es inversamente proporcional. El grado de expansion maximo
en el biorreactor fue de aproximadamente 70% en volumen cuando la velocidad
ascensional fue de 5 m-ht.Las velocidades 0.3, 2, 3y 5 m-h'! generaron Re de 6,
40, 60 y 100, respectivamente; todos estan en el rango de flujo laminar.

El mezclado por recirculacion en reactores tubulares como los EGSB no sera
completo o perfecto como los CSTR, pero dependiendo de la velocidad ascensional
pueden aproximarse en mayor o menor medida a un mezclado completo; para que
el mezclado en un reactor de tipo tubular se comporte mas a un CSTR los valores
de Peaxial deben ser menores a 50, este valor se aplica a reactores que usan lechos
empacados o0 en otras palabras los numeros de Peaxia > 50 describen un
comportamiento mas préoximo a un flujo de tipo pistén. Las velocidades 0.3, 2,3y 5
m-ht generaron valores de Peaxiai: 65.3, 53, 50.7 y 47.9, respectivamente. Esto
indica que el reactor EGSB a una Vs de 5 m-h! podria considerarse un CSTR. De
acuerdo con (Davis y Davis, 2003), todos los reactores tubulares desempefian algin
grado de dispersion axial (laboratorio y escala real), pero el valor de Peaxial
determinara el grado

En el caso de un EGSB productor de hidrogeno, cuanto mas cercano seaaun CSTR
las probabilidades de una produccion estable serdn mayores, debido a la
disponibilidad de nutrientes y transferencia de masa.
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Figura 16. Comportamiento del Numero de Reynolds y Peclet en funcién de la velocidad ascensional

Se observé una relacién directamente proporcional entre la Vs y el numero de
Reynolds; sin embargo ésta relacion fue inversamente proporcional con el nimero
de Peclet como se observa en la Figura 17.
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Las Figuras 14 y 15 muestran el comportamiento de la turbulencia y dispersion
generada en el reactor por las diferentes velocidades ascensionales. Sin embargo,
para estimar el estrés hidrodindmico aplicado en los granulos se calcula la velocidad
de corte (y) en s, como lo reporta Wu et al., (2012b); éste pardmetro esta en
funcién del nimero de Reynolds alrededor del granulo* (Reg) como se muestra en
la Figura 18. Las velocidades ascensionales 0.3, 2, 3y 5 m-h! produjeron y de 2.9,
11.2, 18.9 y 38.6 s, respectivamente. Se reporta que la disgregacién granular
puede ocurrir en valores de velocidad de corte (y) entre 20-30 s (Wu et al., 2012b).
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Figura 18. Relacion entre la velocidad ascensional y la velocidad de corte ()

4 Debe diferenciarse entre Re que es el nimero de Reynolds generado en el reactor y Reg que es el
numero de Reynolds generado alrededor del granulo.
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Se observa en la Figura 19 el efecto que tiene el estrés hidrodinamico aplicado en
la eficiencia de degradacién de glucosa, las velocidades de corte: 2.9, 11.2, 189y
38.6 s los siguientes remociones en porcentaje 99.5, 88.6, 96.6 y 94.7,
respectivamente. En la velocidad de corte de 11.32 s la degradacién cayé hasta
un 88% y posiblemente debido a la inestabilidad del proceso, se observa que
alcanzé su estabilidad en cuanto a proporcién de hidrégeno, pero el metabolismo
de consumo pudo no ser igualmente alcanzado en este tiempo que fueron 5 dias.
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Figura 19. Efecto de la velocidad de corte sobre la eficiencia de degradacion de glucosa

Por otro lado, la evolucion del diametro granular a través del tiempo se muestra en
la Figura 20, los didmetros inicial y final de la experimentacion fueron de 1.98 y 0.95
mm, respectivamente. El diametro granular se redujo 52% en 45 dias de operacion.
Se ha reportado Herndndez-Mendoza y Buitron, (2014) reportaron la reduccion del
30% en el diametro granular en 66 dias de operacion esto durante la aclimatacion
de lodo aplicando una velocidad ascensional de 2 m-h-t suministrando glucosa como
fuente de carbono.

El estrés hidrodinamico es generado principalmente por el flujo de la recirculacion,
cuanto mayor sea el estrés mayor sera el desgaste en los granulos debido a friccién
tangencial por la fuerza del agua, deformandolo y creando gradientes de velocidad
alrededor del granulo. Ademas, aumenta la cantidad de colisiones entre los granulos
de tal forma que todos estos fendmenos contribuyen a la disminucion del diametro
granular. La correccion del diametro granular se hizo mediante el diametro medio
Sauter.

Una solucion ante el alto estrés hidrodinamico aplicado sobre los granulos y su
probable lavado del reactor seria modificar la velocidad ascensional en funcion del
diametro o velocidad de sedimentacion granular durante el proceso, de tal forma
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que la reduccién en el tamafio de granulo podria brindar ventajas en cuanto a
disminuir la velocidad ascensional pero manteniendo un coeficiente de transferencia
tal que no limite a la produccion de hidrégeno, como posteriomente se calcula en
esta investigacion mediante el coeficiente kc.
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Figura 20. Evolucion del diametro granular (Sauter) en el tiempo

Se observo que el estrés hidrodindmico tuvo una influencia negativa en la velocidad
de sedimentacion, pues la sedimentacién depende principalmente del diametro
granular. Las velocidades de sedimentacion al inicio y al final de la experimentacion
fueron de 88.4 y 38.4 m-h''l, respectivamente y representa una disminucién del
56%, como muestra la Figura 21.
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Figura 21. Influencia del diametro granular sobre la velocidad de sedimentacién

El color de los granulos era negro completamente al inicio de la experimentacion
como se observa en (A) de la Figura 22. Mientras que el color al final del
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experimento era mayormente café como se ve en (C) de la Figura 22. El cambio de
color es gradual y puede ser a debido al lavado celular de las capas externas del
granulo, que estan compuestas por bacterias sulfato-reductoras de color negro
(Fang et al., 2002).

