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Resumen

Los efluentes vitivinicolas son los residuos liquidos provenientes de la produccion
de vino y se caracterizan principalmente por generarse en grandes volumenes,
tener pH acido, carbohidratos, polifenoles y alto contenido de materia organica,
sélidos y etanol. Debido a estas caracteristicas requieren tratamiento para ser
desechados en el ambiente sin ocasionar efectos nocivos. El tratamiento puede
ser mediante digestion anaerobia porque permite aprovechar estos residuos para
generar biocombustible y contribuir a la produccion de energia renovable.

La digestion anaerobia de estos efluentes ha resultado de interés mundial por lo
gue se han realizado diversos trabajos donde probaron diferentes paradmetros
entre ellos configuracion del reactor, co-digestion, digestion en dos etapas y
variaciones de temperatura. Sin embargo, aun es necesario determinar los
parametros que mejoren la eficiencia del proceso. Por ello, el objetivo de este
trabajo fue evaluar la influencia de la temperatura en un sistema anaerobio de dos

etapas para el tratamiento de estos efluentes.

Para lograr este objetivo se llevo a cabo la digestion anaerobia de tres formas
distintas: en una etapa en mesofilia; en dos etapas en mesofilia; y en dos etapas
operando al reactor acidogénico en mesofilia y al metanogénico en termofilia.
Finalmente se realiz6 un balance energético para asi determinar cual es el

proceso que mas ventajoso para tratar y aprovechar estos efluentes.

Los resultados obtenidos indican que el tratamiento de efluentes vitivinicolas
mediante un sistema de dos etapas (acidogénico en mesofilia, metanogénico en
termofilia como SBR), con una carga de 30 kgDQOm3d™, fue el mas conveniente
porque permitié obtener un rendimiento de 235 + 14 LCH4kgDQO™, una remocién
de materia organica del 70%, y una productividad de 8.2 + 0.3 LCH,L™'d™% Y
genera 252 MIJm>d* de energia, que es 1.5 veces mayor a lo obtenido con la

misma configuracion pero en mesofilia.
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Abstract

Winery effluents are the liquid residues from wine production and mainly are known
for being generated in large volumes, having an acid pH, carbohydrates,
polyphenols and a high content of organic matter, solids and ethanol. Due to these
characteristics, they require a treatment to be disposed to the environment without
causing harmful effects. The treatment can be through anaerobic digestion
because it allows to use these residues to generate biofuel and contribute to the
production of renewable energy.

The anaerobic digestion of these effluents has been of worldwide interest, so
various works have been carried out where different parameters have been tested,
including reactor configuration, co-digestion, two-stage digestion and temperature
variations. However, it is still necessary to determine the parameters that improve
the process efficiency. Therefore, the objective of this work was to evaluate the
temperature influence in a two-stage anaerobic system for the treatment of these

effluents.

To achieve this goal, anaerobic digestion was carried out in three different ways: in
one stage in mesophilia; in two stages in mesophilia; and in two stages operating
the acidogenic reactor in mesophilia and the methanogenic reactor in thermophilia.
Finally, an energy balance was carried out to determine which was the most
advantageous process to treat and take advantage of these effluents.

The results obtained indicate that the treatment of these effluents by means of a
two-stage system (acidogenic in mesophilia, methanogenic in thermophilia as
SBR), with a load of 30 kgCODm™d*, was the most convenient because it allowed
to obtain a yield of 235 + 14 LCH4;kgCOD™, a COD removal of 70%, and a
productivity of 8.2 + 0.3 LCHsL™d™. And it generates 252 MJm3d™ of energy,
which is 1.48 times greater than the obtained with the same configuration but in
mesophilia.
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1. Marco teodrico

El consumo energético mundial ha incrementado tanto que en el 2015 fue de 606
x10%* kilojoules (kJ) y se pronostica que en el 2040 sera de 776 x10* kilojoules
(kJ). El precio de los combustibles fésiles seguira aumentando, por ejemplo, el
precio del barril de petréleo en el 2019 fue de 57 dolares y en el 2040 podria ser
de 226 ddlares (EIA, 2020). Ademas, el uso de combustibles fosiles genera gases
de efecto invernadero que aceleran el calentamiento global, ocasionando varios
estragos como sequias, tormentas, inundaciones, enfermedades en humanos y
pérdidas de flora y fauna (IRENA, 2019). Por lo tanto, conviene buscar alternativas
sustentables que cubran la demanda energética como son los biocombustibles.

Los biocombustibles son combustibles sélidos, liqguidos y gaseosos que se
obtienen a partir de materia organica (Demirbas, 2008). Los biocombustibles
gaseosos se componen principalmente por H, y/o CH4. y se pueden producir
mediante digestiobn anaerobia, que es un proceso en el que un consorcio de
microorganismos degrada la materia organica en ausencia de oxigeno y producen
biogas (Kadam et al., 2017).

La digestion anaerobia se puede realizar a partir de residuos forestales, agricolas,
agropecuarios, urbanos y agroindustriales (Horan et al., 2018). Entre los
agroindustriales, se encuentran los efluentes vitivinicolas que son residuos
liquidos que resultan de la produccion de vino. La digestibn anaerobia de estos
efluentes se ha convertido en un tema de interés debido a que ademas de producir
metano, permite dar tratamiento a estos residuos (Da Ros et al., 2017), el cual es
necesario porgque se generan en gran volumen (27 000 millones de litros, en el
2016) (OlV, 2017), tienen pH acido y contienen altas cargas organicas (Bolzonella
et al., 2019; Moletta, 2005).

Con la finalidad de aumentar la produccién de metano, se han probado diversas
estrategias, por ejemplo: cambios en la carga organica, en el tipo del reactor y en
la temperatura; procesos de digestién en una y dos etapas, entre otras (Buitron et
al., 2019; Daffonchio et al., 1998; Da Ros et al., 2017; loannou et al., 2015); sin




embargo, falta probar un sistema de dos etapas en condiciones termofilicas, que
es la finalidad de este trabajo experimental.

1.1 Produccién de laindustria vitivinicola

El vino es una bebida alcohdlica que se obtiene mediante la fermentacién de la
uva. Su proceso de elaboracién puede variar en cada industria; sin embargo, las
principales etapas son preparacién, estrujado, fermentacién alcohdlica,
fermentacion malolactica, crianza y embotellado. Las etapas se describen en la
Figura 1.1 (Salgado, 2014).

La produccion mundial de vino en el 2016 fue de 27 000 millones de litros (OIV,
2017). En México, desde los tiempos prehispanicos, se utilizaban frutas y miel
para elaborar bebidas similares al vino; posteriormente llegaron plantaciones de
vides europeas, con las que comenzd la produccién vitivinicola, que después fue
restringida y se retomé hasta 1920, a partir de ahi la calidad de los vinos mejoro.
La produccién en México aumento tanto que en el 2016 fue de 40.4 millones de
litros, generada por importantes estados vitivinicolas, entre ellos: Baja California,
Querétaro, Aguascalientes, Coahuila, Chihuahua y Zacatecas; ademas, se exporta
cerca del 25% de la produccién (Font et al., 2008; OIV, 2017).

El aumento de la produccion de vino ha contribuido a la emisién de gases de
efecto invernadero como los compuestos organicos volatiles y el CO,. También ha
aumentado la generacion de residuos tales como pieles, lias (subproducto de la
fermentacion de la uva), tierra de diatomeas y arcilla. Ademas, ha generado
grandes cantidades de residuos liquidos pues por cada litro de vino producido se
generan de 2 a 6 litros de efluentes vitivinicolas (Da Ros et al., 2017). Como
ejemplo, considerando la produccion de vino en México en el 2017, se generaron

aproximadamente 161 millones de litros de efluentes vitivinicolas.




Preparacion de la uva

Se retiran los tallos o estobajos de la uva.

A 4

Estrujado

Se realiza una molienda y/o prensado. El mosto se
junta con los sélidos para dar color y sabor.

A 4

Fermentacion alcohodlica

Durante 8 dias a 29°C, el azlcar de las uvas se
convierte en alcohol.

A 4

Fermentacidon malolactica

El &cido malico es transformado en &cido lactico para
dar acidez, olor y sabor.

A 4

Descube y crianza

El vino es mezclado, clarificado y reservado en
barriles.

Embotellado

El vino es envasado y se deja reposar.

Figura 1.1 Proceso de elaboracién del vino.




1.2 Caracteristicas de los efluentes vitivinicolas

Los efluentes vitivinicolas son residuos liquidos que se generan en la produccién
de vino, durante las operaciones de lavado, prensado, lavado de tanques de
fermentacion y embotellado. Sus caracteristicas pueden variar de acuerdo con los
residuos de cada industria (Daffonchio et al., 1998; Serrano et al.,, 2011). Se
componen principalmente por compuestos biodegradables y recalcitrantes como
azucares, polifenoles (taninos y antocianos), etanol, ésteres y acidos organicos
(primordialmente acético, tartarico y propiénico). Tienen alto contenido de materia
orgénica y nutrientes, pH bajo (3.9-5.2) y niveles variables de conductividad que de
acuerdo a loannou y colaboradores (2015) van de 1.1 a 5.6 dSm™. Sus
propiedades se observan en la Tabla 1.1.

Tabla 1.1 Caracteristicas de los efluentes vitivinicolas.

Parametro Buitron et al.,, | Mosse et al., Malandra
2019 2011 et al., 2003
DQO (gL™) 220 0.3-296 0.3-5.8
pH 3.5 3-12 3.9-5.2
Etanol (gL™) 142 1-5 nd
Sélidos totales (gL™) 153.9 1.6-79.6 nd
Solidos susper_lijldos totales 1296 0.7-54.9 nd
(gL")
Acido acético (gL™) 4.4 0-0.7 0-0.7
Carbohidratos totales (gL™) 49.7 0-13 nd
Acido propidnico (gL™) 1 0-0.07 0-0.07
Fenoles (gL™) 0.08 nd nd
Polifenoles totales (gL™) nd 0-15 0-0.3
Conductividad eléctrica
dsm™) nd 0.8-3.1 nd

nd= no determinado. *Rango de valores de varias bodegas de vino.




1.3 Tratamiento de efluentes vitivinicolas

Los efluentes vitivinicolas, en escasos lugares son tratados por la industria que los
genera. Usualmente son descargados al alcantarillado sin tratamiento, son
colocados en lagunas de evaporacion, o son utilizados como fertilizantes de suelo
debido a su contenido de materia organica y nutrientes. Al ser desechados sin
tratamiento y por un largo periodo de tiempo, pueden ocasionar problemas
ambientales tales como la salinizacion de los suelos, contaminacién de agua
subterranea, inhibicion de las semillas sembradas, y emisién de gases de efecto
invernadero (Bueno et al., 2009; Cruz et al., 1991; Malandra et al., 2003). Por lo
tanto, es necesario aplicarles tratamiento, el cual puede ser fisicoquimico (como
ozonificacion y photo-Fenton) (Benitez et al., 2003; Lofrano y Meric, 2015) sin
embargo este tipo de tratamiento suele ser costoso, por lo que se ha optado por
tratamiento bioldgico.

Los tratamientos bioldgicos (aerobios y anaerobios) son los mas utilizados para
efluentes vitivinicolas debido a que cerca del 80% de la DQO que contienen estos
residuos, es materia facilmente biodegradable (Beck et al., 2005) debiéndose
principalmente a la presencia de azucares y acidos grasos. Ademas, estos
procesos tienen alta eficiencia en remocién de la DQO (del 80 al 90%)
(Andreottola et al., 2005; Beck et al., 2005).

1.3.1 Sistemas aerobios

Los tratamientos aerobios para efluentes vitivinicolas se aplican porque son faciles
de operar y remueven gran parte de la materia organica; sin embargo, aumentan
la huella de carbono y sus costos pueden ser altos debido a los requerimientos de
oxigeno y energia (en promedio consumen 33 kW por m* de efluente vitivinicola
tratado) (Bolzonella et al., 2019; Galazzo et al., 2004). En la Tabla 1.2 se

mencionan las ventajas y desventajas de algunos sistemas aerobios.




Tabla 1.2 Tratamientos aerobios para efluentes vitivinicolas.

Tratamiento Ventajas Desventajas Referencias
Requiere de
pretratamiento, aireacion,
_ agitacion y mayor adicion
Tiene costos de

de nutrientes (N y P) que

Arvanitoyannis

Lodos inversiébn bajos, es _
) o y un proceso anaerobio. No | et al., 2006;
activados de facil operacion y _
puede tratar altas cargas | Benitez et al.,
(LA) puede remover hasta o
organicas. Genera | 2003
el 98% de la DQO. i
grandes volumenes de
lodos. Puede presentar
problemas de bulking.
Reactor Tiene alta remocion
discontinuo de materia organica Sy eficienciadismi Arvanitoyannis
: u eficiencia disminuye
secuencial 99%) y  de | et al, 2006
con altas cargas
(SBR, porsus | trientes. Sus o Torrijos y
; , | orgéanicas.
siglas en costos de inversion Mottela, 1997
ingles) son bajos.
Permite tratar
Reactor mayores cargas | Sus costos de inversion
biolégico  con | organicas y genera | son altos y su consumo de
membrana menos lodos de | energia es mayor que en | Andreottola et
(MBR, por sus | purga que un | un sistema de LA. La| al., 2009
siglas en | proceso de LA. | colmatacion de
inglés) Genera un efluente | membranas.
de buena calidad.
Su generacion de | Su inversion econdmica

Reactores con

biopeliculas

lodos es menor que
en un tratamiento de
LA. Sus costos de
inversion son bajos.

Evitan el bulking.

es mayor que en un
sistema de LA. El influente
requiere de pretratamiento
para evitar atascos en la

biomasa.

Andreottola et
al., 2009




1.3.2 Sistemas anaerobios

Los sistemas anaerobios para el tratamiento de efluentes vitivinicolas son
convenientes debido a que son menos costosos que los aerobios y no requieren
de la adicion de oxigeno. Ademas, sus requerimientos de nutrientes son bajos, no
generan altos volumenes de lodos y producen biogas que puede ser aprovechado.
Adicionalmente, tienen alta eficiencia para remover DQO (de 67 a 97%) y toleran

altas cargas organicas (Andreottola et al., 2005).

La digestién anaerobia consiste en la degradacién bioldgica de materia organica,
en condiciones anoxicas, para producir biogas. Puede reducir el uso de
combustibles fosiles. Requiere de cortos tiempos de retencién hidraulica y su
efluente podria utilizarse como fertilizante (Bond y Templeton, 2011; Varnero,
2011).

