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RESUMEN

El hidrogeno (H2) es un combustible prometedor por poseer un alto rendimiento energético
(141.9 J/kg), en comparacién con otros combustibles, ademas de obtener agua como Unico
residuo de su combustién (Wong et al. 2014). Una manera de obtener hidrégeno de forma
sustentable es mediante la fermentacion oscura, en donde los residuos organicos son
convertidos en H,, dioxido de carbono (CO,) y metabolitos solubles como los &cidos grasos
volétiles (AGV) (Hallenbeck & Gosh., 2009; Trad et al. 2016). Sin embargo, la mayoria de
los trabajos dedicados a la produccion de H, se ha enfocado principalmente en la
evaluacion de parametros operativos y por ello este trabajo se enfoca en optimizar el
sistema, lo cual es posible con la aplicacion de una estrategia de control automatico.
Actualmente las estrategias de control para la optimizacién de la produccion de H, més
prometedoras se han basado en la optimizacion en tiempo real, en donde a partir de
variaciones en el tiempo de retencion hidraulica (TRH) se ha logrado aumentar la
productividad de H,. Sin embargo, dichas estrategias solo se han aplicado en reactores
continuos de tanque agitado (CSTR por sus siglas en inglés “Continuous stirred-tank
reactor”), alimentados con sustratos modelo. En este trabajo se implementd un sistema
anaerobio de biomasa fija tipo filtro percolador, el cual fue sometido a choques de carga
con la finalidad de conocer el comportamiento de la productividad con 2 sustratos (lias y
vinazas vitivinicolas) y la posterior implementacion de una estrategia de control automatico
retroalimentado, basado en la busqueda rapida de extremos (FESC por sus siglas en inglés
“Fast extremum seeking control”) propuesta por Ramirez-Carmona et al. (2018). Tal
estrategia se basa en choques de carga, alternando 2 TRH; uno que se encuentre por debajo
del valor 6ptimo donde se alcanza la maxima tasa de productividad y otro por arriba del
valor que mantiene al sistema en condiciones estables. Adicionalmente a la optimizacion en
linea del proceso, en este trabajo se evaluo el escalamiento de un sistema de produccion de
H, basado en un reactor tipo filtro percolador, utilizando como criterio de escalamiento el
tiempo de mezclado con el fin de mantener la productividad de H,y evaluar su desempefio
como aporte a una posterior aplicacion a escala industrial. La implementacion de choques
de carga favorecié la produccién de H,, utilizando lias y vinazas vitivinicolas como
sustrato. La disminucién del TRH de 5.5 a 3 h incrementé dicha productividad en un
238 % y 49 %, alcanzando promedios de 18.6 y 249.8 mL Hy/Lgeactor-h al implementar lias
y vinazas, respectivamente. La implementacion de la estrategia de control logro la
optimizacion de la productividad de H, utilizando vinazas como sustrato, la cual
incrementd un 86% al compararlo con la operacion a un TRH estable (5.5 h); alcanzando
una productividad promedio de 174.4 mL Ha/Lgeactor-h. Respecto al escalamiento del filtro
percolador de produccion de H,, el tiempo de mezcla no fue adecuado como criterio de
escalamiento. En este sentido, la productividad fue 74% menor, en comparacion con el
reactor laboratorio. Otros criterios de importancia observados durante la operacion fueron
la carga orgéanica especifica a la concentracion de biomasa, asi como la eficiencia en la
aspersion homogénea del sustrato en el lecho de biopelicula, los cuales pueden utilizarse en
futuras evaluaciones de escalamiento.