Figura 22. Microfotografias de granulos anaerobios A) Biomasa inicial, B) 35 y D) 45 dias de operacion

En la Figura 23 se observa que conforme aumenta la velocidad superficial disminuye
la proporcién de acido butirico que va de 44 a indetectable, de forma parecida el
porcentaje molar del acido acético disminuye conforme el estrés es mayor, de 49.1
a 26.3%. De forma contraria, el etanol tuvo tendencia a incrementar conforme el
estrés aumentaba, de ser indetectable a 70% del total de los metabolitos en la
condicién de mayor estrés cuando la velocidad era 5 m-h'l. La variaciéon en la
generacion del tipo de metabolitos puede estar influenciada por la diferencia de la
velocidad de sintesis de etanol y los demés acidos organicos, presion parcial y
concentracion de Hz disuelto en el medio que hagan cambiar la ruta metabdlica. Por
ejemplo, las enterobacterias fermentativas producen hidrégeno derivado del
formiato, durante esta fermentacion la glucdlisis se produce NADH que debe ser
oxidado nuevamente mediante la produccion de etanol pero a pH mas acido la ruta
puede cambiar a solventogénesis (Hallenbeck, 2009).

También es importante mencionar que cuando mas acido es el medio en la
fermentacién oscura, la energia libre Gibbs aumenta (reacciones menos favorables)
aunque también influyen el tipo de metabolitos. Dentro de las combinaciones de
metabolitos, la produccion de acetato y etanol es la mas favorable por tener la menor
energia de Gibbs, mientras que la ruta que sélo produce acetato seria la menos
favorable como se observa en la Figura 1, por lo que la ruta a la que se dirigieron
los granulos fue la mas favorable energéticamente, aungque se debe tomar en cuenta
que esta ruta (etanol/acetato) se limita a 2 ml-H2 mol glucosa.
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Figura 23. Comportamiento de acidos organicos en porcentaje molar

La Figura 24 muestra la relacidon etanol/acético que son los metabolitos
predominantes, ésta relacion aumenta proporcionalmente a la productividad de
hidrégeno, con un valor maximo de 2.69, que representa el 96% del total de los
metabolitos medidos. De forma contraria, fue la tendencia que reporta Lamed et al.,
(1988) en un experimento dirigido a la produccién de hidrégeno y etanol a partir de
celulosa y celobiosa con cultivos de Clostridium. Cuanto mayor fue la produccion de
hidrogeno mayor fue la relacion etanol/acético. Mientras que Guo et al., (2008b)
obtuvo la mejor productividad de hidrégeno cuando el porcentaje molar de
etanol+acético fue del 89%.
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Figura 24. Produccién de metabolitos en funcién de la productividad de BioH2
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La Figura 25 muestra el comportamiento del coeficiente global de transferencia kc
gue es proporcional a la velocidad de corte (y), puesto que y esta en funcién de la
velocidad ascensional y el didmetro granular. Debe sefalarse que kc también es
directamente proporcional al coeficiente de difusion de cada compuesto existente
en el agua; el compuesto con el menor Dc es la glucosa y por tanto el compuesto
limitante para el transporte. Los valores de kc para glucosa en funcion de y son:
0.004, 0.016, 0.014 y 0.055 m-h1. El valor de 0.004 pertenece a una y de 2.9 s
para la velocidad ascensional de 0.3 m-h1, es la Gnica condicién que teéricamente
presenta limitaciones en la transferencia y donde se obtuvo metano. De acuerdo
con Gonzalez-Gil et al., 2001 los valores de kc por debajo de 0.0125 m-h! presentan
limitaciones en transferencia de masa liquido-sélido. Se puede inferir que la
inhibicién de la actividad metanogénica no pudo completarse en la primera etapa
(Vs = 0.3 m-h?), los valores de kc sugieren que podria deberse a limitaciones en el
transporte de masa para la produccion de hidrogeno por fermentacion oscura. Los
valores de kc son inversamente proporcionales al nimero de Pecletaxia como se
muestra en la Figura 26. Sin embargo el consumo de glucosa fue menor en la
velocidad de corte de 11.3 s pero el coeficiente de transporte indica que no hubo
limitaciones y esto podrian deberse a los cambios en la ruta metabdlica, en esta
condicién los metabolitos son etanol, &cido acético y &cido butirico; mientras que la
condicién de 38 s sélo tuvo etanol y &cido acético. La particién de la misma
cantidad de sustrato suministrado dividida en tres metabolitos y posiblemente
diferentes velocidades de reaccion puedo contribuir a la disminucion en el
degradacion.
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Figura 25. Efecto de la velocidad de corte sobre el coeficiente de transferencia kc
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Figura 26. Efecto de la dispersion (Pe axia) sobre el coeficiente kc

El coeficiente kc es totalmente dependiente de las propiedades del fluido y la
hidrodinamica del biorreactor para la transferencia de masa liquido-solido al igual
que el kiLa coeficiente global para la transferencia liquido-gas, y es uno de los
pardmetros de comparacibn mas comunes para el desempefio entre distintas
configuraciones de reactores.

La Figura 27 muestra que el kLa es directamente proporcional a la velocidad de
corte aplicada, puesto que todos los fenbmenos anteriormente expuesto mejoran la
produccion de hidrégeno y ahora también este coeficiente.
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El valor maximo de kra es 0.75 h! alcanzado a una velocidad de corte de 38.6 s,
este valor es 45% mas alto que el reportado por Pauss et al., (1990) en 0.4 h1.