Los microorganismos que llevan a cabo la digestion anaerobia pueden estar
suspendidos o como biopeliculas fijas o moviles. La biomasa suspendida
generalmente se utiliza cuando el contenido de soélidos suspendidos en el efluente
es alto. Algunos digestores anaerobios con biomasa suspendida son reactores de
contacto anaerobio, tanques con agitacion continia (CSTR) y lagunas anaerobias.
Entre los digestores que utilizan biopeliculas se encuentran los reactores
anaerobios de lecho de flujo ascendente (UASB), filtros anaerobios de flujo
descendente, digestores hibridos (filtros anaerobios y cama de lodos), reactores
de lecho fluidizado y reactores discontinuos secuenciales anaerobios (AnSBR)
(Doran, 1995). En la Tabla 1.3 se describen las ventajas y desventajas de algunos

tratamientos anaerobios.

La digestion anaerobia de efluentes vitivinicolas, comparada con un proceso
biol6gico aerobio, es mejor porque reduce la carga organica y elimina patdgenos,
sin necesidad de aireacion. Ademas, produce biogas y el proceso es eficiente, por
ejemplo, utilizando un reactor de lecho anaerobio de flujo ascendente (UASB), la
eficiencia de remocion de la DQO es del 65 al 95%, la produccion de biogas oscila




entre 400 y 600 L por kilogramo de DQO consumido y el porcentaje de metano en
el biogas es del 60 al 80% (Moletta, 2005).

Tabla 1.3 Tratamientos anaerobios para efluentes vitivinicolas.

Configuracion Ventajas Desventajas Referencias

Puede tener TRH cortos, )
Requiere de un
por lo que ocupa poco _
) ) o pretratamiento  para
espacio. Tiene eficiencias N
UASB remover solidos y de | Moletta, 2005
para remover DQO del 80 ]
un postratamiento
al 98% y genera pocos
para remover DQO.

lodos.
Puede trabajar con )
) Requiere de constante
caudales variables y el ) Andreottola et
SBR monitoreo para su
proceso puede al., 2009

) adecuada operacion.
automatizarse.

) o Las membranas
Tiene alta eficiencia en la
pueden ser costosas. | Bolzonella et

MBR remocion de  materia _
o Colmatacion de | al., 2010
organica (hasta del 97%).
membranas.
Puede tratar altas cargas
organicas, con una | Puede presentar
Biofiltro eficiencia de remocion de | problemas de | Moletta, 2005

materia organica de 80 a | taponamiento.
98%. Produce pocos lodos.

Para mover al fluido,

requiere de altas

Reactor anaerobio de | Tiene eficiencias de | velocidades. La
lecho fluidizado remocién de materia | remocién de materia | Moletta, 2005
(AnFBR) organica hasta de 91%. organica  disminuye

con altas cargas

organicas.

Tolera alto contenido de | Mayor complejidad

CSTR en dos etapas | DQO (2209L'l). Favorece la | técnica y mayores o
Buitrén et al.,,

(acidogénica- produccidn de acido acético | costos de inversion y 2019
metanogénica) y de CH4;. Remueve 97% | operacién que en una
de DQO. etapa.




1.4 Fundamentos de la digestion anaerobia

La digestion anaerobia es un proceso bioldégico degradativo en ausencia de
oxigeno donde un consorcio de microorganismos transforma la materia organica
en biogas (principalmente CH, y CO;) (Nishimura et al., 1972). Se divide en cuatro
principales etapas: hidrdlisis, acidogénesis, acetogénesis y metanogénesis e
implica diversos procesos bioquimicos que se llevan a cabo gracias a la presencia
de diferentes microorganismos como se observa en la Figura 1.2.

MATERIA ORGANICA COMPLEJA

Proteinas Carbohidratos Lipidos
Hidroliticos m
Clostridium,
Fibrobacter
T Azlcares Aci
Aminoacidos Acidos grasos de cadena
reductores largay alcoholes
Acidogénicos [ Acidogénesis ]
Geobacter,
Eubacterium H2, acidos
i/

e
grasos volatiles

y alcoholes
Acetogénicos

Syntrophobacter /[ Acetogénesis ]><’

omoacetogénicos

Acetato Clostridium aceticum Hidrégeno, CO:
Metanogénesis |Vethanosaeta Metanogénesis
acetoclastica Metano y CO2 hidrogenotrofica
Metanogénicos acetoclasticos Metanogénicos hidrogenotréficos

Figura 1.2 Etapas de la digestién anaerobia (Gujer y Zehnder, 1983).

Hidrélisis: Es la transformacion de macromoléculas (proteinas, carbohidratos y
lipidos) en sus respectivos monOmeros: aminoacidos, azlcares reductores
(monosacéridos), acidos grasos de cadena larga y alcoholes, respectivamente. Se
lleva a cabo por enzimas extracelulares provenientes de microorganismos
hidroliticos como son las bacterias pertenecientes a los géneros Bacteroides,
Clostridium, Erwinia, Acetovibrio, Cellulomonas, Microbispor, Succinivibrio,
Prevotella, Ruminococcus y Fibrobacter (Guo et al., 2015; Zhen et al., 2017).




Las proteinas, gracias a la actividad de las enzimas proteasas son convertidas en
aminoacidos y péptidos. Los carbohidratos implican polimeros de hexosas
(celulosa, almiddén), pentosas (hemicelulosa) o acidos urdnicos (pectinas), entre
otros; que son transformados en azUcares reductores gracias a la accion de
enzimas como celulasas, amilasas, xilanasas y pectinasas. Los triacilglicéridos
(lipidos) por medio de enzimas conocidas como lipasas son convertidos en acidos
grasos de cadena larga y glicerol (Varnero, 2011).

Esta etapa puede ser considerada la fase limitante del proceso debido a que la
materia organica particulada es dificil de degradar, lo que ocasiona tiempos de
retencion largos y bajas productividades de metano; por lo que varios trabajos se
han enfocado en acelerar esta etapa, por ejemplo dando pretratamiento a los
sustratos como es la hidrdlisis térmica, donde se utilizan altas temperaturas para
romper la composicion celular de la materia organica y facilitar la hidrélisis (Zhen
et al., 2017).

Acidogénesis: Se lleva a cabo por bacterias acidogénicas o fermentativas como
Geobacter, Bacteroides, Lactobacillus, Phodopseudomonas, Desulfovibrio,
Eubacterium, Peptococcus, Desulfobacter, Clostridium y Sarcina. Los
microorganismos utilizan los compuestos solubles para producir H,, acidos grasos
volatiles (acido acético, propibnico, butirico, valérico y lactico) y etanol, que
posteriormente son aprovechados por otras bacterias (Varnero, 2011; Zhen et al.,
2017). Las reacciones que se llevarian a cabo en esta etapa si el sustrato fuese
glucosa, son las que se muestran en las Ecuaciones 1.3 y 1.4 (Mosey, 1983):

CgH1,06 —> CH3CH,CH>,COOH + 2CO, +2H, Ecuaciéon 1.3
CeH1206 + 2H>  —— 2CH3CH>COOH + 2H,0 Ecuacién 1.4

Acetogénesis: ocurre cuando los acidos grasos volatiles, el etanol y algunos
compuestos aromaticos por accion de bacterias como Syntrophomonas,
Syntrophobacter, Syntrophus, Pelotomaculum y Syntrophothermus son
transformados en acetato, H, y CO,. En este proceso de igual forma intervienen

bacterias homoacetogénicas que consumen equivalentes de hidrégeno para
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producir acetato, por ejemplo, Acetobacterium woodii o Clostridium aceticum
(Bryant et al., 1967; Guo et al., 2015; Varnero, 2011). Las bacterias participantes
en esta etapa son de lento crecimiento, tienen tiempos de duplicacién de 1.5 a 4
dias en cultivos de enriquecimiento. Ejemplo de las reacciones involucradas en

esta fase son las siguientes (Bryant et al., 1967; Mosey, 1983):

CH3CH,COOH + 2H,O0 —> CH3COOH + CO, +3H; Ecuacion 1.5
CH3CH,CH,COOH + 2H, O —> 2CH3COOH +2H; Ecuacion 1.6
2CH3CH,OH + CO; —> 2CH3COOH + CH4 Ecuacion 1.7
2CH3CH,0OH + 2H, O ——>  2CH3COOH + 4H; Ecuacion 1.8

Metanogénesis: es la etapa en la que el acido acético, H, y CO, producidos en la
acetogénesis son transformados por arqueas metanogénicas en metano, que es el
producto final de la digestion anaerobia. El 70% de la produccién de metano se
obtiene a partir de la transformacion del acetato mediante microorganismos del
género Methanosaeta (s6lo utiliza acetato como fuente de energia),
Methanosarcina (pueden utilizar acetato, CO, o H, como fuente de carbono y
energia) y Methanothrix (sélo utiliza acetato como fuente de energia). Las ordenes
taxonémicas de los microorganismos involucrados en esta etapa son:

Methanococcales, Methanobacteriales, Methanopyrales y Methanomicrobiales.

También en la metanogénesis participan microorganismos como Methanobacillus
omelianskii que degradan etanol y pueden producir H, y CH,4. Las arqueas que
consumen H,/CO, para producir metano, como se observa en la Ecuacién 1.9, se
conocen como hidrogenotréficas, sus tiempos de duplicacibn minimos son de 6
horas, mantienen el equilibrio del hidrogeno y regulan la formacién de acidos
volatiles. Las arqueas que utilizan acetato, metanol y metilaminas, se llaman
metandgenicas acetoclasticas, tienen tiempos de duplicacion de 2 a 3 dias, son
las que contribuyen en el control de pH transformando al acido acético y
produciendo CO, como se aprecia en la ecuacion 1.91 (Raskin et al., 1994;
Varnero, 2011):
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4H, + CO, —> CH,+ 2H,0 Ecuacion 1.9
CH;COOH ——> CH4+ CO; Ecuacion 1.91

1.5 Parametros operacionales de un reactor anaerobio

El funcionamiento adecuado de la digestion anaerobia depende de varios factores
gue controlan el desempefio de los microorganismos involucrados, entre los

principales estan pH, alcalinidad y nutrientes (Pérez et al., 2008).

1.5.1 pH

El pH de los reactores de digestion anaerobia puede estar entre 6.5 y 8. Si se
requiere favorecer el crecimiento de microorganismos especificos de cada etapa,
es importante considerar que los microorganismos acidogénicos requieren un pH
entre 5.5 y 6.5 y los metanogénicos entre 7.5 y 8.2 (en el caso de las arqueas
termofilicas el pH para su 6ptimo crecimiento va de 5 a 7) (Moletta, 2005; Singh,
2012; Varnero, 2011). En un reactor metanogénico con pH menor a 6.5 la
produccién de metano disminuye y con pH igual o menor a 5.5, la produccion de
metano es nula debido a que el pH bajo, inhibe a los microorganismos y ocasiona
la acumulacion de &cido acético y H,. Ademas, con pH bajo, el acido acético se
presenta en su forma no ionizada e inhibe al consorcio anaerobio. En un reactor
con pH alto, se puede elevar la concentracibn de amoniaco llegando a inhibir el
crecimiento microbiano (Varnero, 2011).

1.5.2 Alcalinidad

La concentracion de AGV permite identificar principios de acidificacion en el
reactor. Durante el arranque del proceso, las bacterias acidogénicas actian, lo
qgue ocasiona que la concentracion de AGV sea mayor en el efluente que en el
influente. Cuando las bacterias metanogénicas aumentan su tasa de produccion
de metano, la concentracion de AGV en el efluente disminuye, pudiendo ser
menor que la del influente (L6pez et al., 2000).

La acumulacién de AGV puede afectar el pH y la capacidad buffer del reactor. Por
lo tanto, debe mantenerse el equilibrio entre la generacion de acidos y el consumo

de los mismos, pues factores como altas cargas organicas, temperatura y/o
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agentes inhibitorios podrian acidificar al sistema ocasionando la muerte de los
microorganismos (Ahring et al., 1995).

Para evitar acidificacién, se pueden agregar compuestos que generan alcalinidad
bicarbonatica de manera directa como son bicarbonato de sodio (NaHCO3) y
bicarbonato de amonio (NH4HCO3), o bien se pueden afadir compuestos que
reaccionan con el CO; y forman alcalinidad bicarbonatica, por ejemplo hidréxido
de sodio (NaOH), o6xido de calcio (CaO) e hidroxido de calcio (Ca(OH),)
(Chernicharo, 1997).

La alcalinidad es la capacidad amortiguadora de un medio acuoso como puede ser
un reactor anaerobio y se obtiene titulando la muestra con HCI 0.1 M. La
alcalinidad bicarbonética o alcalinidad parcial (AP) corresponde al volumen
gastado para llegar a un pH de 5.75 y la alcalinidad debida a los AGV o alcalinidad
intermedia (Al) equivale al volumen empleado para pasar de pH 5.75 a 4.3; la
alcalinidad total (AT) es la suma de las anteriores (Jenkins et al., 1983). La
relacion entre estos valores, se utiliza para el calculo de los indices de alcalinidad
que son alfa (a) e indice AI/AP y permiten monitorear la acidificacion en un
digestor.

El indice alfa (a = AI/AT) relaciona la alcalinidad debida a los AGV con la
alcalinidad total y su valor debe ser cercano a 0.2 y maximo de 0.4. Se calcula
utilizando la siguiente férmula (Rojas, 1987):

a = Al/AT = (alc 4.3- alc 5.75) /alc 4.3

El indice AlI/AP que representa la relacion entre la alcalinidad debida a los AGV y
la alcalinidad bicarbonatica debe mantenerse con valores menores a 0.3, porque
valores mas altos indicarian desequilibrio del proceso (Ripley et al., 1986).

1.5.3 Nutrientes
Los nutrientes (N, P, entre otros) que utlizan los microorganismos para
transformar la materia organica en metano son esenciales pues si se carece de

ellos, la actividad enzimatica se puede inhibir. El carbono es la principal fuente de
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carbono y energia de los metanogénicos y junto con el nitrdgeno son utilizados
para reproduccién celular. La relacién éptima entre C/N es 30:1, con relaciones de
35:1, el nitrdgeno es bajo y la multiplicacion de bacterias también y con relaciones
de 8:1 se puede formar amonio en exceso inhibiendo la actividad de los
microorganismos (Varnero, 2011). Concentraciones de nitrégeno amoniacal
mayores a 1500 mgL™ pueden inhibir la actividad metanogénica con pH altos y
mayores a 3000 mgL ™ son téxicas independientemente del pH (McCarty, 1964). El
fésforo también es un elemento importante y la relacién optima entre N: P es de
5:1. La presencia de metales traza (niquel, hierro, tungsteno, boro, molibdeno,
selenio, cobalto, zinc, cobre, manganeso, calcio y magnesio) puede mejorar la

produccion de biogas (Varnero, 2011).