INSTITUTO
DE INGENIERIA

UNAM

1. MARCO TEORICO

1.1. Laindustria vitivinicola y la generacion de efluentes

Durante el 2018, la produccion de vino alcanz6 una produccion de 28.2 mil millones de
litros a nivel mundial, del cual se ha estimado para México una produccion anual de 19.4
millones de litros, teniendo una tasa de incremento del 8% (OIV, 2018;Consejo Mexicano
Vitivinicola, 2018). Se ha reportado que en el estado de Querétaro se obtiene una
produccién de 2 millones de litros de vino al afio. Sin embargo durante la produccion de un
litro de vino, se llegan a generar 0.2-4 L de efluentes, resultando una produccion estimada
de 13 millones de litros por afio de estos efluentes a nivel nacional, y 6 millones de litros
de efluentes a nivel estatal (Asociacion de Vitivinicultores de Querétaro, 2017; VIyssides et
al. 2005). Dichos efluentes son residuos generados en la sedimentacion posterior al proceso
de fermentacién mejor conocidos como lias, que corresponden a una fraccion sélida y
liquida; la fraccion sélida se compone por los restos precipitados que constituyen
principalmente; biomasa, carbohidratos, compuestos fenolicos, proteinas y sales de &cidos
organicos. La fraccion liquida se conforma por el vino residual fermentado, rico en acidos
orgénicos y etanol (Pérez-Bibbins et al. 2015a; Pérez-Bibbins et al. 2015b). Por otro lado,
las vinazas son conocidas como un subproducto conformado por una fraccion liquida, la
cual se obtiene a partir del proceso de destilacion de las lias del vino que se lleva a cabo
para la recuperacion del etanol (Zacharof, 2017). En la tabla 1.1 se muestran las
caracteristicas tipicas de las lias de industrias ubicadas en el estado de Querétaro.

Tabla 1.1 Caracteristicas de las lias vitivinicolas producidos en el estado de Querétaro

Parametro Unidades Albarran- Mejia-Saucedo,
Contreras, (2018)
(2017)
pH 35 3.4
Solidos totales (ST) g/L 57.5 154
Solidos volétiles (SV) g/L 51.1 24
Sélidos suspendidos g/L 34.9 66
totales (SST)
Soélidos suspendidos g/L 32.6 5
volatiles (SSV)
DQO Total g/L 252.4 221
Carbohidratos totales g/L 32.9 50
Carbono soluble g/L 49.6 56
Nitrégeno soluble g/L 49 1
Fosforo soluble g/L 2.8 18
Sulfatos mg/L 17.4 170
Cloruros mg/L 10.1 28
Fosfatos g/L 0.3 2
Sodio mg/L ND 21
Potasio g/L ND 1.48
Calcio mg/L ND 89
Magnesio mg/L ND 99
Hierro po/L 180 0.3
Cobre pg/L 48 3
Zinc pa/L 737 2
Etanol g/L 60 105

*ND= No determinado, *DQO= Demanda quimica de oxigeno
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Debido a las caracteristicas presentadas anteriormente donde resalta una alta cantidad de
solidos, pH acido, una concentracion alta de carbohidratos, nutrientes y etanol, estos
efluentes pueden ocasionar diversos impactos ambientales negativos si llegan a ser
descargados directamente a cuerpos de agua, tal como disminuir los niveles de oxigeno,
eutrofizacion, muerte de la fauna acuética, entre otros (Zacharof, 2017). Por otro lado, las
mismas caracteristicas hacen que estos efluentes puedan ser empleados como un sustrato
adecuado para la produccion de H; a través de la fermentacién oscura. Dicha produccion
tiene como beneficios la obtencion de un biocombustible con mayor potencial energético vy,
posteriormente a su valorizacién, es necesario el tratamiento de dicho efluente industrial
debido a que todavia puede contener una DQO alta (Buitrén et al. 2020; Carrillo-Reyes et
al. 2019).

1.2.  Produccion de hidrogeno a través de la fermentacion oscura

El H, es un combustible prometedor ya que se considera como una vector energético
limpio, debido a que durante su combustién se obtiene agua como unico residuo; ademas de
poseer un alto rendimiento energético por unidad de peso (141.9 J/kg) en comparacién con
otros combustibles conocidos como el metano (55.7 J/kg), gas natural (50 J/kg), biodiesel
(37 J/kg) vy el etanol (29.9 J/kg) (Wong et al. 2014).

Una manera de obtener hidrégeno de forma sustentable es mediante la fermentacion oscura,
dado que es uno de los procesos bioldgicos por el que, a través de una serie de vias
bioquimicas llevadas a cabo por microorganismos fermentativos, los sustratos organicos
son convertidos en H,, CO, y AGV. En este sentido, la fermentacion oscura constituye una
alternativa a la implementacién de métodos fisicoquimicos para el tratamiento de efluentes
industriales, siendo un proceso aplicable para la valorizacion energética en regiones donde
hay biomasa o residuos organicos disponibles que puedan ser empleados como sustratos e
incluso compuestos orgéanicos presentes en aguas residuales (Hallenbeck & Gosh., 2009;
Trad et al. 2016; Wang & Wan, 2009).