4.4. Conclusiones
Se obtuvo un in6culo productor de hidrégeno y logré inhibir por completo la
actividad metanogénica cuando la velocidad ascensional fue de 5 m-h* y un valor
de 38 s para velocidad de corte, donde la mayor productividad y el maximo
rendimiento fueron 1.8 LH2 Lreactor* d* y 1.8 moles de Hz'mol glucosa™.

Ademas el andlisis hidrodinamico indic6 que la inhibicion de la actividad
metanogénica pudo llevarse a cabo en regimenes laminares (NRe=100) y es
suficiente para considerar que este reactor se comporta mas cercano a uno
perfectamente agitado cuando la velocidad ascensional fue de 5 m-h.

Se mostré que el estrés hidrodinamico aplicado tiene un efecto en las estructuras
granulares, disminuyendo su diametro a lo largo del tiempo de la experimentacion y
posiblemente sea una de las razones para incrementar la actividad acidogénica y
produccion de hidrégeno con biomasa granular metanogénica.

La interaccion entre la hidrodinamica aplicada y la consecuente reduccion del
diametro granular contribuy6 tedricamente el transporte de masa tanto liquido-solido
(kc) como liquido-gas (kLa). Sin embargo, no se observaron cambios significativos
en la degradacién de glucosa cuanto mayor era el coeficiente de transferencia kc.

Estos resultados se establecieron como las condiciones de operacion para la
siguiente etapa experimental, para la aclimatacion y operacion de biomasa granular
capaz de producir hidrogeno a partir de lactosuero.
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5. Produccioén de biohidrégeno a partir de lactosuero acido
en un reactor EGSB: efecto del hidréxido o bicarbonato
de sodio para el control del pH

5.1. Introduccion

La produccion de hidrégeno a partir de lactosuero ha sido estudiada, en varios tipos
de reactores (CSTR, UASB y AFBR), modo de operacion (continuo, discontinuo y
lotes), el efecto de la carga organica sobre la produccion de biohidrogeno vy la
dindmica microbiana (Castello et al., 2009; Fernandez et al., 2014; Lima et al., 2016;
Perna et al., 2013; Yang et al., 2007). Sin embargo, en algunas de las
investigaciones ocupan lactosuero en polvo y otras el lactosuero real (Azbar et al.,
2009; Castello et al., 2009; Fernandez et al., 2014; Perna et al., 2013). Ademas, la
evaluacion de diferentes estrategias de arranque de biorreactores UASB usando
biomasa granular y disgregada (Carrillo-Reyes et al., 2012). Por otro lado, en mas
de la mitad de las investigaciones reportan produccion de metano durante la
operacion. Esto es posible debido a: i) Ineficacia del pretratamiento al in6culo o ii)
ingreso de microorganismos productores de metano durante la operacion. Lo
anterior sugiere que la actividad metanogénica debe ser inhibida continuamente. La
forma de inhibir continuamente la produccién de metano es mediante el manejo de
los parametros operativos como ya se vio en la seccion anterior (estrés
hidrodindmico). Se considera a la inhibicion de la actividad metanogénica y a la
proporcion constante de hidrégeno como paradmetros de estabilidad del bioproceso.

Para dirigir el proceso hacia la produccién de hidrogeno a partir de biomasa granular
metanogeénica, es necesario proveer de las condiciones necesarias para que esta
reaccion biolégica tenga lugar como valores de pH, la fuente del in6culo y el
sustrato. Las fuentes de in6culos mayormente reportada son a partir de lodos
metanogénicos, debido a la sintrofia entre microorganismos fermentativos
productores de hidrogeno que lo producen como metabolito primario intermediario
para la formacion de metano. Existen comunidades que producen y consumen Hz
en un mismo inoculo por lo que se debe existir una presion de seleccion mediante
diferentes métodos o pretratamientos para llegar a este objetivo (Ruggeri et al.,
2015b). En la literatura se reporta sobre la ventaja que tiene las velocidades
especificas de microorganismos fermentativos sobre los metandgenos, que es
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mayor alrededor de 5 veces. Sin embargo, en sistemas con biomasa granular los
comportamientos son diferentes, puesto que el lavado celular puede ocurrir
principalmente en capas externas debido al estrés hidrodinamico aplicado y que es
la primera parte en colisionar contra otros granulos, pero no internas donde los
metandgenos se concentran. Siendo un sistema de reaccion heterogéneo debe
tratarse como un sistema con multiples resistencias donde se involucran los efectos
del transporte (Doran, 2013).

Uno de los aspectos mayormente estudiados en la fermentacién oscura es el pH 'y
se reporta que valores entre 5.5 y 6.5 son en donde se reportan los mejores
resultados para diversos tipos de sustratos. Ademas, siendo un agua naturalmente
acida, es preciso operar en rangos cercanos al del agua residual mientras sea
posible debido a los gastos que implicaria estabilizar el proceso en pH mas
elevados. Venetsaneas, et al., (2009) estudio el proceso de fermentacién oscura
suministrando lactosuero &cido acoplado a metanogénesis. Probd dos tipos de
control i) control de alcalinidad que consistia en suministrar 20g de NaHCO3 por litro
de lactosuero y ii) control de pH a 5.2 suministrando NaOH 2N. Observaron que la
productividad de bioHz con control de alcalinidad y pH fueronde 2.9y 1.9 LH2L*-d
1, respectivamente. Por lo que sugirieron que el control de alcalinidad mejora la
produccion de bioHz. Ademas, se ha utilizado el suministro de alcalinidad para el
proceso de fermentacion oscura debido a la rapida acidificacion de reactores de
acuerdo a lo reportado por Castelld, et al., (2009). ¢ Tiene algun efecto positivo la
alcalinidad en el proceso de fermentacion oscura?