1.6 Biogas

La digestion anaerobia ademas de reducir la concentracion de materia organica
genera biogas, que puede aprovecharse como biocombustible gaseoso. La
composiciéon del biogas producido depende del sustrato utilizado pero va del 50 al
80% de CH, y del 15 al 50% de CO,, también puede contener otros componentes
como los que se aprecian en la Tabla 1.4 (Petersson, 2013).

El aprovechamiento de biogas ha adquirido importancia y actualmente a nivel
internacional existen 400 plantas industriales enfocadas en su purificaciéon (Hoyer
et al., 2016) con el objetivo de disminuir la concentracion de CO, y/o H,S, para
poder utilizarlo como biocombustible, pues en caso contrario, puede ocasionar
problemas mecénicos y/o de corrosion en los equipos donde es utilizado
(Petersson, 2013; Persson y Wellinger, 2006). En algunos paises europeos
recomiendan que el biogas contenga al menos 96% de CH, para ser aprovechado
(Huguen y Le Saux, 2010).
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Tabla 1.4 Composicion del biogas.

Componente Valor
Metano (%) 50-80
Dioxido de carbono (%) 15-50
Amoniaco (mg/m°) 0-100
Acido sulfhidrico (mg/m®) 100-10000

El metano que se genera en la digestiébn anaerobia produce energia almacenable
y se puede aprovechar como combustible para vehiculos o calderas, o como gas
de sintesis en la industria quimica o para producir electricidad, vapor y calefaccion.
El uso de este biocombustible reduce el consumo de petréleo, gas natural, madera
y otros combustibles fdsiles; por lo tanto, representa una alternativa sustentable
para obtener energia con menor impacto ambiental (Enzmann et al., 2018).

La produccion de metano mediante digestion anaerobia, no sélo se ha
experimentado a nivel laboratorio, sino que se ha aplicado a nivel rural, urbano e
industrial, inclusive en el mundo ya se encuentran en operacion 480 plantas de
biometanizacién, entre los paises que cuentan con estas plantas estan Alemania,
Reino Unido y Suecia (IEA, 2017). En lugares como China, Kenia e India, se han
probado plantas domésticas de biogas de hasta 10 m? que utilizan residuos
organicos o heces para producir biogas que es aprovechado para calentar, cocinar
o producir electricidad (Bond y Templeton, 2011; Sovacool et al., 2015). En Brasil
evaluaron la produccién de energia eléctrica con biogas obtenido de la digestién
anaerobia de vinazas de cafia de azucar y concluyeron que la produccién

energética por este medio es econémicamente viable (Nogueira et al., 2015).

1.7 Digestion anaerobia en dos etapas

La digestion anaerobia se puede llevar a cabo en un Unico reactor, donde ocurren
todas las etapas del proceso (hidrolisis, acidogénesis, acetogénesis vy
metanogénesis); sin embargo, los AGV tienden a acumularse ocasionando

problemas de estabilidad, situacion que se puede controlar empleando un proceso
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de dos etapas, que ademas de que evita la acumulacién de AGV, permite tratar
mayores cargas organicas (Lindner et al., 2016; Demiler y Yenigiin, 2002).

El proceso anaerobio se puede separar en dos reactores quedando en dos etapas:
acidogénica y metanogénica. Esta configuracion, puede aumentar la eficiencia en
la produccién de biogas debido a que, al ser dos etapas, la produccién de acidos
de la etapa acidogénica no inhibe la actividad de las bacterias metanogénicas.
Ademas, al ser etapas separadas, se pueden tener las condiciones Optimas
(temperatura, sustrato, tiempo de retencion celular, pH y nutrientes) para cada los
microorganismos acidogénicos y metanogénicos (Demiler y Yenigtin, 2002; Ghosh
et al., 1995; Zhong, et al., 2015). Por ejemplo los microorganismos acidogénicos
crecen mas rapido que los metanogénicos pues alimentados con glucosa su
velocidad especifica maxima de crecimiento (Umax) €s 1.3 h™ (Ghosh y Pohland,
1974) mientras que para los metanogénicos resultd de 0.4 a 0.7 d* (Massey y
Pohland, 1978).

La digestion anaerobia en dos etapas puede reducir el volumen de reactor y en
consecuencia los costos operativos. Asimismo, las cargas orgénicas a tratar
pueden ser mas altas y con ello se puede aumentar la produccion de energia
llegando a ser mayor a la obtenida con la configuracién en una etapa (Buitrén et
al., 2019; Lindner et al., 2016).

Los microorganismos acidogénicos y metanogénicos, pueden estar en las dos
etapas de la digestion; sin embargo, en reactores acidogénicos abundan mas
bacterias del filo Firmicutes y clostridiales; y en los metanogénicos abundan en
mayor proporcion arqgueas como Methanobacteriales y Methanosaeta; por lo tanto,
al estar en etapas separadas se puede favorecer la cinética microbiana para
elevar la produccion de acetato en el reactor acidogénico y de biogas en la etapa
metanogénica (Zahedi et al., 2016; Zhao et al., 2017).

Shan-Fei y colaboradores (2017) realizaron la digestion en una y en dos etapas.
Ocuparon vinazas de licor como sustrato, observaron que en el proceso de dos

etapas, el rendimiento acumulado de metano es 10.8% mas alto que el obtenido
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en una etapa, la fase de adaptacion fue 9.1 dias menos que en el proceso de una
etapa. Concluyeron que la digestion en dos etapas es mas eficiente que en una.

1.8 Digestion anaerobia en termofilia

La temperatura influye en el crecimiento microbiano, cada microorganismo tiene
sus rangos de temperatura (minima, optima y maxima) (Huang et al., 2011). En la
minima, el crecimiento es limitado debido a la lentitud del metabolismo. En la
Optima, la tasa de crecimiento incrementa debido a que las reacciones enzimaticas
aumentan su velocidad (se ha encontrado que la velocidad de éstas se duplica por
cada incremento de 10°C) (Lagrange, 1979; Varnero, 2011). En la maxima, la
temperatura puede afectar a las proteinas y alterar las membranas lipidas
inhibiendo el crecimiento microbiano (Engqvist, 2018; Ludlow y Clark, 1991).

Las temperaturas Optimas que se pueden utilizar en el proceso de digestion
anaerobia pueden ser psicrofilica (5 a 25 °C), mesofilica (25 a 45 °C) o termofilica
(50 a 70 °C) (Enggvist, 2018; Lagrange, 1979; Ludlow y Clark, 1991). La
temperatura termofilica es util para reactores en una o dos etapas. En la fase
hidrolitica la alta temperatura acelera el proceso de degradaciéon de la materia
organica (Varnero, 2011); sin embargo, los microorganismos acidogénicos se
desarrollan mejor con temperaturas de 20 a 35 °C y los metanogénicos con
temperaturas de 30 a 55 °C (ltoh y Lino, 2013).

La resistencia de los microorganismos termofilicos a altas temperaturas se debe a
la composicion de su membrana celular que contiene mas acidos grasos
saturados que otros microorganismos no termofilicos, y esta constituida por lipidos
de éter que forman una capa que impide el paso de iones y protones y le brinda
termoestabilidad (Singh, 2012).

Las arqueas tienen mayor velocidad de crecimiento con temperaturas altas,
incluso algunas pueden desarrollarse a 60°C como Methanothermococcus sp.,
Methanothermobacter sp., y Methanobacterium sp. El limite de temperatura para
gue se lleve a cabo la metanogénesis acetoclastica es de 70°C; sin embargo, con
altas temperaturas se podria favorecer la metanogénesis hidrogenotroéfica. Las
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arqueas termofilicas metanogénicas pertenecen al filo del filum Euryarchaeota y
se muestran en la Tabla 1.5 junto con los rangos de temperatura y pH que
requieren para su 6ptimo crecimiento (Itoh y Lino, 2013). Se ha observado que las
principales productoras de biogas en termofilia son del orden Methanomicrobiales
(géneros Methanoculleus y Methanothermobacter) y Methanosarcinales
(Methanosaeta es un género abundante en reactores termofilicos) (Madigou et al.,
2019; Tian et al., 2015).

Tabla 1.5 Microorganismos metanogénicos termofilicos.

Rango de
. Temperatura pH
Orden Género temperatura | = o
. optima (°C) optimo
(°C)

Metanobacteriales | Methanothermus 80-97 83-88 6.5
Methanothermobacter 37-75 55-70 7.0-8.0
Methanothermococcus 17-75 60-65 5.1-7.0

Methanococcales Methanocaldococcus 48-92 80-85 6.0-6.5
Methanotorris 45-91 75-88 57-6.7
Methanoculleus 37-65 55 7.0

Methanomicrobiales
Methanolinea 35-55 50 7.0
Methanosarcina 55-65 55 6.0-7.0
Methanomethylovorans 42-58 50 6.5

Methanosarcinales
Methanosaeta 30-70 55-65 6.7
Methermicoccus 50-70 65 6.0-6.5

Methanopyrales Methanopyrus 84-122 98-105 6.3-6.6

La digestién anaerobia en condiciones termofilicas es conveniente porque con el
incremento de la temperatura, aumenta la velocidad de crecimiento de los
microorganismos (que es de 27 a 60% mas alta en termofilia que en mesofilia), tal
y como se observa en la Tabla 1.6 (Lier, 1995).
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Tabla 1.6 Tasas de crecimiento de microorganismos metanogénicos.

Mesofilia Termofilia
Sustrato Género
Hmax (d_l) Hmax (d_l)
Methanobacterium 0.3 4.8-16.6
H,/CO,
Methanococcus 2.2-5.5 18.2-51.1
Formato Methanobacterium 1.4-1.9 13.4
Methanothrix 0.1-0.2 0.5-0.7
Acetato
Methanosarcina 0.2-0.7 1.3-2

*Valores de varios trabajos recopilados por Lier, 1995.

La temperatura termofilica puede elevar la solubilidad del sustrato, acelera las
reacciones bioquimicas, la tasa de hidrdlisis y la produccion de biogas (Da Ros et
al., 2017; Niu et al., 2014). También decrece la viscosidad de sdlidos y liquidos por
lo que requiere menos agitacion, se elimina patégenos presentes en el sustrato,
incrementa la degradacion de materia organica y se trabaja con mayores cargas
organicas, disminuyendo los tiempos de retencion hidraulica (llegando a ser la
mitad del tiempo requerido en mesofilia) y en consecuencia el volumen de los

reactores y los costos de inversion (Burh y Andrews, 1976).

En condiciones termofilicas se requiere de menos nutrientes, se reduce la
solubilidad de los gases lo cual beneficia porque la presencia de NHs, H, y H,S en
el liqguido es menor y menos toxica para los microorganismos, pero se disminuye

la solubilidad del CO; lo que puede elevar el pH (Varnero, 2011).

Al aumentar la temperatura, se reduce la diversidad de microorganismos; se
aumenta la desnaturalizacion de proteinas;, se aumenta el requerimiento de
metales traza; se elevan los costos por calefaccion; se puede contribuir a la
acumulacién de alcohol. De igual forma, se incrementa la susceptibilidad del
sistema a cambios de pH, debido a que se favorece la formacion de compuestos
inhibitorios como son las formas no ionizadas de AGV y amoniaco, disminuyendo
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la capacidad buffer del sistema y contribuyendo a la acumulacién de AGV,
principalmente acido propionico (Niu et al., 2014; Varnero, 2011).

La temperatura termofilica también puede reducir el tamafio promedio de los lodos
granulares debido a que con temperaturas mayores a 42 °C, los microorganismos
reducen su produccién de sustancias poliméricas extracelulares que son las que
unen a los granulos; sin embargo, este factor no influye en la produccion de

metano (Figueroa-Gonzélez et al., 2018; Veiga et al., 1997).

El proceso de aclimatacion para llevar a cabo la digestion anaerobia en termofilia,
puede ser aumentando la temperatura de forma gradual o de un solo paso. Al
incrementar la temperatura de forma gradual, se permite que mayor variedad de
microorganismos se adapten al cambio. Al elevar la temperatura en un solo paso,
se mejora el potencial metanogénico del sustrato y se reduce el tiempo de
adaptacién de los microorganismos, pero puede incrementar la produccion de
hidrégeno y de AGV (Bouskova et al., 2005; Figueroa-Gonzalez et al., 2018; Griffin
et., 1998; Madigou et al., 2019).

El aumento de la temperatura para elevar la productividad de metano, se ha
convertido en un parametro de interés para diversos trabajos. Cea-Barcia y
colaboradores (2015) evaluaron la digestion anaerobia en mesofilia y termofilia
utilizando microalgas como sustrato y observaron que la produccion maxima de
metano aumento6 al elevar la temperatura, siendo de 207 LCH4kgSV™* en mesofilia
y de 390 LCH4kgSV™ en termofilia.

Rincon y colaboradores (2010) probaron tanto en mesofilia (37 °C) como en
termofilia (55 °C) el tratamiento de lodos provenientes de una industria cervecera
en un tanque anaerobio de crecimiento suspendido agitado con flujo discontinuo;
observaron que la concentracion de metano fue aproximadamente de 60% en
ambas condiciones y que la produccién maxima de biogas en mesofilia fue de 0.6
L de biogas y en termofilia de 1 L de biogas; concluyeron que la remocion de
materia organica en mesofilia llegé a 32% mientras que en termofilia llegoé hasta

20




59% vy el porcentaje de remocion maximo de ST en mesofilia fue de 11 % y en
termofilia de 32%.

Streitwieser (2017) utilizé un reactor CSTR y una mezcla de frutos como sustrato
para confirmar que la velocidad de degradacion y la produccién de metano
aumentan al incrementar la temperatura, ademas el contenido de metano en

mesofilia fue de 64% y en termofilia resultdé de 72%.