1.2.1. Principales rutas de produccion de hidrdgeno en la fermentacion oscura

En el proceso de la fermentacion oscura, los carbohidratos son la fuente principal de
carbono donde particularmente destaca la glucosa y se pueden obtener diferentes cantidades
de H, por mol de glucosa, segun la ruta metabdlica y los metabolitos finales producidos.
(Levin et al. (2004). En la préctica, la produccion y los altos rendimientos de hidrégeno (4
moles H, /mol de glucosa consumida) disponible a partir de la glucosa esta determinada por
la relacion de acetato/butirato. Cuando el acido acético es el Unico AGV producido, se
puede obtener un maximo teorico de 4 moles de H, por mol de glucosa consumida (Ec 1.1).
Si el butirato es el producto final, el NADH es empleado para la oxidacion del acetil-CoA a
butirato; por lo tanto, la produccién teérica de H, sera de 2 mol Hy/mol de glucosa
consumida (Ec 1.2). Sin embargo, los bajos rendimientos de H;, (< 2 moles H,/ mol de
glucosa consumida), estan asociados con la producciéon de metabolitos como propionato y
otros productos finales reducidos, como alcoholes y el acido lactico (Liu, 2008; Blanco &
Rodriguez, 2012; Levin et al. 2004).

Ademas de las rutas metabélicas ya antes mencionadas, existe evidencia sobre la
produccion de H, a partir del consumo de acido lactico. Garcia-Depraect et al. (2020)
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evaluaron el proceso de tres etapas (produccion de lactato, bioH, y metano) a partir de
vinazas tequileras. En la primera etapa se mantuvo una produccion constante de lactato a
una concentracion de 12.4 g/L, correspondiente al 89% con respecto al total de los &cidos
producidos. En la segunda etapa se llevo a cabo el proceso de la fermentacidn oscura en un
CSTR siendo el lactato la fuente principal de carbono, obteniendo una TPH de 12.3 L
Ha/Lreactor-d. En la tercera etapa el empleo del efluente producido en la etapa posterior para
metanogénesis. Por otro lado Blanco et al. (2019) evaluaron el potencial de la produccion
de H; a partir de suero de leche sintético como sustrato en un reactor anaerobio de lecho
estructurado (ASTBR por sus siglas en inglés “Anaerobic structured-bed reactor”),)
obteniendo una TPH de 1.6 L Hy/Lgeactor-d. El andlisis cinético de este sistema indico que la
produccion de H; a partir de lactato y acetato podria explicar el 74.5% del volumen total de
H. producido y solamente un 25.5% esta relacionado con la produccion de H, a partir del
consumo de carbohidratos, siendo butirato el principal metabolito producido (Ec 1.3). La
energia libre Gibbs en las reacciones tiene un valor negativo (proceso exergonico) por lo
tanto, la generacion de productos es esponténea sin requerimientos energéticos externos.