Tomando en cuenta lo anterior, el objetivo de este capitulo fue evaluar el efecto de
la produccion de hidrogeno aplicando diferentes cargas organicas de lactosuero
acido real como sustrato, controlando el pH a 4.5 con hidréxido de sodio o
bicarbonato de sodio; ademas de evaluar su efecto en la hidrodinamica del reactor
y su efecto en los granulos anaerobios

5.2. Materiales y métodos

5.2.1. Disefio y construccion de un Reactor EGSB

El reactor EGSB fue construido de vidrio (Figura 28), formado por dos secciones: la
primera es la zona de elevacion y donde se encuentran los granulos y mide 6.4 cm
de diametro, la zona dos es la de sedimentacidn que se encuentra en la parte
superior del reactor con 10.4 cm de diametro y altura de 15 cm. La altura total del
reactor fue de 60 cm y un volumen de trabajo de 2.8 L. El fondo del reactor fue
conico para distribuir el flujo uniformemente. La relacion altura/diametro fue en 9.
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Figura 28. Esquema de operacién EGSB

La temperatura de operacion fue de 35°C, la temperatura se mantuvo mediante
recirculacion de agua en una tuberia plastica alrededor del reactor. Se utilizaron
bombas peristélticas (Masterflex, Easy-Load) para el influente, recirculacién y alcali.
El pH se mantuvo a 4.5 usando un controlador de pH (Eutech Instrument, pH 190
series), suministrando NaOH o NaHCOs a 60 g/L ambas soluciones.

5.2.2. Sustrato e in6culo

Se utilizé lactosuero acido obtenido de una empresa productora de quesos en el
estado de Querétaro. El agua se almacend a 4°C y agité antes de usarse. Se
utilizaron 7 lotes, tomados cada 30 dias. La concentracion de azUcares totales para
cada condicién fue ajustada por dilucion. El indculo fue lodo granular metanogénico
obtenido de un reactor UASB escala real para el tratamiento de aguas residuales
de la industria cervecera. El inéculo fue aclimatado de tal forma que no produzca
metano pero si hidrégeno.

5.2.3. Estrategia experimental

5.2.3.1. Aclimatacién

Las condiciones operacionales para la inhibicibn de la actividad metanogénica
fueron: operacion en régimen continuo con un TRH fue de 4.5 horas suministrando
lactosuero acido, pH de 4.5, Vs de 5 m-h, la velocidad de carga organica aplicada
fue de 7 kg-azUcares totales'm=3-dl. La concentracion inicial de lodos anaerobio
granular fue de 7.3 gSV-L sin purga de lodos. Estas fueron las condiciones en las
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que se observa la inhibicién de la actividad metanogénica, maxima productividad de
y rendimiento de biohidrégeno en la primera fase experimental.

5.2.3.2. Efecto de la carga organica y agente para el control de pH en la produccién
de biohidrogeno

Se realizaron dos fases de experimentales, la primera fue controlar el pH con
hidréxido de sodio (NaOH) aplicando cargas de 7, 18, 25, 32 y 42 kg-azUcares
totales'm=3-d1. La siguiente fase fue suministrar bicarbonato de sodio aplicando
cargas de 7, 14, 21, 27 y 57 kg-azucares totales'm=3-d1. Cada carga organica fue
operada en promedio por 10 dias, que son 53 veces el TRH. El in6culo fue el mismo
que el de la etapa de hidréxido. EI TRH, pH y Vs se mantuvieron contantes durante
las fases de aclimatacion, fase con hidréxido y bicarbonato. Los valores promedio
de las caracterizaciones se muestran en la Tabla 5, la empresa Carol tomé6 8
muestras integrales cada 20 dias de lactosuero &cido, las muestras fueron
almacenadas a 4°C. La relacion C/N/F para éste lactosuero es 100/1.6/0.24,
mientras que para la fase experimental anterior la relacion fue 100/7.5/2.5.

Tabla 5. Caracterizaciéon del lactosuero acido

Pardmetro Valor Unidad
DQO total 57.9 £ 0.99 g/L
DQO soluble 53.4 £0.95 g/L
Carbohidratos totales (totales) 24.49 +2.34 g/L
Carbohidratos totales (solubles) 20.69 +5.7 g/L
pH 4.44
Fésforo 2.44 +0.02 mg/L
Nitrégeno 165.5 +0.02 mg/L
Alcalinidad N.D. mg CaCOa/L
Sélidos suspendidos totales 7.27 +£0.98 g/L
Solidos suspendidos volatiles 7.12 £0.94 g/L
Calcio 160 mg/L

N.D. No detectable

5.2.4. Técnicas analiticas

5.2.4.1. Composicion del gas. La composicion del biogas (hidrégeno, metano y
diéxido de carbono) se midié con un cromatdgrafo de gases (SRI 8610C) acoplado
a un detector de conductividad térmica y dos columnas empacadas de acero
inoxidable (6’ x 1/8 gel x 6’ 1/8” corte molecular 13X). La temperatura del inyector y
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del detector fue de 90°C y 150°C, respectivamente. Se utilizd nitrgeno como gas
acarreador a 50 psi.

5.2.4.2. Producciéon de biogas. Para medir la produccion de biogas se utilizd un
medidor de flujo Ritter tipo MGC-1 V3.1 PMMA.

5.2.4.3. Cuantificacion de carbohidratos totales. Se realizé siguiendo el método
fenol-sulfarico utilizando glucosa como referencia (Dubois et al., 1956).

5.2.4.4. Granulometria. Se fotografiaron los granulos y midié su didmetro por
andlisis de imagenes usando un estereoscopio (Carl Zeiss, Germany) software Axio
Vision LE.