1.9 Digestion anaerobia en dos etapas y en termofilia

La produccion de biocombustibles a partir de la digestibn anaerobia, puede
mejorarse al utilizar la digestion en dos etapas en termofilia o si se utiliza un
reactor acidogénico en mesofilia, seguido de uno metanogénico en termofilia. Kim
y colaboradores (2002) utilizaron alimento para perro como sustrato en reactores
CSTR para comparar la eficiencia de la digestiébn anaerobia en una sola etapa con
la de dos etapas, tanto en mesofilia como en termofilia y concluyeron que la
configuracion en dos fases en condiciones termofilicas presentdé mejor

rendimiento, sus resultados se presentan en la Tabla 1.7.

Tabla 1.7 Rendimiento de biogas obtenido por Kim y colaboradores (2002).

Rendimiento (L - .
o L Mesofilia Termofilia
biogas*kgSV™)
En una etapa 482 461
En dos etapas 531 607

Djalma y colaboradores (2016) utilizaron vinazas de cafia de azucar para
comparar el rendimiento de un reactor metanogénico de una sola etapa con un
sistema de dos etapas en termofila y confirmaron que el rendimiento energético
aument6 26% con el proceso de dos etapas, pues obtuvieron 234.2 LCH;kgDQO"
! en una etapa y 306 LCH4kgDQO™ en dos etapas.
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Bassani y colaboradores (2015) aplicaron la inyeccion de hidrégeno y la digestion
en dos etapas para producir metano a través de estiércol de ganado, ocuparon
como digestor acidogénico un CSTR y como metanogénico hidrogenotréfico un
UASB, probaron condiciones mesofilicas y termofilicas para confirmar que en
termofilia, la eficiencia de produccion de metano es mayor, pues en mesofilia
resulté de 0.11 LbiogasL™d™ mientras que en termofilia obtuvieron 0.39
LbiogasL *d ™.

Barros y colaboradores (2017) evaluaron la produccion de metano utilizando
reactores UASB termofilicos conectados en serie en dos etapas; utilizaron vinazas
de cafla de azUcar como sustrato y una torta de filtro como fuente de nutrientes;
confirmaron que la produccién maxima de metano fue de 4 LCH,L™*d™ con una
carga de 45 kgDQOm?3d™; concluyeron que el proceso en 2 etapas, la
implementacion de la torta de filtro y la recirculacion de efluente favorecieron la

produccion de metano.
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2. Antecedentes

La necesidad energética y el manejo apropiado de residuos vitivinicolas han
llevado a la elaboracién de estudios para producir metano mediante digestion
anaerobia usando efluentes vitivinicolas como sustrato. Este proceso ha sido de
interés a nivel mundial porque contribuye a la generacion de energia renovable y
reduce los impactos de esos residuos en el ambiente. Por lo tanto, se ha trabajado
en aumentar el rendimiento de metano utilizando varios métodos entre ellos
variaciones de temperaturas (de mesofilia a termofilia) y digestién en dos etapas
(acidogénica y metanogénica); algunos trabajos relacionados con la digestion
anaerobia de efluentes vitivinicolas y sus aportaciones se aprecian en la Tabla 2.1.
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Tabla 2.1 Trabajos sobre digestidon anaerobia de efluentes vitivinicolas

Carga orgénica

Lugar Estudio -3 -1 Resultados Referencia
(kgDQOmM °d )
Trataron efluentes
vitivinicolas  en  un Obtuvieron 5.5 LCH,L™"d™y 326 | Buitron et
México | Sistema de dos etapas 26.6 LCH,kgDQO™. al., 2019
Con reactores CSTR.
En mesofilia (35°C).
Utilizaron lias La producciéon estimada de CH,4
vitivinicolas y lodos de que obtuvieron en mesofilia fue
aguas residuales. de 264 mSCH4ngQO'ly 0.8 R t
aRos e
Italia Emplearon dos 3.2 LCH,L*d™ Y en termofilia de o017
al.,
reactores CSTR en 279 mSCH4ngQO'l y 09
mesofilia  (37°C) vy LCH,L™ ™.
termofilia (55°C).
Trataron efluentes
vitivinicolas en un
reactor anaerobio de La produccion mas alta de Wahab et
; ‘ ahab e
Tlnez biopelicula con tallos 25 metano fue de 350 L 2016
al.,
de las wuvas como mSCH4ngQO'ly7.2 LCH4L'1d'1.
soporte. En mesofilia
(35°C).
Trabajaron con
efluentes Vvitivinicolas.
Alcanzaron una roduccion | Yang et al.,
China A temperatura 9.02 - _E’ > 9
ambiente (cerca de maxima de 1.6 LCH,L "d . 2011
26°C).
Con efluentes de vino blanco
Trabajaron con obtuvieron un rendimiento de Daffonchi
TN affonchio
ltalia efluentes  vitivinicolas 4 hasta 350 LCH,kgDQO™. Y con L 1o0s
etal.,
en un reactor UASB. efluentes de vino tinto de 240
LCH,kgDQO™.
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3. Justificacion

La produccién de vino genera altos volimenes de efluentes vitivinicolas, que se
caracterizan por tener un alto contenido de materia organica, nutrientes y un pH
acido; estos efluentes requieren tratamiento pues de lo contrario pueden resultar
nocivos para el ecosistema que los recibe, generando acidificacién o eutrofizacion
en aguas y/o problemas de salinidad en suelos. La digestion anaerobia es una
alternativa atractiva para el tratamiento de estos efluentes porque reduce su
toxicidad ambiental y genera biogas que puede ser aprovechado energéticamente.

Recientemente se demostré que la digestion de efluentes vitivinicolas en procesos
de dos etapas es una tecnologia adecuada para su tratamiento. Sin embargo, este
proceso se podria mejorar con los procesos en termofilia, que hasta ahora no se
han probado. Por lo tanto, el reto actual esta en combinar estas estrategias y
evaluar si esta combinacion es realmente factible. Por un lado, el proceso en dos
etapas serd mas robusto que un proceso en una etapa, porque genera las
condiciones o6ptimas para microorganismos acidogénicos y metanogénicos de
forma independiente, con lo cual se podran superar los problemas de acidificacion
de sistemas de una etapa. Por otro lado, en termofilia se incrementara la velocidad
de las reacciones enzimaticas y en consecuencia la velocidad y productividad del
proceso. Finalmente, un balance energético servird para evaluar la eficiencia del

proceso y su viabilidad a mayor escala.

4. Hipotesis
El aumento de temperatura acelera las reacciones enzimaticas, por lo tanto, un
sistema de digestion anaerobia para tratar efluentes vitivinicolas en termofilia

lograra mayor productividad que un proceso en mesofilia.
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5. Objetivos

5.1 Objetivo general

Evaluar la influencia de la temperatura en un sistema anaerobio de dos etapas

para el tratamiento de efluentes vitivinicolas.

5.2 Objetivos especificos

e Implementar un proceso de digestion anaerobia de efluentes vitivinicolas en
dos etapas (acidogénica-metanogénica).

e Determinar la influencia de la temperatura (termofilia) y la carga organica en
el sistema de dos etapas (acidogénesis en mesofilia y metanogénesis en
termofilia) sobre la remocion de materia organica y la produccion de
metano.

e Evaluar con datos de la literatura y con los obtenidos en esta tesis el
consumo energético de los procesos de digestion anaerobia de efluentes
vitivinicolas trabajando en mesofilia en una y dos etapas y operando al
reactor acidogénico en mesofilia y al metanogénico en termofilia.
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6. Metodologia

El proceso experimental que se llevd a cabo para cumplir los objetivos de este
proyecto de investigacion, se aprecia en la Figura 6.1.
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izacié Digestion _
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etapa en etapas en (acidogenico de los
mesofilia mesofilia me?a?]i g%r{ico sistemas
(35°C) (35°C) 2 55°C) probados

.M

Figura 6.1 Diagrama del procedimiento experimental.

6.1 Caracterizacion de los efluentes vitivinicolas

Los efluentes vitivinicolas que se utilizaron provienen de una bodega ubicada en
Querétaro, México. Los parametros que se analizaron de acuerdo con métodos
estandar fueron pH, nitrégeno, DQO (total y soluble), carbohidratos (por el método
de fenol-acido sulfurico) sélidos totales (ST), solidos totales volatiles (STV), sélidos
suspendidos totales (SST) sélidos suspendidos volétiles (SSV) y &cidos grasos
volatiles por cromatografia de gases (para detalle de los métodos ver la seccion
6.6).

27




6.2 Digestién anaerobia en una etapa en mesofilia

La digestion anaerobia en una etapa se llevé a cabo con la finalidad de tener un
reactor testigo en el cual evaluar la productividad y estabilidad del proceso con

esta configuracion.

El reactor utilizado se aprecia en la Figura 6.2, es de la marca Applikon
Biotechnology modelo Glass Bioreactor. Tiene un volumen nominal de 7 L, de los
cuales 4 L se ocuparon como volumen de trabajo. Se operé con pH de 7.5
(controlado con HCI 3N y NaOH 5N), agitacion de 150 rpm y temperatura de 35
°C. El reactor fue inoculado con lodo anaerobio granular proveniente de una planta
cervecera, el lodo ocup6 20% del volumen de trabajo con una concentracion de

20.8 gSTVL™. Y fue alimentado con efluentes vitivinicolas diluidos.

El arranque del proceso duré 16 dias divididos en 2 ciclos operados en SBR con
un volumen de intercambio de 2 L (50%). Ambos ciclos se operaron con una
concentracion de 20 gDQOL™ y una carga organica de 1.2 kgDQOm?3d™.
Posteriormente el reactor se operd en continuo durante 171 dias, con un tiempo
de retencién hidraulica (TRH) de 8 dias, una concentracién de 73.7 + 7.6 gDQOL™

y una carga organica de 9.6 + 1.3 kgDQOm>d™.

El periodo de operacion en continuo (171 dias), se dividié en 2 fases: en la fase |
(del dia 0 al 72) se control6 sélo el pH; en la fase Il (del dia 72 al 171), se controlé
el pH y la alcalinidad (mediante la adicion de NaHCO3). Durante la operacién del
reactor, se monitoreé pH, alcalinidad, DQO, AGV, produccion y composicién de

biogas.

El flujo de biogas obtenido en este experimento se midié a condiciones estandar
de presion y temperatura (0 °C y 1 atm) utilizando un medidor de flujo
volumétrico uflow Bioprocess Control (Bioprocess Control, Lund, Suecia) que fue
conectado a un controlador l6gico programable (PLC, INVT, Shenzhen China) a
través de un sistema de control y adquisicion de datos (SCADA) que registro
lecturas del flujo de biogas cada minuto.
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Figura 6.2 Montaje del reactor metanogénico.

6.3 Digestién anaerobia en dos etapas en mesofilia

El proceso anaerobio en dos etapas en mesofilia requiri6 de dos reactores uno
para la acidogénesis y otro para la metanogénesis. El acidogénico fue alimentado
con efluentes vitivinicolas y su efluente fue utilizado para alimentar al

metanogénico.

El reactor utilizado para la acidogénesis se muestra en la Figura 6.3, es de la
marca Applikon Biotechnology, modelo ez-Control con un volumen nominal de 1.5
L y un volumen de trabajo de 0.6 L. Oper6 con pH de 5.5, temperatura de 35 °C y
agitacion de 150 rpm. Para aclimatar a los microorganismos enddgenos, el reactor
trabajé como SBR durante 30 dias con efluentes diluidos a una concentracion de
80 gDQOL™. Al final de cada ciclo, los sélidos se sedimentaron, y se intercambi6
el 25% del sobrenadante. Durante la aclimatacion, el TRH se redujo de 8 a 4 y
luego a 2 dias. Posterior a la aclimatacion, el reactor se oper6 en continuo.
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Figura 6.3 Montaje del reactor acidogénico.

El reactor empleado para la metanogénesis se aprecia en la Figura 6.2, trabajo
con pH de 7.5, agitacién de 150 rpm y temperatura de 35 °C. Utilizé un volumen
de trabajo de 4 L, de los cuales el 20% fue ocupado por lodo anaerobio granular

proveniente de una planta cervecera.

La aclimatacién de los microorganismos metanogénicos al efluente acidogénico se
llevé a cabo operando al reactor como SBR con 2 ciclos, con una duracion de 9y
10 dias respectivamente. Las concentraciones de cada ciclo fueron 5 gDQOL™y
10 gDQOL™. Al final de cada ciclo el lodo se dej6é sedimentar durante 20 minutos y
se intercambio el 50% del volumen del sobrenadante, con un tiempo de vaciado
de 2.4 min y un tiempo de llenado de 1.3 min.

Una vez aclimatados los microorganismos de ambos reactores (acidogénico y
metanogénico), se adiciond un control de nivel en cada uno y fueron acoplados
como se aprecia en la Figura 6.4. El sistema acoplado operé durante 28 dias en
continuo con un TRH de 2 dias y con 2 cargas organicas distintas como se
muestra en la Tabla 6.1.
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El sistema junto con la adquisicion de datos de flujo de biogas fue automatizado.
El flujo de biogas obtenido en este experimento se midi6 a condiciones estandar
de presion y temperatura (0 °C y 1 atm) utilizando un medidor de flujo
volumétrico uflow Bioprocess Control (Bioprocess Control, Lund, Suecia) que fue
conectado a un controlador I6gico programable (PLC, INVT, Shenzhen China) a
través de un sistema de control y adquisicion de datos (SCADA) que registro

lecturas del flujo de biogas cada minuto.

Figura 6.4 Montaje del sistema acoplado en dos etapas en mesofilia.

Tabla 6.1 Parametros operacionales del sistema en dos etapas.

Pardmetro Acidogénico | Metanogénico Unidades
Volumen 0.6 4 L
TRH 2.06 13.8 d
Carga 1 35.6 4.2 kgDQOm™*d™
Carga 2 99.2 12.1 kgDQOm™*d™
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6.4 Digestiéon anaerobia en dos etapas (acidogénico en mesofilia
y metanogénico en termofilia).

En este proyecto, para el proceso de dos etapas resultd de interés evaluar
termofilia sélo en el reactor metanogénico debido a que, en diversos estudios
probaron que en condiciones termofilicas incrementa la produccion de CH,4 (Cea-
Barcia et al., 2015; Da Ros et al., 2017; Rincon et al., 2010). También se ha
encontrado que los microorganismos acidogénicos se desarrollan mejor en
mesofilia (Itoh y Lino, 2013). Adema4s, si ambos reactores trabajaran en termofilia,
los gastos por calentamiento serian mayores. En futuros trabajos se puede evaluar
si el incremento de temperatura en el acidogénico favorece la produccion de AGV.