CeHq1,04 + 2H,0 — 4H, + 2CH;COOH (acetato) + 2CO0, Ec1.1
AG, = —206k] /mol

C¢H1,06 + 2H,0 - 2H, + CH3;CH,CH,COOH (butirato) + 2CO0, Ec1.2
AGy = —254k] /mol

CH(OH)COOH + 0.6 CH;COOH — CH3;CH,CH,COOH + 1.4 C0O, + 0.8 H, + H,0 Ec1.3
AGy, = =53kJ/mol

1.3.  Microorganismos productores de hidrégeno

La produccién de hidrogeno fermentativo mediante cultivos puros plantea limitaciones en
el uso de sustratos y ademas existen altos riesgos de contaminacion por lo que demandan
condiciones estériles (Elsharnouby et al. 2013). Por otro lado, el uso de cultivos mixtos se
ha considerado favorable en el proceso de la fermentacion oscura, ya que se tiene una
mayor facilidad en el control y operacion del proceso, lo cual reduce ciertos costos y el uso
de sustratos no es limitado (Valdez-Vazquez et al. 2005). Estos consorcios pueden
obtenerse de diversas fuentes, por ejemplo; lodos provenientes del tratamiento de aguas
residuales, composta, estiércol, residuos municipales e incluso de los mismos efluentes
residuales. Una manera de enriquecer un cultivo mixto puede lograrse con la fermentacion
natural de dichos efluentes, lo cual tiene como ventaja que selecciona las bacterias
productoras de H, (BPH) mediante presion de seleccion (Dinesh et al. 2018; Fernandes et
al. 2013). Por estas razones, se ha tenido preferencia en el uso de cultivos mixtos para la
produccién de H, utilizando sustratos complejos como lo son los efluentes de la industria
vitivinicola (Cortez-Cervantes, 2019; Mejia-Saucedo, 2018).

El género Clostridium se ha considerado cominmente como las BPH predominantes en
procesos de produccion de H,, alcanzando rendimientos de 1.5 a 3 mol Ha/mol glucosa
consumida. Sin embargo, la presencia de las diversas especies de Clostridium pueden
referenciar diferentes patrones metabolicos y varian segun el tipo de sustrato, condiciones
de operacion y configuracion del reactor; otra caracteristica es que pueden presentar
inhibicidn a la presencia de otros microorganismos como las bacterias acido lacticas al ser
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empleado un cultivo mixto (Lukajtis et al. 2018; Bedoya 2007; Lee et al. 2010). Se ha
reportado a Clostridium pasteurianum y Clostridium beijerinckii como especies
predominantes en procesos de produccion de H, empleando cultivos mixtos a partir de
melaza condensada y residuos de levadura de cerveza. Por otro lado, Clostridium
acetobutylicum ha sido reportado como productor de H, a través de la ruta metabdlica
acetato/butirato, sin embargo, puede pasar al metabolismo de la solventogénesis
(produccion de acetona y butanol) (Cabrol et al. 2017; Hsiao et al. 2009; Chang et al.
2008).

Las diversas especies de Clostridium y sus abundancias relativas varian segun el tipo de
sustrato, condiciones de operacion y configuracion del sistema, donde puede no ser el
género productor de H, predominante, por lo que diversos microorganismos anaerobios no
formadores de esporas en su mayoria pertenecientes al filo Firmicutes y Bacteroidetes se
han identificado como BPH principales, permitiendo rendimientos alrededor de 2 moles
H./mol de glucosa (Cabrol et al. 2017; Patel et al. 2012). Dentro del filo Firmicutes se
encuentra Megasphaera, que ha sido reportada como BPH predominante en sistemas de
produccién de H, a partir del consumo de acetato y lactico empleando composta de
residuos de hojarasca, residuos de ganado sin pretratamiento y vinazas de la cafia de azUcar
crudas, (Ohnishi et al. 2010; Ferraz et al. 2015). Del filo Bacteroidetes, Prevotella sp., se
ha reportado en sistemas productores de H,, sin embargo, su funcion no se ha definido con
exactitud ya que puede tener una contribucion positiva degradando sustratos complejos o
como negativa compitiendo por sustrato (Castell6 et al. 2009).

La presencia de microorganismos anaerobios facultativos suele tener rendimientos por
debajo de los 2 moles Hy/mol de glucosa, estos presentan resistencia a la presencia de
oxigeno y por lo tanto consumen el oxigeno rapidamente en los biorreactores, garantizando
un proceso anaerobio eficiente, teniendo como ventaja el innecesario pretratamiento del
indculo (Bedoya, 2007). Dentro de los principales géneros se encuentran Enterobacter,
Citrobacter, Klebsiella, Escherichia como principales BPH en el proceso de la
fermentacidn oscura, ademas de producir sustancias poliméricas extracelulares (EPS) para
mejorar la retencion celular (Patel et al. 2014; Carrillo-Reyes et al. 2016). Santiago et al.
2019 reportaron que el TRH influye directamente en la abundancia relativa, en donde se
demostrd que Enterobacter predomind con un TRH de 8 a 24 h y Clostridium a un TRH de
48 h, empleando residuos de comida como sustrato. Por otro lado, se ha reportado que
Citrobacter spp., es capaz de coexistir con Clostridium para la produccién de H, a partir de
aguas residuales de melaza (Ren et al. 2007) y Klebsiella junto con E. coli, fueron
reportados como géneros predominantes en la produccién de H, a partir del jugo de cafia de
azlcar como sustrato (Pattra et al. 2011). También Rafrafi et al. 2013 reportaron que la
presencia de algunas especies como E. coli puede ayudar a aumentar el rendimiento de H,
al desviar las rutas metabdlicas a las rutas productoras de acetato y butirato.