5.3. Resultados

5.3.1. Aclimatacién
Se observo que la produccion de metano fue disminuida al dia 6 de operacién como
lo muestra la

Otra idea viene sobre la saturacion y sobresaturacion del biogas en la fase liquida,
debido a su presion parcial y relacionando con la Ley de Henry para estimar su
concentracion. Sin embargo, es importante mencionar que la presion medida en el
reactor alcanz6 un maximo de 19.5 psi para la etapa de hidroxido, mientras que
para la de bicarbonato su maximo fue de 5 psi. De esta forma se puede excluir el
fenémeno llamado supersaturacion del hidrogeno en la fase liquida e inhibicién por
hidrégeno disuelto la etapa de bicarbonato (Beckers et al., 2015; Kraemer y Bagley,
2006; Pauss et al., 1990).
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Figura 29, a este tiempo la concentracién de metano esta por debajo del limite de
detecciébn mientras que el hidrégeno estd en 47%. El porcentaje de metano
disminuy6 mientras que la del hidrégeno aumentaba. La carga para la aclimataciéon
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fue de 7 kg-azucares totales'-m=3-d! suministrando NaOH para el control de pH.
Después de observar la disminucion de la actividad metanogénica, se continué
operando con carga de 7 kg-azUcares totales-m=3-d-1.

5.3.2. Efecto de la carga organica y agente para el control de pH en la produccion
de biohidrogeno
La

Otra idea viene sobre la saturacion y sobresaturacion del biogas en la fase liquida,
debido a su presion parcial y relacionando con la Ley de Henry para estimar su
concentracion. Sin embargo, es importante mencionar que la presion medida en el
reactor alcanzé un maximo de 19.5 psi para la etapa de hidréxido, mientras que
para la de bicarbonato su maximo fue de 5 psi. De esta forma se puede excluir el
fendmeno llamado supersaturacion del hidrégeno en la fase liquida e inhibicién por
hidrégeno disuelto la etapa de bicarbonato (Beckers et al., 2015; Kraemer y Bagley,
2006; Pauss et al., 1990).
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Figura 29 muestra la evolucién de la porcentaje de hidrégeno en el biogas durante
la etapa de hidréxido, se observa que es relativamente estable si se compara con
la fase de bicarbonato en la Figura 30, para el caso del bicarbonato se observé una
disminucién progresiva del porcentaje de hidrogeno en el tiempo, con un maximo
de 65% y hasta llegar a un valor de 2%.

Ciertamente el efecto de la relacion de alcalinidad (g sales de fosfato/g sustrato
seco) se ha probado de forma sistematica por Valdez-Vazquez y Poggi-Varaldo,
(2009) para producir de hidrogeno a partir de residuos, donde la mejor productividad
de hidrégeno fue de 463.7 mLH2-L1-d! y una relacién de alcalinidad de 0.25; valores
superiores de alcalinidad desempefiaron producciones mas bajas. Sugieren que la
inhibicion podria ser por el incremento de la presion osmotica.
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Otra sugerencia seria que el hidrégeno producido podria reaccionar con el
bicarbonato lo que disminuiria el porcentaje de hidrégeno ya que se transfiere y
producir diéxido de carbono en forma gaseosa. Las reacciones para cuando se
suministra hidroxido (1) y bicarbonato (2) se muestran a continuacion:

H2 (aq) 2 2€ + 2H" (aq) Q)
H* (ag) + OH @aq) 2 H20 ) (2)
HCO3 (aq) + H* (ag) € 2H2CO03 (aq) €2 CO2 (aq) + H20 () €2 CO2g + H2Og) (3)

Otra idea viene sobre la saturacion y sobresaturacion del biogas en la fase liquida,
debido a su presion parcial y relacionando con la Ley de Henry para estimar su
concentracion. Sin embargo, es importante mencionar que la presion medida en el
reactor alcanz6 un maximo de 19.5 psi para la etapa de hidroxido, mientras que
para la de bicarbonato su maximo fue de 5 psi. De esta forma se puede excluir el
fendmeno llamado supersaturacion del hidrégeno en la fase liquida e inhibicién por
hidrégeno disuelto la etapa de bicarbonato (Beckers et al., 2015; Kraemer y Bagley,
2006; Pauss et al., 1990).
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Figura 29. Evolucion del biogas en el tiempo, fase de hidroxido
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Composicion del biogas
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Figura 30. Evolucion del biogés en el tiempo, fase de bicarbonato

La Figura 31 muestra el efecto de la carga organica sobre la concentracion de
hidrogeno en las etapas de hidroxido y bicarbonato de sodio. En cuanto a la fase de
hidréxido, la concentracién de hidrégeno desempefia una tendencia estable al
aumento de carga, mientras que la tendencia en la fase de bicarbonato se observé
una caida abrupta en el porcentaje de hidrégeno respecto al aumento de carga.
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Figura 31. Efecto de la carga orgénica sobre la concentracién de hidrogeno

La Figura 32 muestra el efecto de la carga organica sobre la productividad de
hidrégeno, la tendencia es en forma de campana cuando se suministra hidroxido
sugiriendo un rango maximo, mientras que la tendencia para la fase de bicarbonato
desarrolla una caida significativa. Las maximas productividades para la fase de
hidréxido y bicarbonato fueron 4.34 y 0.39 LH2.L1-d!, respectivamente.
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Las productividades de hidrogeno se analizaron con un ANOVA multifactorial,
prueba de rangos mdltiples y sus respectivas regresiones con el programa
Statgraphics. Es importante mencionar el aumento en la energia libre de Gibbs para
la fermentacion oscura cuanto mas acido es el medio (reacciones menos favorables
con un valor de -250 kJ-mol de glucosa), que impacta en las productividades de
biogas.