El sistema acidogénico (mesofilia) - metanogénico (termofilia), requiri6 de dos
reactores. El reactor para la acidogénesis fue el mismo que se utilizé en el
experimento en mesofilia (Figura 6.3). Se volvidé a arrancar en continuo con las
mismas condiciones de trabajo, es decir, con 0.6 L como volumen de trabajo, pH
de 5.5, temperatura de 35°C y agitaciéon de 150 rpm. Operd durante 114 dias con
tres cargas organicas (53.5, 111.5 y 275.9 kgDQOm>d™), las primeras dos cargas
fueron con un TRH de 2 dias y la ultima con TRH de 1 dia.

El reactor para la metanogénesis es el que se observa en la Figura 6.2; fue
alimentado con el efluente del reactor acidogénico. Trabaj6 con pH de 7.5,
agitacion de 150 rpm y temperatura de 55°C. Se mantuvo con un volumen de
trabajo de 4 L, del cual el 20% correspondié al lodo anaerobio granular

proveniente de una planta cervecera.

La aclimatacion de los microorganismos metanogénicos a condiciones
termofilicas, se llevd a cabo elevando la temperatura en un solo paso, es decir
dentro del reactor, se pas6 de temperatura ambiente (20 °C) a 55°C. El reactor fue
operado como SBR durante 160 dias, con 2 ciclos de 10 gDQOL™ y 8 ciclos de 20
gDQOL™. Una vez que el rendimiento de CH,4 y la remocién de materia orgénica
resultaron constantes, se procedio a la operacion como SBR con concentraciones

mas altas.
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Para operar al reactor como SBR, primero se sedimentaba, luego se retiraba un %
del volumen de efluente y enseguida se alimentaba para llegar al volumen de
trabajo. Inicialmente, el reactor operd durante 23 dias con cargas organicas bajas
(4.9 kgDQOmM=d* por 16 dias y 9.7 kgDQOm™d™ por 7 dias). Durante este
periodo, se programaron 4 ciclos al dia con una duracion de 6 h por ciclo. En cada
ciclo se tenian tiempos programados como se observa en la tabla 6.2, estos
tiempos son considerando el caudal de las bombas para alimentacién y vaciado.

Posteriormente, el reactor metanogénico trabajé durante 13 dias con una carga
alta (30 kgDQOmM™>d™). Con esta carga organica se realizaron 3 experimentos
variando el nimero de ciclos por dia (4, 8 y 16 ciclosd™) con la finalidad de
evaluar el efecto en la eficiencia del proceso a medida que se pasa de una
configuracion como SBR a CSTR. En la tabla 6.2 se aprecian los tiempos

programados por ciclo para cada experimento.

Tabla 6.2 Parametros operacionales del reactor metanogénico en termofilia.

Namero | Volumen de . Tiempo .
Carga, | TRH| ~de | intercambio | (g ffROCE | de | iIROCE
(kgDQOmM3d™® | (d) | ciclos por ciclo . vaciado )
(d™ (%) (min) (min) (min)
4.9 20 4 1.3 20 2.0 1.0
9.7 10 4 2.5 20 3.9 1.9
30 7 4 3.6 15 5.6 2.7
30 7 8 1.8 15 2.8 14
30 7 16 0.9 15 14 0.7

El flujo de biogas obtenido en este experimento se midié a condiciones estandar
de presion y temperatura (0 °C y 1 atm) utilizando un medidor de flujo
volumétrico uflow Bioprocess Control (Bioprocess Control, Lund, Suecia) que fue

conectado a un controlador l6gico programable (PLC, INVT, Shenzhen China) a

33




través de un sistema de control y adquisicion de datos (SCADA) que registro
lecturas del flujo de biogas cada minuto.

6.5 Balance energético y comparacion de los sistemas probados

La comparaciéon de los sistemas probados (una etapa en mesofilia, dos etapas en
mesofilia y dos etapas en mesofilia-termofilia) se realizd con la finalidad de elegir
el proceso mas conveniente para la digestion anaerobia de éstos efluentes. Esta
comparacién se realizé considerando la carga organica, el rendimiento, la
productividad, la remocion de materia organica y la adicion de alcalinidad de cada

sistema.

El balance energético de cada proceso se llevo a cabo adaptando a este trabajo la
ecuacion de Ruggeri y colaboradores (2010):

En =EH, + ECH, — (Ew + El + Ee) Ecuacién 6.1
Donde:
En= energia neta producida en un reactor (MIJm>d™)
EH,= energia contenida en el H, generado (MIm3d™)
ECH,= energia contenida en el CH, generado (MIJm>d™)
Ew= energia utilizada para el calentamiento (MJm>d™)
El= energia perdida como calor (MJm>d™)
Ee= energia gastada para mezclar y bombear (MJ m'3d'l)

La ecuacion 6.1 se modificé de acuerdo a las caracteristicas de este trabajo. Para
la produccién de energia, s6lo se consider6 la ECH, debido a que en estos
experimentos no se generé H,. El gasto energético se calcul6 considerando
Unicamente la energia utilizada para calentar el efluente (Ew) esto porque, la
temperatura fue la variable a evaluar en cada experimento para determinar si es
mas conveniente trabajar en termofilia (55 °C) que en mesofilia (35 °C). Se sabe

gue en termofilia se podria obtener mayor produccion de energia, sin embargo, el
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consumo energético por calentamiento es superior, por lo que fue necesario
verificar si la produccién de energia en termofilia compensa el gasto energético

gue implica trabajar a 55 °C.

Las pérdidas de calor tampoco se consideraron porque serian Utiles Unicamente
para el disefio, lo cual requeriria de un trabajo posterior. Y el consumo de energia
por bombeo y mezclado también se descarté porgue ha resultado insignificante en
otros trabajos. Considerando lo anterior, se utilizd la ecuacion 6.2 para realizar el

balance energético de cada proceso y determinar cual produce mas energia.
En = ECH, — Ew Ecuacion 6.2

La energia contenida en el CH; generado se calculé utilizando la siguiente

ecuacion:
ECH4= F*PCH4 (Tw)* — HCH4 Ecuacion 6.3
Dénde:
ECH,= Produccién de energia a partir del CH, (MIm=d™)
F= fraccion de llenado del volumen del reactor
PCH,= produccion especifica de CH, a la temperatura de trabajo (m® m3d™)
HCH,= valor calorifico de CH,4 (36.18 MIN'm™®)
El consumo energético por calentamiento se obtuvo con la siguiente ecuacion:
Ecuacion 6.4

_p*Cp*(TW—Ta)*F

E
v n * TRH

Donde:
Ew= energia utilizada para el calentamiento (MJm3d™)

p= densidad del liquido en fermentacién (994 kgm™ a 35 °C y 985.7 kgm™ a 55 °C)
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Cp= calor especifico del liquido en fermentacién (4.178 MJkg'K* a 35 °Cy 4.183
MJIkg™'K™ a 55 °C)

Tw= temperatura de trabajo del reactor (K)
Ta= temperatura del ambiente (K)
n= eficiencia térmica del sistema de calefaccion (0.48) (Ruggeri et al., 2010)

TRH= tiempo de retencion hidraulica (d)
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6.6 Métodos analiticos

La DQO total y soluble se determiné con base en el método Hach 8000. Este
método requiere de tubos que contienen una solucion de dicromato de potasio en
condiciones acidas. Los tubos utilizados fueron HR plus que permiten un rango de
DQO de 200 a 15,000 mg/L y cuentan con un factor de dilucién 1:10. La muestra
fue diluida para que su valor de DQO quedara dentro del rango de los tubos. La
digestion se realiz6 a 150°C vy las lecturas se realizaron en un espectrofotdmetro
Hach DR/2800 con una longitud de onda de 620 nm.

El contenido de sélidos (ST, SV, SST y SSV) se determiné mediante métodos
gravimétricos estandar (APHA 2005). La concentracion de N-NH,4 se midio por el
método de salicilato (APHA 2005) y el contenido de carbohidratos totales vy
solubles se determinaron con el método colorimétrico del fenol-acido sulfurico
(Dubois et al. 1956).

La alcalinidad se midio titulando 20 mL de muestra con HCI 0.1 N, empezando
desde el pH de trabajo (7.5), hasta 5.5 y posteriormente hasta 4.3 (Jenkins et al.,
1983). Obteniendo asi los valores para calcular el indice alfa (a = AlI/AT) donde la
alcalinidad intermedia corresponde al volumen gastado para titular de pH 5.5 a 4.3
y la alcalinidad total es el volumen gastado desde el inicio de la titulacion hasta pH
4.3. (Rojas ,1987). Se calculé con la siguiente formula (Rojas, 1987):

a = Al/AT = (alc 4.3- alc 5.75) /alc 4.3

La determinacion de alcoholes y AGV se llevd a cabo de acuerdo con Carrillo-
Reyes y colaboradores (2019). Las muestras se centrifugaron a 3500 rpm durante
10 minutos, luego se filtraron utilizando membranas de nitrocelulosa de 0.45 pm,
posteriormente fueron colocadas en el cromatografo Agilent Technologies 7890B
GC System (Santa Clara, CA, EE. UU.), el cual se observa en la Figura 6.5. El
cromatégrafo utiliza nitrégeno como gas acarreador a un flujo de 25 mimin™; tiene
un detector de ionizacion de llama y una columna DB-FFAP con una longitud de
15 m (530 ym x 1 pm). La temperatura del inyector fue de a 190°C y la del
detector de 210°C. La temperatura inicial de la columna fue de 60°C;y aumenté
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primero a 90°C a una velocidad de 15°C min*, después incrementé a 170°C a una

velocidad de 25°C min™*; finalmente se mantuvo durante 3.5 min.
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Figura 6.5 Cromatégrafo de gases.

El flujo de biogas de cada uno de los experimentos de este trabajo se midi6o a
condiciones estandar de presion y temperatura (0 °C y 1 atm) de acuerdo con
Carrillo-Reyes y colaboradores (2019). Se utiliz6 un medidor de flujo
volumétrico uflow Bioprocess Control (Bioprocess Control, Lund, Suecia), que
tiene una precision de + 1%. El uflow fue conectado a un controlador l6gico
programable (PLC, INVT, Shenzhen China) a través de un sistema de control y
adquisicion de datos (SCADA) que registrd lecturas del flujo de biogas cada

minuto.

La composicion del biogas fue determinada utilizando un cromatégrafo de gases
(SRI Modelo 8610C, Torrance, CA, EE. UU.), que utiliza nitrbgeno como gas
acarreador con una velocidad de flujo de 20 mimin™ y se compone de un detector
de conductividad térmica y dos columnas empacadas (una empacada con gel de
silice gel de 6” x 1/8" y otra de un tamiz molecular de 13 x 6” x 1/8"). La
temperatura del inyector fue de 90°C y la del detector de 150°C. La temperatura
inicial de la columna fue de 40°C, se mantuvo durante 4 minutos, después a una
velocidad de 20°C min™ aumenté a 110°C. La temperatura final de la columna se

mantuvo durante 3 minutos.
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El contenido de H,S en el biogas producido en cada uno de los experimentos de
este proyecto, se estimd de acuerdo a la metodologia propuesta por Moreno-
Andrade y colaboradores (2019), que se compone de los siguientes pasos:

1. Se calcula el contenido total de H,S en el sistema utilizando la siguiente

ecuacion:

Scons

X224

H,S% = MWT x100%

Dénde:

H.S%= Concentracion total de H,S en el sistema (% Vv/v).

Scons= relacion de consumo azufre y DQO (gSconsumido gDQOremovida™)
MW= Peso molar de azufre (32.07 g mol™).

BBP= Potencial de biogas (LBiogas gDQOremovida™).

Se considerd que la concentracién de sulfato corresponde a la concentracién de
azufre total y que todo el azufre consumido se convierte completamente en H,S.

2. Con la siguiente ecuacion se calcula la constante de Henry de acuerdo a la
temperatura de trabajo:

Dénde:
H= Constante de Henry constante (-).
H°= constante de Henry a pH 7 y 298.15 K (-)= 0.386

T= temperatura de trabajo (K)
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T°=temperatura de referencia (298.15 K)
dinH/d(1/T)= 2300 K

3. Se obtiene la concentracion de H,S en la fase gaseosa, con la siguiente

ecuacion:

VTot
VLiq

H2S5° = H,So,

Gas

Dénde:

H»Se %= Concentracion de H,S en el biogas (%).
H.S«= Concentracion total de H,S en el sistema (%).
Vo= Volumen total del reactor (L).

Veas= Volumen de la fase gaseosa en el reactor (L).
Viig= Volumen de la fase liquida en el reactor (L).

H= Constante de Henry (-).

4. Se convierte el % de H,S a ppm multiplicando el valor de H.Sy°* por 10,000.
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7. Resultados y discusién

7.1 Caracterizacion de los efluentes vitivinicolas

Las caracteristicas de los efluentes vitivinicolas utilizados para este proyecto se
aprecian en la Tabla 7.1, donde se observa que el contenido de DQO es de 260.3
+ 0.7 gDQOL™ y es mayor a 220.6 + 0.2 gDQOL™ que es el valor reportado por
Buitrén y colaboradores (2019) para efluentes provenientes de la misma bodega,
esta diferencia puede deberse a algun cambio en el proceso de produccion,
lavado de los tanques, volumen de vino producido o bien a las caracteristicas de la
uva utilizada. Sin embargo, se encuentra dentro del rango encontrado por Mosse y
colaboradores (2011), donde reportan hasta 290 gDQOL™.

El alto contenido de DQO se debe principalmente a la alta concentracién de etanol
(154 + 3.5 gDQOL™) y a la cantidad de sélidos (73.6 + 0.1 gSTL™). Estos valores
son altos debido a que el agua residual del proceso de elaboracién de vino es
mezclada con las lias, que son el residuo de la fermentacion de la uva. El pH (3.4)
de estos residuos es tan bajo como el reportado en otros trabajos (Buitrén et al.,
2019; Malandra et al., 2003; Mosse et al., 2011).

El contenido de sulfatos en estos efluentes (0.2 gL™) es importante porque las
bacterias sulfato reductoras pueden transformar al sulfato en sulfuro (Bundhoo y
Mohee, 2016). Y una concentracién de sulfuros mayor a 0.05 gL™ puede inhibir la
actividad de los metanogénicos (Varnero, 2011). Ademas el sulfuro puede pasar
como H,S al biogés y si alcanza una concentracion mayor a 500 ppm de H,S y no
es purificado, puede ocasionar problemas de corrosién en equipos de produccion
de energia (Aita et al., 2016).