1.4.  Sistemas de produccién de hidrégeno en continuo

Los sistemas utilizados para la produccién de H, a través de la fermentacion oscura pueden
dividirse en sistemas en lote y en sistemas continuos, ya sea con biomasa fija o0 en
suspension (Ntaikou et al. 2010). Entre los sistemas que se ha demostrado pueden alcanzar
altas tasas de produccion de H; y son los mas utilizados en investigaciones, se encuentran:
los reactores tipo CSTR, reactor anaerobio de lecho fluidizado (AFBR, por sus siglas en
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inglés “Anaerobic fluidized bed reactor”), reactor anaerobio de flujo ascendente (UASB,
por sus siglas en inglés “Upflow anaerobic sludge blanket”), reactores de lecho empacado
(PBR, por sus siglas en inglés “Packed bed reactor”), reactor granular de lecho expandido
(EGSB, por sus siglas en inglés “Expanded granular sludge bed "), reactor filtro percolador
(TBR, por sus siglas en inglés “Trickle bed reactor”) (Hallenbeck & Ghosh, 2009 ;
Contreras, 2015). Un sistema en continuo suele ser mas prometedor debido a las altas
productividades de hidrégeno; una de las diferencias es que en los sistemas en lote no se
puede garantizar condiciones de estado estacionario (Ntaikou et al. 2010; Bedoya et al.
2007).

1.4.1 Sistemas de biomasa fija

Algunos estudios han correlacionado la produccion de hidrégeno con la poblacion
microbiana y una de las limitantes en el proceso de la fermentacion oscura es la retencion
de la biomasa productora de H, dentro del reactor al operar a altas tasas de carga organica
(Arriaga et al. 2011). Por lo tanto, se han investigado diferentes estrategias de retencion
celular, lo cual incluye a los sistemas granulares y de biopelicula (Ghimire et al. 2015).

Entre los sistemas en continuo de biomasa suspendida, los reactores CSTR son los méas
implementados para la producciéon de H,, ya que ofrecen una construccion simple, facil
operacion y una mezcla homogénea. Sin embargo, al estar acoplado el TRH a la velocidad
de dilucion, los sistemas anteriormente mencionados al ser operados a valores bajos de
TRH, puede ocasionar el lavado de la biomasa. En comparacion a los sistemas de biomasa
fija, que se caracterizan por la inmovilizacion celular, permitiendo la retencion de una alta
concentracion de biomasa inclusive al ser operados a TRH bajos. También permiten el
empleo de tasas de carga orgénica (TCO) elevadas, demandan bajos requerimientos de
energia y son mas resistentes a compuestos inhibitorios en comparacién con los sistemas de
biomasa suspendida (Hallenbeck & Ghosh, 2009; Jeon et al. 2008; Fernandes et al. 2013).

Dentro de los de biomasa fija, los reactores PBR tienen la ventaja de una construccion
simple y ya se ha utilizado para el estudio de la produccion de H,. Sin embargo, debido a su
menor régimen de mezcla es necesario optar por la recirculacion del flujo para incrementar
la transferencia de masa y mantener rendimientos superiores a 2 moles de Hy/mol de
glucosa (Peixoto et al. 2011; Barca et al. 2015). Aunado a esto, otro factor importante en
los PBR es la retencion excesiva de biomasa, la cual afecta directamente a la TCO,
pudiendo provocar escasez de sustrato y por consiguiente cambios en las rutas metabolicas,
por lo que Fuess et al. (2016) sefialan que se puede mantener constante la produccion de H;
aplicando estrategias para descargar la biomasa como la purga de biomasa planctonica.