Este ANOVA descompone la variabilidad entre la productividad en contribuciones
debidas a sus factores mediante suma de cuadrados tipo III (contribucion entre
factores se elimina). La significancia del valor fue menor a 0.05, por lo que si se
obtuvo un efecto significativo entre la carga organica y la productividad de
hidrégeno, esto para ambas fases de experimentales.

La prueba de rangos multiples comparé las medias entre cada una de las
productividades de la misma fase, para el hidréxido todas las medias son
significativamente diferentes con un 95% de confianza. Mientras que para el
bicarbonato, las productividades en las cargas de 27 y 58 kg A.T.-m=-d! no son
estadisticamente diferentes con un 95% de confianza.
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Figura 32. Efecto de la carga organica sobre la productividad de hidrégeno

La Tabla 6 muestra los resultados de otros estudios realizados para la produccion
de hidrégeno con lactosuero acido, donde dos investigaciones observaron
deteccién de metano, uno utilizé hidréxido de potasio y otro bicarbonato de sodio
para el control del pH. Calculando los rendimientos de los trabajos de la Tabla 6, los
valores mas altos son los reportados por Azbar, et al., (2009) y en este trabajo con
0.25 y 0.13 LH2/kg de DQO suministrada; @mbas investigaciones utilizaron hidroxido
para el control del pH.
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Estos rendimientos sugieren que el uso de hidroxido tiene un efecto positivo en la
produccion de hidrégeno cuando se suministra lactosuero &cido. En esta
investigacion el metano no fue detectado después de la etapa de aclimatacién, que
también demuestra la robustez del tratamiento para mantener la produccion de
hidrogeno estable y sin deteccién de metano.

Tabla 6. Estudios realizados para la evaluar la produccion de hidrégeno con lactosuero acido

Carga
Control pH  Productividad organica In6culo Reactor TRH Metano Referencia
(LH2-Lt-d) (kgDQOmM=d?) (@)
KOH 25 10 Lodo CSTR 24 Detectado (Azbar et al.,
anaerobio 2009)
NaHCO3 0.122 20 Lodo UASB 12 Detectado (Castell6 et al.,
anaerobio 2009)
- 0.31 12.5 Microflora AFBR 48 N.D. (Fernandez et
mixta al., 2014)
NaHCO3 29 60 Autbctono CSTR 24 N.D. (Venetsaneas et
al., 2009b)
NaOH 19
NaOH 4.34 32.9 Lodo EGSB 45 N.D. Este estudio
granular
NaHCOs anaerobio

N.D. No detectado

En cuanto al efecto de la carga organica sobre la degradacién de azucares totales,
ambas fases se comportan de forma similar como lo muestra la Figura 33; se puede
inferir a partir de esto que no hay un efecto del hidroxido o bicarbonato sobre el
consumo de carbohidratos, y sugiere que la disminucion en la concentracion y
productividad de hidrégeno podria ser por la reaccion del hidrégeno y bicarbonato
en el medio liquido y no por limitaciones metabdlicas.

45



100

c Peea,
S ""A.:,".
g 80 | o‘o..‘A....ooo.....
< oo .00.
S ...'.. . .....
o 60 - ® A
T
0SS
g 40 -
g AHidréxido @ Bicarbonato
.g 20 4
T,

0 T T T T T

0 10 20 30 40 50 60

Carga Organica (kg A.T.-n3-d1)

Figura 33. Efecto de la carga orgénica en la eficiencia de degradacién de Azlcares Totales

El didmetro granular también cambié en funcién del tiempo de experimentacion y
del suministro de hidréxido o bicarbonato. La Figura 34 A) muestra la disminucién
del diametro granular cuando se suministra hidroxido; el diametro granular se hizo
mas uniforme conforme pasa el tiempo y se redujo 20% si se compara el dia 0 con
el dia 45. El diametro inicial y final en la fase de hidroxido fue de 1.31 y 1.04 mm,
respectivamente. Mientras que la Figura 34 B) muestra la fase de bicarbonato (el
diametro inicial, es el didmetro final de la fase de hidroxido), el diAmetro granular
aumentd de 1.04 a 2.06 mm que representa un 96% en esta fase. La disminucién
en el diametro granular cuando se suministra hidréxido va acompafiado de mayores
productividades de Hz, mientras que el efecto es completamente contrario cuando
se suministra bicarbonato. Sin embargo, se ha reportado inestabilidad y
disgregacién en las estructuras granulares cuando la actividad acidogénica es
dominante (Baloch et al., 2008).

El aumento y la disminuciéon del diametro granular esta en funcién de mdultiples
fenédmenos fisicoquimicos, hidrodinamicos y termodinamicos como lo sugieren los
distintos modelos para la formacion y disgregacion granular como: Modelo
fisicoquimico, del nucleo inerte, presion de seleccion, de enlace idnico multivalente,
enlace por exopolimeros, de adhesion secundaria y translocacion protonica por
deshidratacion local (Baloch et al., 2008; Tay et al., 2000; Wu et al., 1991).