La temperatura de los efluentes utilizados era de 19 + 4 °C. El color y la
conductividad eléctrica no se midieron. En relacion a la conductividad, en otros
trabajos han encontrado que su valor va de 0.8 a 5.6 dSm™ (loannou et al., 2015;
Mosse et al., 2011). Por lo tanto, si los efluentes se utilizaran directamente para
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riego, se debe considerar que valores de conductividad mayores a 0.7 dSm™
pueden resultar toxicos para los cultivos (Monge, 2017).

Las caracteristicas de estos efluentes no permiten que sean desechados en el
ambiente sin previo tratamiento, debido a que podrian ocasionar problemas de
salinidad en suelos; fitotoxicidad en cultivos; eutrofizacion; alteraciones en pH,

color y turbidez de fuentes de agua (Bueno et al., 2009; Cruz et al., 1991).

En la Tabla 7.1 se observa que alrededor del 75% de la DQO total es materia
soluble y facilmente biodegradable, o que hace que estos efluentes sean
apropiados para un tratamiento biolégico. Un proceso aerobio puede ser poco
conveniente debido a que, para tratar el alto contenido de materia organica, se
necesitaria la adicion de nutrientes y el uso reactores con grandes volumenes, lo
cual representaria altos costos de operacién. En cambio, un proceso anaerobio
puede ser mas eficiente para este tipo de residuos porque permite tratar altas
cargas organicas con reactores de menor tamafio, y produce biogas que puede
ser aprovechado.

Estos efluentes podrian ser tratados con un sistema anaerobio utilizando un UASB
o un filtro anaerobio que toleran altas cargas orgénicas (5 a 20 kgDQOmM>d™)
(Andreottola et al. 2009); sin embargo, su alto contenido de sélidos puede
ocasionar problemas de sedimentacion y taponamiento. Por lo tanto, es
conveniente utilizar un CSTR que, aunque tolera menor carga organica, €s
apropiado para efluentes con alto contenido de sélidos (Akunna, 2018; Enzmann
et al., 2018). Lo anterior justifica la configuracién de los reactores usados en este

trabajo.
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Tabla 7.1 Caracteristicas de los efluentes utilizados.

Parametro Valor

DQO total (gL™) 260.3+0.7
DQO soluble (gL™) 195.7+0.4
Etanol (gDQO eqL™) 154 + 3.5
Acetato (gDQO eqL™) 1.5+0.3
Propionato (gDQO eqL™) 0.2+0.8
CH. Totales (gDQO eqgL™) 26.9+0.6
CH. Solubles (gDQO eqL™) 2.2+0.7
ST (gL™) 73.6+0.1
SV (gL™h 49.1+0.5
SF (gL™) 245+0.3
SST (gL™) 52 +0.6
SSF (gL™) 9.7+13
SSV (gL 424 2.7
Sulfatos (gL™) 0.2 £ 0.002
Nitratos (gL™) 0.3+0.02
Nitritos (gL™) 0.7+0.1
N-amoniacal (gL™) 0.2+0.02
pH 3.4+0.1

7.2 Digestién anaerobia en una etapa en mesofilia

Los resultados obtenidos del reactor en una etapa en mesofilia con una carga
orgénica de 9.6 + 1.3 kgDQOmM™>d?, se dividen en dos fases: fase | (del dia 0 al
72), con control de pH; la fase Il (dia 72 al 171), con control de pH y alcalinidad. La
alcalinidad del proceso se monitoreo calculando el indice a, que es un indicador de
la capacidad buffer del sistema pues relaciona la alcalinidad debida a los AGV con
la alcalinidad total. Su rango recomendado para el buen funcionamiento de un

sistema anaerobio es de 0.2 a 0.4. (Rojas, 1987).

En la fase |, se evalud la capacidad de amortiguamiento del sistema, por lo que no
se adicion¢ alcalinidad. En la Figura 7.1 se observa que, durante esta fase, el
indice a oscilaba entre 0.7 y 0.9, es decir estaba fuera del rango recomendado por
Rojas (1987). Esto confirm6 que la digestion anaerobia de estos efluentes sin
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adicion de alcalinidad, tiende a acumular AGV como se observa en la Figura 7.2.
En esta fase se obtuvo un rendimiento promedio de 127 + 15 LCH4kgDQO™, una
productividad volumétrica promedio de 0.25 + 0.03 LCH4L™*d™*, una productividad
especifica de 3.4 + 0.4 LCH4kgDQO™d* (Figura 7.3) y una remocién de materia
organica medida como DQO del 20.4% (con una velocidad de remocién de 1.8 +
0.9 gDQOL*d™) (Figura 7.4).
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Figura 7.1 Indice alfa en el proceso en una etapa en mesofilia.

En la fase Il, se adicioné alcalinidad bicarbonatica y como se muestra en la Figura
7.1, hasta el dia 111, el indice alfa descendié a valores menores a 0.6, que se
acercan al valor recomendado por Boncz y colaboradores (2012) (0.6) para la
digestion anaerobia de vinazas. Con la adicion de alcalinidad, el reactor
incrementd su capacidad amortiguadora favoreciendo el consumo de AGV

(principalmente acetato) como se observa en la Figura 7.2.

El rendimiento promedio en el periodo de estabilidad de la fase Il (del dia 88.8 al
dia 111) resulté de 318 + 18 LCH4kgDQO™, la productividad volumétrica promedio
de 2.7 + 0.4 LCH,L™*d "y la productividad especifica de 35.8 + 5.6 LCH4kgDQO™d"
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! (Figura 7.3). Estos valores fueron mayores a los obtenidos en la fase I, lo cual
confirma que el proceso en una etapa requiere de la adicion de alcalinidad para su

buen funcionamiento.
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Figura 7.2 Acumulacién de AGV en el proceso de una etapa en mesofilia.

La productividad volumétrica obtenida (2.7 + 0.4 LCH4,L™d™) en la fase I, es alta
comparada con otros trabajos que también realizaron la digestion en un solo
reactor por ejemplo, el de Da Ros y colaboradores (2017), donde obtuvieron hasta
0.9 LCH4L™d™ con una carga orgénica de 3.2 kgDQOm=>d; y el de Yang y
colaboradores (2011) que trabajaron con una carga organica de 9 kgDQOm>3d™
(similar a la de este experimento) y obtuvieron 1.6 LCH4L™d™.

La remocion de materia organica en la fase Il, se presenta en la Figura 7.4 y
resulté en promedio en su periodo estable de 85% (con una velocidad de remocién
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de 8.4 + 0.5 gDQOL'd™"). La remoci6én méaxima de DQO fue de 95%, que es
mayor a la obtenida en otros procesos anaerobios como el de Daffonchio y
colaboradores (1998) y el de Wahab y colaboradores (2016) que obtuvieron hasta
92% y 93% respectivamente.

Los resultados de ambas fases indican que cuando se controla tanto el pH y como
la alcalinidad, el proceso en una etapa ademas de generar altas productividades

de metano, es conveniente para remover alto contenido de materia organica.

En el dia 112, el controlador fallé y afiadié un exceso de NaOH dejando el pH del
digestor en 14, por lo que se procedié a cambiar el liquido del reactor, se afiadid
nuevo lodo y se continué con la operacion del reactor. Pese a las medidas
empleadas, el proceso perdié estabilidad, impidiendo un apropiado control de
alcalinidad como se observa en la Figura 7.1. Lo anterior redujo el rendimiento, la
productividad volumétrica y la productividad especifica, alcanzando hasta 297 + 47
LCH4kgDQO™, 1.6 + 0.4 LCH,L™'d™y 22 + 4.9 LCH4kgDQO™d™* respectivamente.
Después de 2 meses de intentar mejorar la eficiencia del reactor, el experimento

se dio por finalizado.

El biogas obtenido con este sistema de una etapa, en promedio contiene 68% de
CH4. El contenido de CH4 esta dentro del rango encontrado por Da Ros y
colaboradores (2017) que fue de 64 al 73% al realizar digestion anaerobia con
efluentes vitivinicolas. El contenido de H,S que se estimé fue de 3786 ppm y es
superior a 500 ppm, por lo que el biogas tendria que ser purificado para evitar
problemas de corrosion en equipos (Aita et al., 2016).

Con los resultados obtenidos con la operacion el sistema en una etapa para tratar
efluentes vitivinicolas se confirma que el proceso es inestable y requiere de la
constante adicién de alcalinidad bicarbonética (en promedio 0.9 gNaHCOs;gDQO™)
para evitar inhibicion por AGV e incrementar el rendimiento y la produccién de

metano.
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Figura 7.3 Productividad de CH,4 en el proceso de una etapa en mesofilia.
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Figura 7.4 Remoci6n de materia organica en el proceso de una etapa en mesofilia
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7.3 Digestién anaerobia en dos etapas en mesofilia

Los resultados del sistema en dos etapas en mesofilia se presentan en dos partes,
en la primera se aprecian los resultados de la etapa acidogénica y en la segunda

de la metanogénica.
Etapa acidogénica

La aclimatacién de los microorganismos acidogénicos se llevo a cabo operando al
reactor como SBR, con 4 ciclos de 80 gDQOL™ (con duracién de 8 dias el ciclo 1y
2; 4 dias el ciclo 3; y 2 dias el ciclo 4). La produccion de AGV durante esta
aclimatacion se presenta en la Figura 7.5, donde se puede observar que en el
ciclo 1 se generaron distintos AGV excepto acetato; sin embargo, con el
transcurso de los ciclos, la produccién de acetato incrementé llegando a 2.3
gDQOL™, por lo que se optd por comenzar a operar al reactor en continuo.

Produccionde AGV (gDQOL)
w

1 2 3 4
Numero de ciclo

i Acetato u Propionato wIsobutirato s Butirato u Valerato .11sovalerato 1 Caproato

Figura 7.5 Produccién de AGV durante la aclimatacién de microorganismos acidogénicos.
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El reactor acidogénico trabaj6é durante 39 dias en continuo con un TRH de 2 dias y
con 2 cargas organicas distintas. Su produccién de AGV se presenta en la Figura
7.6. La carga organica de 35.6 kgDQOmM3d™* ocup6 efluentes vitivinicolas diluidos
y permitié obtener un porcentaje de acidificacion del 6%, es decir del 100% de la
DQO en la entrada, el 6% se convirtio en AGV, excepto en acetato.

Posteriormente, para incrementar la carga orgénica a 99.2 kgDQOm?>d* se
utilizaron efluentes vitivinicolas concentrados. El aumento en la carga organica
mejoro el proceso, alcanzando un porcentaje de acidificacion de 7.6%. De los AGV
generados, el 99% fue acetato, que es el sustrato utilizado por los
microorganismos metanogénicos acetoclasticos (principales productores de
metano) (Raskin et al., 1994).

El objetivo de la etapa acidogénica fue la produccion AGV; sin embargo, también
se obtuvo una remocion de materia organica promedio de 16%. El biogas obtenido
en este reactor se compone unicamente de CO,. No se detectd H; en el biogés, lo
cual podria indicar que el H, producido fue empleado para generar acetato.

La formacion de acetato en este reactor se podria explicar por la presencia de dos
rutas metabdlicas. La primera homoacetogénica, correspondiente a la ecuacién
7.1 (Refai et al., 2014) en la que el etanol es transformado en acetato e hidrogeno.
Y la segunda homoacetogénica autotréfica, correspondiente a la ecuacion 7.2
(Bundhoo y Mohee, 2016) donde el dioxido de carbono junto con el hidrégeno son
aprovechados para formar acetato, lo cual explicaria la ausencia de H, en el
biogas de este reactor.

CH3CH>OH + Hb,O ——» CH3COOH + 2H>» Ecuacion 7.1

2CO5 + 4H, > CH;COOH + 2H,0 Ecuaciéon 7.2
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Figura 7.6 Produccién de AGV del reactor acidogénico.

Etapa metanogénica

El reactor metanogénico se arrancé con 2 ciclos como SBR, con 5 gDQOL™y 10
gDQOL™ con la finalidad de aclimatar a los microorganismos al efluente
acidogénico, en estos ciclos se obtuvieron rendimientos de 332 + 40 y 301 + 36
LCH4kgDQO™, que son valores cercanos al valor teérico (350 LCHskgDQO™), por
lo que se procedié a la operacion en continuo.

El reactor en continuo trabajé con un TRH de 13.8 dias y con dos cargas organicas
(4.2 kgDQOmM3d™ durante 16 dias y 12.1 kgDQOm™>d™* durante 12 dias). Con la
carga organica de 4.2 kgDQOm>d™* en promedio se obtuvo un rendimiento de
191.9 + 84 LCH4kgDQO™, una productividad volumétrica de 0.8 + 0.3 LCH,L™d™?,
una productividad especifica de 17 + 6.9 LCH4kgDQO™d™ y una remocion de
materia organica del 96% (con una velocidad de remocién de 4.5 + 0.3 gDQOLd"

l).
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Con la carga organica de 4.2 kgDQOm?>d™ el sistema presenté suficiente
capacidad buffer por lo que requirié de la adicion de alcalinidad Unicamente en el
arranque y se mantuvo con un indice alfa cercano a 0.2 como se observa en la
Figura 7.7. Posteriormente la carga organica se incrementd a 12.1 kgDQOm™>d*y
se necesito de la adicion de alcalinidad. La adicion de alcalinidad para el proceso
en dos etapas, fue en promedio de 0.3 gNaHCOsgDQO™.
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Figura 7.7 Indice alfa en el sistema en dos etapas en mesofilia.

Posteriormente la carga orgénica se incrementé a 12.1 kgDQOm™>d™* conservando
un TRH de 13.8 dias. Se observé que el proceso mejord, alcanzando un periodo
de estabilidad a partir del dia 28, periodo en el que se obtuvo un rendimiento
promedio de 333 * 26 LCH4kgDQO™, una productividad volumétrica de 3.6 + 0.3
LCH,L™*d™, una productividad especifica de 84 + 6.9 LCH;kgDQO™d™ (Figura
7.8). En este periodo se obtuvo una remocién de materia organica del 92% (con
una velocidad de remocién de 11.5 + 0.4 gDQOL™*d™?) (Figura 7.9). Sin embargo,

considerando que ambos reactores (acidogénico- metanogénico) fueron
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acoplados, se obtuvo un rendimiento promedio de 289 + 23 LCH4kgDQO™, una
productividad especifica de 73 * 6 LCH.;kgDQO™d® y una productividad
volumétrica de 3.1 + 0.3 LCH4,L™d™%.

La productividad volumétrica obtenida (3.1 + 0.3 LCHs,L™d™) es cercana a la
alcanzada por Buitrén y colaboradores (2019) con una carga organica de 10.1
kgDQOm™3d™ en un proceso de dos etapas sin adicién de alcalinidad (3.3 + 0.5
LCH4L™d™). Lo anterior confirma que el proceso en dos etapas es estable, tiene
alta capacidad de amortiguamiento y permite obtener altas productividades.

El biogas obtenido con este sistema de dos etapas, en promedio contiene 67.4%
de CHy4, que es un valor cercano a 67.8% que es el promedio reportado por
Buitron y colaboradores (2019) al tratar efluentes vitivinicolas en dos etapas. Se
estim6 que el contenido de H,S en este sistema fue de 1797 ppm por lo que
tendria que purificarse y enriquecerse para alcanzar por lo menos 96% de CH,y
evitar problemas de corrosion en equipos (Huguen y Le Saux, 2010).

Los resultados de productividad volumétrica y remocion de materia orgénica
obtenidos con carga organica cercana a 10 kgDQOmM™d™* en el proceso de dos
etapas en mesofilia (3.1 + 0.3 LCH4L™d™ y 92% respectivamente), fueron 15% y
8% mayores a los obtenidos con el proceso en una etapa (2.7 + 0.4 LCH,L™*d ™y
85% respectivamente). El requerimiento de alcalinidad bicarbonatica para
mantener al indice alfa con valores cercanos a 0.4 en el proceso de dos etapas
(0.3 gNaHCO3gDQO™), fue 3 veces menor al de una etapa (0.9 gNaHCOsgDQO"
1. Estas ventajas se deben a que el de dos etapas permite obtener materia
soluble para el reactor metanogénico, tolera mayor carga orgénica y evita la
acumulacién de AGV (Demiler y Yenigtin, 2002; Ghosh et al., 1995).
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7.4 Digestién anaerobia en dos etapas (acidogénico en mesofilia

y metanogénico en termofilia)

Los resultados del sistema en mesofilia-termofilia en dos etapas se componen por
los obtenidos del reactor acidogénico en mesofilia y del metanogénico en
termofilia, ambos reactores fueron operados por separado. El efluente del reactor

acidogénico, se utilizoé para alimentar al metanogénico.
Etapa acidogénica

El reactor acidogénico trabajo durante 114 dias con tres cargas organicas de 53.5,
111.5 y 275.9 kgpQOm™3d™. Las primeras dos cargas fueron con un TRH de 2
dias y la dltima con un TRH de 1 dia. Su funcionamiento se presenta en la Figura
7.10 donde se observa la produccion de AGV con cada una de las cargas
utilizadas. Ademas, en la Tabla 7.2 se muestran los resultados en cuanto a % de
acidificacion y contenido de acetato en los AGV producidos.
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Figura 7.10 Produccién de AGV del sistema acidogénico- metanogénico.
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Tabla 7.2 Resultados del reactor acidogénico.

Carga (kgDQOmM™d™) | TRH (d) | % de acidificacion | % de acetato

53.5 2 22 62
111.5 2 6 71
275.9 1 3 100

Considerando la Figura 7.10 y la Tabla 7.2, se puede observar que la carga
organica de 53.5 kgDQOmM>d™ presenté mayor produccién de AGV, puesto que
del 100% de la DQO alimentada, 22% se convirtio en AGV de los cuales el 62%
resultd ser acetato; sin embargo, los efluentes tuvieron que ser diluidos. En
cambio, con la carga organica de 111.5 kgDQOm?3d™ se utilizaron efluentes
concentrados y se obtuvo menor porcentaje de acidificacion, pero mayor contenido
de acetato (71%) lo cual puede favorecer la metanogénesis y en consecuencia
aumentar la produccion de CH,,

Para alcanzar la carga organica de 275.9 kgDQOm™>d™* se utilizaron efluentes
concentrados y se utilizé un TRH de 1 dia. Con estas condiciones se logr6 obtener
100% de acetato, sin embargo trabajar con este TRH no es conveniente porque el
porcentaje de acidificacion es Unicamente del 3% y lo que se pretende con este
reactor es obtener un efluente con alto contenido de AGV que facilite la

metanogénesis.

Los resultados anteriores, indican que la hidrdlisis y la acetogénesis que se llevan
a cabo en este reactor dependen del TRH y la carga organica. Y que a TRH bajos
y altas cargas organicas gran parte del material particulado de los efluentes
vitivinicolas no se convierte eficientemente a acetato. La mejor condicién de
operacion fue la intermedia (Tabla 7.3), porque permitio tratar un efluente
vitivinicola sin dilucion y produjo alto grado de acidificacion.
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Etapa metanogénica

La adaptacion de los microorganismos metanogénicos en termofilia al efluente
acidogénico, se realiz6 operando al reactor como SBR durante 160 dias con 2
ciclos de 10 gDQOL™ y 8 ciclos de 20 gDQOL™. Este periodo de aclimatacién fue
mayor al requerido para los microorganismos mesofilicos que se lograron adaptar
en 19 dias con 2 ciclos como SBR; por lo tanto, para trabajar en termofilia, se

debe considerar que la fase de estabilidad no sera inmediata.

Los resultados de esta aclimatacion se aprecian en la Figura 7.11, donde se
muestran el rendimiento de CH, y la remocion de materia organica en cada ciclo.
Se observa que al aumentar la concentracion de DQO, disminuy6 el rendimiento y
el porcentaje de remocion de materia oganica. En esto también influyd la
concentracién de lodos que era de 11 gSTVL™, por lo que se optd por adicionar
més lodo hasta llegar a una concentracién de 19 gSTVL™. El lodo agregado fue
lodo granular anaerobio proveniente de una planta cervecera que ya tenia 3
meses reservado a 55°C. Con esta estrategia se logré mejorar los resultados
llegando en el Gltimo ciclo a un rendimiento de 343 LCH;kgDQO™ y una remoci6n
de materia organica del 76%.
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Figura 7.11 Resultados de la aclimatacion de los microorganismos termofilicos.

La Figura 7.12 presenta el comportamiento del indice a durante la aclimatacion de
los microorganismos metanogénicos en condiciones termofilicas. Y se observa
que la adicion de NaHCOs, permitio mantener al indice a con valores cercanos a
0.4. También se observa que el requerimiento de NaHCO3 en los ultimos 2 ciclos
fue menor, debido a que incrementd la capacidad buffer del sistema.
Considerando el rendimiento obtenido en los ultimos 2 ciclos, se procedié a

incrementar la carga organica.

El reactor siguido operando como SBR porque ha resultado mas eficiente que un
proceso continuo para producir biogas (Risberg et al., 2013), remover materia
orgénica y eliminar compuestos complejos como diesel (Cassidy et al., 2000),
fenol y cianuros (Papadimitriou et al., 2009). Estas ventajas pueden deberse a que
el SBR tiene periodos de ayuno que ocasionan que los microorganismos
incrementen su capacidad para asimilar y acumular alimento, favoreciendo asi el

consumo de sustrato y la produccién de metano (Martins et al., 2003).
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El reactor metanogénico en termofilia estuvo trabajando como SBR durante 37
dias (16 dias con una carga orgénica de 4.9 kgDQOm>3d™ y un TRH de 20 dias; 7
dias con una carga organica de 9.7 kgDQOm™3d* y un TRH de 10 dias; y 13 dias
con una carga organica de 30 kgDQOmM>3d™* y un TRH de 7 dias).

La operacién del reactor con las cargas de 4.9 y 9.7 kgDQOm?3d? se realiz6
alimentando al reactor 4 veces por dia (Figura 7.13). Se observé una mejora en la
eficiencia del proceso al aumentar la carga organica (pasando de un TRH de 20 a
10 dias). Con la carga orgéanica de 4.9 kgDQOm™d™, las productividades
volumétrica y especifica resultaron de 1.6 + 0.2 LCH,L™d™t y 14 + 1.6
LCH4kgDQO™d™ respectivamente, mientras que con la carga orgéanica de 9.7
kgDQOm3d™ fueron de 2.9 + 0.2 m*CH,m>d*y 29 + 2 LCH.kgDQO'd*. Esta
mejora en el proceso se confirma con el incremento en el rendimiento que paso de
175 + 16 a 208 + 19 LCH4kgDQO™.
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Figura 7.13 Productividad de CH, en termofilia con 4.9y 9.7 kgDQOm™>d™*

La Figura 7.14 presenta el comportamiento del indice a con las cargas de 4.9y 9.7
kgDQOmM™3d™ y se puede apreciar que al aumentar la carga organica, el indice a
incrementd debido al aumento en la concentracién de AGV en la alimentacion. Sin
embargo, agregando 0.3 gNaHCOsgDQO™, se logré mantener al indice a cercano
a 0.6 que es el valor recomendado por Boncz y colaboradores (2012) para la

digestién anaerobia de vinazas.

La Figura 7.15 presenta la remocion de materia organica y se observa que la
remocién promedio para la carga organica de 4.9 kgDQOm™>d™* fue de 93% (con
una velocidad de remocién de 5.1 + 0.8 gDQOLd™), mientras que para la de 9.7
kgDQOm3d™ resulté de 87% (con una velocidad de remocién de 9 + 0.3 gDQOL"
'd™%). Esto indica que al disminuir el TRH a 10 dias para tener la carga organica de
9.7 kgDQOmM3d™, se reduce el tiempo para que los microorganismos puedan

degradar mas materia organica.
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La operacion del reactor metanogénico en termofilia con la carga organica de 30
kgDQOm?3d* y TRH de 7 dias, tuvo una duracién de 13 dias, dividida en 3
experimentos donde se varié el nimero de ciclos por dia (4, 8 y 16 ciclosd™).

Las Figuras 7.16, 7.17 y 7.18 muestran la productividad de CH, y el indice a de
cada experimento. En estas figuras se observa que cuando el indice a
incrementaba debido a la alta concentracién de AGV, la productividad disminuia,
por lo que fue necesario adicionar 0.5 gNaHCO;gDQO™ para reducir el indice a.

La Tabla 7.3 presenta los resultados obtenidos con cada experimento en cuanto a
productividad, rendimiento de CH4y remocion de materia orgénica. La Figura 7.19
presenta la remocion de materia organica. Esta informacion permite observar que
cuando el reactor trabajo con 4 ciclos al dia, se obtuvo una productividad
volumétrica de 8.2 + 0.3 LCH4L™d™, una productividad especifica de 39.8 + 1.5
LCH4kgDQO™d™, un rendimiento de 235 + 14 LCH4kgDQO™ y una remocién de
materia organica de 70% (con una velocidad de remocién de 20 + 0.7 gDQOL™d"
1. En cambio, al incrementar la frecuencia de los ciclos, esos valores
disminuyeron llegando en el experimento 3 a 1.9 + 0.1 L*CH4,L™'d™, 9.8 + 0.6
LCH4kgDQO™d?, 95 + 21 LCH4kgDQO™ y 62% (con una velocidad de remocién de
18 + 0.2 gDQOL'd™). Este resultado es interesante, pues al aumentar la
frecuencia de alimentacién, la operacién del reactor va cambiando de un SBR
hasta parecerse cada vez mas a un CSTR.

Los resultados de este trabajo indican que la configuracion SBR con menor
frecuencia en la alimentacién (4 veces al dia) es mas conveniente para el
tratamiento de altas cargas organicas en termofilia que un sistema continuo. Esto
puede deberse a que con un CSTR, hay pérdidas de biomasa en el efluente;
mientras que en un SBR la biomasa sedimenta, permitiendo que los
microorganismos tengan mayor tiempo de retencion y en consecuencia se tengan
comunidades microbianas mas abundantes (Jung et al., 2017). También, al
someter a los microorganismos a ayunos constantes, sus células tienen que
acumular mas sustrato ocasionando mayor remocién de materia organica y mayor

produccion de CH,4 (Jung et al., 2017; Martins et al., 2003). Adicionalmente con el
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tiempo de reaccion que tiene el SBR se favorece la asimilacion del acetato y la
transformacion de DQO particulada remanente en CH,4 (Papadimitriou et al., 2009).

Ademas al trabajar con menor numero de ciclos se reduce la frecuencia en la
alimentacion, e incrementa la remocion de materia organica y la produccién de
biogas. Esto debido a que al alimentar a los microorganismos con menos
frecuencia, se genera una comunidad microbiana mas diversa y resistente a
cambios bruscos (Guan et al.,, 2018; Li et al., 2018). Y se permite que los
microorganismos tengan mas tiempo para su crecimiento, favoreciendo a los
tiempos de duplicacion mas

metanogénicos que tienen lentos que los

acidogénicos (Guan et al., 2018).

También al disminuir la frecuencia en la alimentacion, el sustrato tiene mas tiempo
para ser degradado (Mulat et al., 2016). Adicionalmente, las interrupciones en el
mezclado son menores favoreciendo que los microorganismos estén en contacto
con el sustrato, lo consuman y produzcan mas biogas (Bombardiere et al., 2007).
Cabe mencionar que estas condiciones operacionales resultaron convenientes
para el tratamiento de efluentes vitivinicolas, sin embargo los resultado podrian

diferir si se utiliza un sustrato distinto o diferentes frecuencias de alimentacion.

El biogas producido con este sistema acidogénico-mesofilia y metanogénico-
termofilia resulté de buena calidad porque tenia 72% de CH, y CO,. Sin embargo
se estimé un contenido de H,S de 2959 ppm en este biogas por lo que seria

conveniente purificarlo antes de utilizarlo como biocombustible.

Tabla 7.3 Resultados en termofilia con la carga de 30 ngQOm'Sd'l.

Nimero de Productividad Productividad Rendimiento Remocion
Experimento ciclos volumétrica especifica 1 o
d? (LCHL'd™) | (LCHkgDQO™dY) | (LCHkgDQO™) (%)
1 4 8.2+0.3 39.8+15 235+ 14 70
2 8 2.05+0.1 10+ 0.5 94+3.9 64
3 16 19 +0.1 9.8+0.6 95+21 62
62




Productividad de CH, (L CH4L'd")

0 T T T

0 2 4 6
Tiempo (d)

-o-Productividad volumétrica ==indice a

1.2

11

0.9

indice «a
(alc 4.3- alc 5.75)/alc 4.3)

0.8

0.7

0.6

0.5

( AVAT

Figura 7.16 Productividad e indice a con la carga de 30 kgDQOm™>d™y 4 ciclosd™.