El modelo de translocacion sugiere la adhesion de biomasa bacteriana debido a la
atraccion por cargas eléctricas entre la superficie cargada negativamente de las
bacterias y las capas de microorganismos cargadas positivamente debido a la
deshidratacion y transporte de protones en la superficie.
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Posiblemente el suministro de hidroxido y la produccion de hidrégeno tengan un
efecto en las cargas eléctricas del granulo debilitando la estructura, la velocidad de
corte se encarga de desprender material granular externo y por consecuencia la
reduccion en el tamafio de granulos como lo muestra la Figura 34 (A). Mientras que
el suministro de bicarbonato y menor produccion de hidrogeno favorece la adhesion
de material (biomasa o exopolimeros) y por tanto el aumento del tamafio de granulo
Figura 34 (B), ademas que la produccion de hidrogeno no fue observada y
presumiblemente no haya afectado las cargas de los granulos como lo hizo la etapa
de hidréxido debido al flujo de H2 y por consecuencia de protones que podrian
alterar el equilibrio. Se toma en cuenta el modelo de translocacion protonica debido
a gque proporciona una idea de la adhesién y desprendimiento de material granular
debido a las cargas eléctricas, mientras que los otros modelos explican sélo la
adhesion de material.
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Figura 34. Funcion de densidad del diametro granular A) Fase de hidréxido y B) Fase de bicarbonato

El color de los granulos se muestra completamente negro al inicio de la operacion,
pero color café claro al final de la fase de hidréxido. Mientras que en la operacién
con bicarbonato se notan de café mas oscuro.
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El cambio de color podria producirse por el lavado celular de las capas externas del
granulo que estdn compuestas por bacterias sulfato-reductoras de color negro
(Fang et al., 2002). El lavado celular se refleja en la disminucion del diametro
granular.

Figura 35. Fotografias de los granulos A) Inicio de la experimentacion B) Final experimentacién con hidroxido
C) Final experimentacion con bicarbonato

La Tabla 7muestra el diametro medio Sauter de los granulos en el tiempo, su
velocidad de sedimentacion y su velocidad de corte promedio, de tal forma que se
puede ver que en la fase de hidroxido la velocidad de sedimentacion y velocidad de
corte disminuian conforme pasaba el tiempo; mientras que el fase de bicarbonato
tanto la velocidad de sedimentacién como la velocidad de corte aumentan. En
ambos experimentos la tendencia de la velocidad de sedimentacién aumento
aunqgue en diferente proporcion.

De forma contraria lo que paso con la disminucién de la velocidad de sedimentacion
suministrando glucosa donde el cambio fue de 80 a 38 m-h! en el experimento del
capitulo anterior, esto sugiere que la alimentacion y el tipo de agente para el control
del pH son factores clave para las estructuras granules de tipo acidogénico. Por
ejemplo en todos los experimentos (glucosa y lactosuero) el pH fue 4.5y el TRH a
4.5 h que son condiciones dificiles para los granulos “metanogénicos” y en este
experimento se observo incluso aumento en el didmetro granular a esas condiciones
cuando se suministré lactosuero y bicarbonato para el control del pH. Para el caso
del suministro de hidréxido se redujo el diametro granular pero la densidad aumenté
de forma que la velocidad de sedimentacion incluso aumenté 3%.

Posiblemente el lactosuero ejerci6 una presion de seleccion tal que los
microorganismos y su metabolismo pudieron adherir material a las estructuras
granulares como pueden ser biomasa y diferentes tipos de exopolisacéaricos para
aumentar su tamafio, peso, velocidad de sedimentacién y por tanto evitar el lavado
celular y disgregacioén granular.
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Ademas, la resistencia al estrés hidrodinamico de granulos acidogénicos
productores de hidrogeno podria ser mayor que la que se reporta para los
metanogénicos cuyo valor debe ser menor a 30 s y los valores observados en este
trabajo llegan a ser hasta de 51 s. Esto sugeriria diferente conformacion de la
arquitectura granular y tipos de material agregado.

Tabla 7. Valores de velocidad de sedimentacion y velocidad de corte promedio para el diametro granular de las
fases de hidréxido y bicarbonato

Fase Dia de Diametro Velocidad de Velocidad de corte
operacion granular, sedimentacion (m-h?) promedio (s)
Sauter a5 (p, — py) 0.714
ms L —
(mm) U, = 0.781 [W ¥ = 3.52Re, + 1.889
0 1.31 66.0 34.5
NaOH 8 1.20 80.7 31.8
45 1.04 68.3 28.0
0 1.04 68.3 27.7
NaHCO3
38 1.86 83.0 46.2
50 2.06 93.0 51.0

El efecto que tiene la velocidad de corte sobre el coeficiente global de transferencia
se observa en la Figura 36, kc es inversamente proporcional a la velocidad de corte
promedio aplicada a los granulos. También debe notarse que el incremento de
diametro granular Este incremento del diAmetro granular disminuye las fenémenos
de transferencia de masa debido a una disminucion en el area superficial del granulo
como se observa en la fase de bicarbonato Figura 36, al incrementarse el area
superficial de las particulas (menor diametro) los coeficientes de transferencia de
masa también incrementan como se observa en la fase de hidréxido Figura 36.

La disminucion del didmetro granular y velocidad de corte en la fase de hidroxido
varia menos y aumenta el kc. De acuerdo con Gonzélez-Gil et al., (2001) los valores
de kc por debajo de 0.0125 m-h presentan limitaciones en transferencia de masa
liguido-solido, en este experimento para las fases de hidroxido y bicarbonato todos
los valores de kc para lactosa estan por arriba de 0.0125 m-h-.

Es importante recalcar que se utilizaron los valores del coeficiente de difusion
corregido para lactosa, debido a que es el Unico carbohidrato presente en el suero
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y el cual seria metabolizado para producir hidrogeno. Ademas, es la molécula con
el coeficiente de difusion mas lento si se compara con los acidos grasos y por tanto
para el transporte por difusion seria factor limitante.