25 1.2
o - 1.1
el
T2
< - 1
(%)

.|
5’1.5 1 - 09
P - 0.8
T
T 17 L 0.7
kel
=
‘6 - 06
'§ 0.5 >4
a - 0.5

0 T T T T T 0.4

0 0.5 1 1.5 2 25 3
Tiempo (d)
=o~Productividad volumétrica indice a

indice a
(alc 4.3- alc 5.75)falc 4.3)

( AVAT

Figura 7.17 Productividad e indice a con la carga de 30 kgDQOm™>d™y 8 ciclosd™.

63




5 0.8

2 s
o 45 ] <
O 0.7 o
5 * e =
= n

: ~

:'; 3.5 o
I 4 - 05 T e
o g s
B 25 04 TQ
T T e
T 2 o3 &
= |}
£ 15 o
3 o2 &
T 7
e 11 <
* 05 - o1 T

0 T T T T T T 0
0 0.5 1 15 2 25 3 3.5

Tiempo (d)

=e=Productividad volumétrica  =—indice a

Figura 7.18 Productividad e indice a con la carga de 30 kgDQOmM™>d ™y 16 ciclosd™

230 80

210 ° ° ° e e o o 9 o o - 75

190 - - 70

170 T M § 65 —
5 g
5 150 - 60 ¢
g 130 - - 55 g
(a]

110 - - 50 g

90 A - 45

70 - ‘\V’/_W-. - 40

50 - - 35

4 ciclosd-! 8 ciclosd-! 16 ciclosd-!
30 T T T T T T 30
0 2 4 6 8 10 12 14
Tiempo (d)

Figura 7.19 Remocién de materia orgénica con la carga de 30 kgDQOm®d ™" en termofilia.




7.5 Balance energético y comparacion de los sistemas probados

La Tabla 7.4 presenta la comparacion en cuanto a rendimiento, productividad,

remocién de materia organica y adicién de alcalinidad de los tres sistemas

probados en este trabajo y de otros trabajos que han llevado a cabo digestion

anaerobia de efluentes vitivinicolas.

El tratamiento de efluentes vitivinicolas con un proceso de una etapa en mesofilia

es posible puesto que se obtienen valores de rendimiento y productividad (318 +
18 LCH4kgDQO™y 2.7 + 0.4 LCH,L™'d™ respetivamente) mayores a los obtenidos

en otros trabajos en los que operan un solo reactor, como es el caso de Yang y
colaboradores (2011) que obtuvieron 182 LCHskgDQO™ y 1.6 LCH,L™'d™

respetivamente.

Tabla 7.4 Comparacion de procesos de digestion anaerobia de efluentes vitivinicolas.

Referencia |[Experimento Cargaa 1 Rendimientol PrOdUCti-\{iq?d Remocion Qlttj:i;liigindgs
(kgDQOM3dY) | (LCHkgDQO™) | (LCH.L™d™) ) | (gNaticO000™)
?nz‘gsitfﬁf;‘; 9.6 318 + 18 2.7+04 85 0.9
Este '?;Se :(t)?lﬁg)s 12.1 289 + 23 31£0.3 92 0.3
trabajo
Dos etapas 9.7 208 £ 19 29+0.2 87 0.3
(mesofilia-
termofilia) 30 235 + 14 8.2+0.3 70 0.5
Betiltzlirlon Dos etapas 10.1 330 3.3+05 96 .
o019 | (mesofilia) 30 174 52+2 97 ;
vang et Filtro
o 2%11 anaerobio 9 182 1.6 61 .
" (mesofilia)
Da Ros
etal, CSTR 3.2 279 0.9 88 ;
2017 (termofilia)
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Al comparar los resultados del sistema en una etapa con el proceso de dos etapas
en mesofilia de este trabajo, se observa que el proceso en una etapa resulta
menos conveniente debido a que tiende a acidificarse ocasionando que la adicién
de alcalinidad sea 3 veces mayor, no tolere altas cargas organicas, se obtenga
una productividad 1.14 veces menor y la energia neta obtenida sea 1.19 veces

menor.

El sistema de dos etapas en mesofilia comparado con el de dos etapas (mesofilia-
termofilia), al trabajar con carga orgéanica cercana a 10 kgDQOm™d™* arroja
resultados similares en cuanto a productividad, remocion de materia organica,

adicion de alcalinidad y produccién neta de energia.

Al trabajar con una carga organica de 30 kgDQOm3d™ los resultados de
rendimiento, productividad y produccion neta de energia resultaron comparables
con el trabajo de Buitron y colaboradores (2019) que trabajaron con las mismas
condiciones pero en mesofilia. Contrastando los resultados de ambos trabajos, en
termofilia el rendimiento, la productividad y la produccion neta de energia resultan
1.4,1.6 y 1.5 veces superiores que en mesofilia.

Los resultados del balance energético se presentan en la Tabla 7.5 donde se
muestran la produccién de energia, el consumo y la produccion neta de energia de
cada uno de los sistemas probados en este trabajo junto con los resultados que se
obtienen con el trabajo de Buitron y colaboradores (2019) con el sistema de dos
etapas en mesofilia con la carga organica de 30 kgDQOmM™>d™.
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Tabla 7.5 Resultados del balance energético.

c Produccién Consumo Produccién
arga
Proceso g - de energia de energia | netade energia
(ngQOm d ) 3 -1 -3 -1 3 -1
(MIm~d™) (MIm~d™) (MIm~d™)
Una etapa en
. 9.6 98 18 80
mesofilia
Dos etapas
. 12.1 113 18 95
en mesofilia
Dos etapas
(mesofilia- 9.7 105 54 60
termofilia)
Dos etapas
(mesofilia- 30 296 54 252
termofilia)
*Dos etapas
. 30 188 18 170
en mesofilia

*Utilizando la productividad alcanzada por Buitron y colaboradores (2019).

En la Figura 7.20 se visualiza la produccién neta de energia de cada uno de estos
sistemas. En la cual, se puede observar que la energia que se obtuvo con el
sistema en una etapa en mesofilia (80 MIm=d™), es 1.2 veces menor a la del
sistema mesofilico de 2 etapas (95 MJm™>d™?). Esto indica que el proceso en dos
etapas, a pesar de utilizar mas energia para calentar dos reactores, genera mas
biogas que permite obtener energia adicional.

También en la Figura 7.20 se puede observar que la produccién neta de energia
gue se obtiene al trabajar con un sistema de dos etapas (mesofilia-termofilia), con
carga organica cercanas a 10 kgDQOm>d™* (60 MIm=d™) 1.6 veces menor que la
que se obtiene en el mismo sistema en mesofilia (95 MIm>d™), esto debido a la

energia que se requiere para mantener al reactor metanogénico operando a 55 °C.
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Al comparar la energia neta producida en el sistema de dos etapas (mesofilia-
termofilia) con carga organica de 30 kgDQOmM3d™* (252 MIm=3d™?), con la que se
obtiene al utilizar la productividad alcanzada por Buitron y colaboradores (2019) en
un proceso de dos etapas en mesofilia con carga orgéanica de 30 kgDQOm?>d*
(170 MIm3d™), se observa que la obtenida en el proceso mesofilia- termofilia es
1.5 veces mayor que en mesofilia. Por lo tanto, el proceso que mas energia neta
permite obtener con estos efluentes (que tienen alto contenido de materia
orgénica) es el de dos etapas, operando al reactor acidogénico en mesofilia y al
metanogeénico en termofilia.

=~ 300 35
9 —
E 250 - - 30 B
= £
- - 25 §
‘5 200 A a
5 170 2
c - 20 x
o

150 A ©
S , 15
‘é 100 N 82/%\\\\ ‘ 10 g
5 % 5
'g 50 - L5 &
] O
2
o 0 T T T - 0

Una etapa en Dos etapas Dos etapas Dos etapas *Dos etapas
mesofilia  en mesofilia (mesofilia- (mesofilia- en mesofilia
termofilia) termofilia)
carga baja carga alta

Sistema utilizado
mm Produccion neta de energia »-Carga organica

*Utilizando la productividad alcanzada por Buitron y colaboradores (2019).

Figura 7.20 Produccién neta de energia en los sistemas probados.

68




8. Conclusiones

« El tratamiento de efluentes vitivinicolas mediante un sistema de dos etapas
operando al reactor acidogénico en mesofilia y al metanogénico en
termofilia, resultd ser el proceso mas conveniente porque logré tratar una
carga organica de hasta 30 kgDQOm™d™. El incremento de la temperatura
en el reactor metanogénico permitio obtener una remocion de materia
organica de hasta 70%. Alcanzé una productividad de 8.2 + 0.3 LCH4L™d™
gue es 1.6 veces mayor a lo obtenido con el mismo proceso en mesofilia.
Logr6 un rendimiento de 235 + 14 LCH4kgDQO™ que fue 1.4 veces mayor
que en mesofilia (174 LCH4kgDQO™). Y generé energia (252 MIm3d™) que
es 1.5 veces mayor que en mesofilia con la misma carga (170 MIm>d™).

e El tratamiento de efluentes vitivinicolas mediante un sistema acoplado en
dos etapas en mesofilia resultdé adecuado y robusto pues permite tratar
mayores cargas organicas con menor adicibn de alcalinidad (0.3
gNaHCOsgDQO™) que el proceso de una etapa (0.9 gNaHCO3;gDQO™). Se
obtuvo un rendimiento de 208 + 19 LCH4kgDQO™, una productividad
volumétrica de 3.1 + 0.3 LCH,L™*d™* y una remocién de materia orgénica del
92%.

« Con cargas organicas bajas (cercanas a 10 kgDQOmM™3d™?) no se observé
mejora significativa en el proceso metanogénico-termofilico con respecto al
mesofilico. Bajo estas condiciones la productividad y rendimiento fueron de
2.9 + 0.2 LCH4L™™d™ y 208 + 19 LCH4kgDQO™, respectivamente. Sin
embargo, con el incremento de la carga organica hasta 30 kgDQOm™>d™ en
el reactor metanogénico, se observé una mejora para el proceso termofilico.
Se obtuvo un rendimiento de 235 + 14 LCH4kgDQO™, una productividad
volumétrica de 8.2 + 0.3 LCH,L™*d™* y una remocién de materia organica del
70%.

* El sistema de dos etapas (mesofilia-termofila) produce mas energia neta

gue el resto de los sistemas operando al reactor como SBR, puesto que la
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produccion neta de energia con el proceso de dos etapas en termofilia con
la carga organica de 30 kgDQOmM3d™* (252 MIm>d™) es 2.6 veces superior
a la obtenida en mesofilia con la carga organica de 12.1 kgDQOm3d™ (95
MJIm=3d™) y 1.5 veces mayor a la que se obtendria con el trabajo de Buitron
y colaboradores (2019) en mesofilia con la carga organica de 30 kgDQOmM’
34t (170 MIm>3d™.

El tratamiento de efluentes vitivinicolas mediante digestion anaerobia en
una etapa en mesofilia es un proceso inestable, pues requiere de la alta
adicion de alcalinidad (0.9 gNaHCOs;gDQO™) para mantener su eficiencia.
Bajo estas condiciones se alcanz6 un rendimiento de 318 + 18
LCH4kgDQO™, una productividad volumétrica de 2.7 + 0.4 LCHsL™d™ y una
remocion de materia organica de 85%.

La configuracion en SBR con menor frecuencia en la alimentacion (4 veces
al dia) resulté mas conveniente para el tratamiento de efluentes vitivinicolas
en termofilia con la carga organica de 30 kgDQOmM™>d?, puesto que permitié
obtener 4.3 veces mas productividad que cuando se operd con la mayor
frecuencia (16 veces al dia). Se obtuvo 8.2 *+ 0.3 LCH,L™'d™ con la
frecuencia baja y 1.9 + 0.1 LCH,L™d™* con la frecuencia alta. Esto puede
deberse a que con menor frecuencia de alimentacion, se provocaron mas
ayunos, lo cual pudo generar una comunidad microbiana mas diversa,
tolerante a los cambios y con mayor capacidad para asimilar y almacenar al

sustrato.

El proceso de dos etapas en mesofilia permitié obtener energia para cubrir
el calentamiento de dos reactores y energia adicional (95 MIm>d™) que es
1.2 veces superior a la obtenida en una etapa en mesofilia (80 MIm>d™).

La digestion anaerobia mediante un proceso de dos etapas (acidogénesis
en mesofilia y metanogénesis en termofilia) ademéas de tratar altas cargas
organicas (30 kgDQOmM™3d™), permite obtener energia renovable en forma

de CH, (8.2 + 0.3 LCH4L™d™). El proceso permitié reducir la concentracién
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de materia orgéanica de 260 a 78 gDQOL™. Este efluente se podria utilizar
en riego agricola, sin embargo; para utilizarlo en otros procesos se debe
reducir la concentracién de materia organica. Por ello se sugiere un pos
tratamiento como lagunas o humedales para abatir la concentracion

residual.

Los objetivos de este proyecto se cumplieron en su totalidad. Con los
resultados obtenidos se acept6 la hipétesis planteada porque se comprobd
que el incremento en la temperatura aceleré las reacciones enzimaticas

ocasionando un incremento del 60% en la productividad de CH,.
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9. Productos del proyecto de investigaciéon

9.1 Presentaciones en congresos

e Vital-Jacomé, M., Cazares-Granillo, M., & Buitron, G. Methane production
from highly concentrated red wine wastewater. 9th IWA Specialized
Conference on Sustainable Viticulture, Winery Wastes and Agri-industrial
Wastewater Management. Mons, Belgium. Del 03 al 05 de Julio de 2019.

e Cazares-Granillo, M., Moreno, G. & Buitrén, G. Influencia de la alcalinidad
en la produccién de metano empleando efluentes vitivinicolas. XVIII
Congreso Nacional de Biotecnologia y Bioingenieria. Le6n, Guanajuato. Del
23 al 28 de Junio de 2019. Pdéster.

9.2 Articulos publicados

e Vital-Jacomé, M., Cazares-Granillo, M., Carrillo-Reyes, J. & Buitron, G.
(2020). Characterization and anaerobic digestion of Mexican highly
concentrated wine by-products and effluents. Water Science & Technology.
81.1. pg. 190-198.
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