0.16
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Figura 36. Efecto de la velocidad de corte sobre el coeficiente kc
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Por otro lado, la turbulencia en el biorreactor aumentaba con una tendencia de tipo
campana a la carga organica en la fase de hidréxido, debido a que la produccién
de biogas contribuye al mezclado. El efecto de la carga organica sobre el nUmero
de Reynolds lo muestra la Figura 37, debe tener en cuenta que el valor de nimero
de Reynolds por recirculacién de liquido es 100. La contribucion a la turbulencia es
funcién de la produccién del biogas total, la maxima contribucion fue del 21% para
la carga de 32 kg A.T.m=3-d"! en la fase de hidréxido; es la condicién de mayor
productividad de hidrégeno y biogéas. La disminucion en NRe es al valor de 100 que
es la turbulencia generada por la recirculacion del agua, la produccién de biogas
posiblemente haya disminuido debido a un tipo de inhibicién por sustrato o por las
limitaciones en cuanto a la relacion C/N y C/P que son menores 4.6 y 10 veces,
respectivamente a la relacién que fue suministrada en la primera fase experimental.
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Figura 37. Efecto de la carga organica sobre el nimero de Reynolds

Se observa en la Figura 38 el efecto que tiene la carga organica sobre el coeficiente
de transferencia (liquido-gas) kLa, que sugiere una carga Optima para alcanzar el
mayor coeficiente de transferencia si se suministra hidréxido de sodio para el control
del pH. Se calcul6 el coeficiente kLa en funcién del Gas-Holdup del total de biogas
(no se evalué el coeficiente para el hidrogeno especificamente). Debido al disefio
del reactor y la produccién de biogéas en este sistema su coeficiente de trasnferencia
es alto si se compara con el obtenido con Pauss et al., (1990). Esto podria significar
un problema ya que a coeficientes de transferencia altos el hidrégeno podria
transportarse y reaccionar a gran velocidad tal como se ha planteado con la reaccion
con el bicarbonato. Se debera tener en cuenta para futuras investigaciones el
diéxido de carbono e hidrégeno disuelto en la fase acuosa y predecir la tasa de
reaccion para ambos gases.

A Hidréxido @ Bicarbonato

kLa = (06 h_l)SG
O P N W > 01 O
>

Carga organica (kg A.T. m3.d1)

Figura 38. Efecto de la carga organica sobre el kLa
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El sumidero de hidrégeno en la reaccion con bicarbonato es mayor, lo que podria
implicar un mayor consumo de hidrégeno en fase acuosa.

5.4. Conclusiones

En este capitulo se observod que el tipo de alcali para el control del pH tiene efecto
sobre la produccion de hidrégeno a partir de lactosuero a un pH de 4.5. El uso de
hidroxido de sodio desempefid mejores resultados comparados con el bicarbonato
de sodio respecto a la productividad y proporcion de hidrégeno en el biogas: 4.34
LH2.Lt-dy 40%, respectivamente. Ademas se observo la reduccion del diametro
granular y consecuentemente el aumento en el coeficiente global de transferencia
kc. Mientras que el suministro de bicarbonato tuvo un efecto negativo sobre la
productividad, cuyo maximo valor fue 0.39 LH2L1.d!y las concentraciones de
hidrégeno disminuyeron de 51 a 2.2%. Se observl que en esta fase el diametro
granular aument6 98% con respecto a su diametro inicial. El aumento en el diametro
granular desarroll6 velocidad de corte grandes y por tanto mayor resistencia al
transporte como lo indica el coeficiente kc. La velocidad de sedimentacion aumento
en ambos experimentos debido al tamafio y densidad, el aumento fue de 3.4 y
36.1% para hidréxido y bicarbonato, respectivamente. El lactosuero acido ejercioé
una presion de seleccion para que las velocidades de sedimentacion incrementaran
debido al aumento de la densidad y tamafio comparando estos resultados con los
obtenidos suministrando glucosa.

El nimero de Reynolds fue afectado en 28 y 14% de acuerdo a la carga organica
en el experimento con hidréxido y bicarbonato, respectivamente. La produccién de
biogés si contribuy6 a la turbulencia en este experimento. En general se obtuvo un
proceso mejor y mas estable en cuanto a productividad y calidad del biogas cuando
se suministro hidroxido de sodio. La dinamica granular fue completamente contraria
comparando los dos experimentos.
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Anexo 1. Diagrama para la construccion del reactor EGSB
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Anexo 2: Productividad académica durante el proyecto de
investigacion

Cuautle-Marin M.A., Buitron G, Rivera |. 2016 Integrated treatment of cheese
industry wastewater: A two-stage anaerobic digestion process followed by a
microbial electrolysis cell. Xl Latin American Workshop and Symposium on
Anaerobic Digestion. Cusco, Peru (Presentacion oral)

Cuautle-Marin M.A., Buitrén G, 2016 Biohydrogen production using acidic cheese
whey in an EGSB reactor: Influence of sodium hydroxide or bicarbonate for the pH
control. XII Latin American Workshop and Symposium on Anaerobic Digestion.
Cusco, Peru (Presentacion oral)

Cuautle-Marin M.A., Buitron G, 2016 Effect of hydrodynamic stress in an Expanded
Granular Sludge Bed for biohydrogen production from methanogenic sludge. The
13" WA leading Edge Conference on Water and Wastewater Technologies. Jerez
de la frontera, Espafia (Poster y Poster pitch)

Cuautle-Marin M.A, Buitron G. 2015 Efecto de la velocidad ascensional sobre la
produccién de biohidrogeno. 3¢" Encuentro de jovenes investigadores del estado de
Querétaro. Querétaro, México. (Presentacion oral)

Cuautle-Marin M.A, Buitrén G. 2015 Generacion de indculo productor de hidrégeno
en un reactor EGSB: inhibicion de la actividad metanogénica. 4" IWA Young Water
Professionals Conference. Guanajuato, México (Presentacion oral)

Cuautle-Marin M.A, Buitron G. 2014 Produccion de hidrégeno mediante un
biorreactor granular acoplado con membranas. 2% Encuentro de jovenes
investigadores del estado de Querétaro. Querétaro, México. (Poster)
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