En la mayoria de las aplicaciones de sistemas de biomasa fija en procesos de produccion de
H, han empleado glucosa como sustrato modelo, tal como lo reportan Kumar & Buitrdn,
(2017) y Carrillo-Reyes et al. (2016) empleando sistemas PBR, obteniendo TPH de 121y
242.5 mL H, /L-h respectivamente. También Cisneros- Pérez et al. (2015) emplearon dos
sistemas EGSB obteniendo TPH de 120.4 y 173.3 mL H,/L-h; sin embargo, Jo et al. (2008)
configuraron una columna de lecho empacado, obteniendo una TPH de 300 mL H, /L-h.
Por otro lado, también se han utilizado residuos organicos como sustrato, resaltando los
efluentes agricolas y de la industria alimenticia que poseen altas concentraciones de materia
organica, carbohidratos y una facil disponibilidad (Kapdan & Kargi, 2006; Yang et al.
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2007; Buitron & Carvajal, 2010). No obstante, se ha reportado el proceso de produccion de
H. a partir del consumo de &cidos organicos que, aparte, pueden estar presentes en altas
concentraciones en dichos efluentes; por lo tanto, son considerados como sustratos
complejos y un ejemplo de ellos son los ya mencionados efluentes de la industria
vitivinicola (Albarran-Contreras, 2017; Mejia-Saucedo, 2018), al igual que algunos
efluentes similares resultado de la fermentacion alcoholica, como las vinazas tequileras y
vinazas de cafia de azucar. Estos ultimos ya han sido utilizados para la produccion de H,
como sustratos reales en sistemas de biomasa fija, tal como se presenta en la Tabla 1.2 en
donde se puede observar que, en comparacion a los trabajos reportados con efluentes
vitivinicolas, estos se han implementado en cargas organicas mas altas (hasta de 523
gDQO/L-d) y se han obtenido mayores TPH (hasta de 141.9 mL Hy/Lgeactor-h).

Tabla 1.2 Antecedentes de sistemas para la produccion de H, utilizando efluentes de la
fermentacidn alcohélica

TCO
Sustrato Tipo de In6culo Operacional TPH (mL Referencia
reactor (gDQO/L-d)  Ho/Lgeactor-h)
Vinazas PBR Lodo anaerobio 2 72.0 Buitrén et al. (2014)
tequileras granular
Vinazas de UASB Lodo anaerobio 79 13.4 Gonzalez & Duréan,
cafade granular (2014)
azucar
Enddgeno de los
Vinazas de PBR efluentes de las 36 21.2 Junior et al. (2015)
cafa de vinazas de cafia
azucar de azlcar
Reactor de
lecho
Lias empacado Lodo anaerobio 523 56.2 Mejia-Saucedo,
vitivinicolas estructurado granular (2018)
(RLEE)
Lias UASB Lodo anaerobio 218 44.0 Albarran-Contreras,
vitivinicolas granular (2017)
Lias Reactor de Endogeno de los 505 141.9 Cortez-Cervantes,
vitivinicolas filtro efluentes (2019)
percolador vitivinicolas
Lias UASB Lodo anaerobio 505 78.3 Cortez-Cervantes,
vitivinicolas granular (2019)
Vinazas CSTR Consorcio ATCC 13 517 (Garcia-Depraect et
tequileras PTA-124566* al. 2020a)
Vinazas CSTR Consorcio ATCC 7 487.5 (Garcia-Depraect et
tequileras PTA-124566* al. 2020b)

*Compuesto principalmente por bacterias acido lacticas (BAL) de los géneros Lactobacillus y Streptococcus,
bacterias &cido acéticas (BAA) como Acetobacter y BPH del género Clostrodium.
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Los reactores tipo filtro percolador constituyen un sistema donde los microorganismos se
adhieren a un material de soporte formando una biopelicula, la cual se encuentra rodeada
por una fase gaseosa que permite una facil liberacion de H, y una operacion a altas tasas de
carga organica con bajos TRH sin un lavado de biomasa (Arriaga et al. 2011; Arreola-
Vargas et al. 2014). A pesar de las ventajas de dicho sistema, se han reportado escasos
informes sobre el uso del los filtros percoladores en la produccion de H,. Por ejemplo
Arriaga et al. (2011) obtuvieron una tasa maxima de produccion de 75 mL Hj/L-h,
utilizando hidrolizado de paja de avena; por otro lado, Arreola-Vargas et al. (2015)
obtuvieron una TPH de 20 L H,/L-d utilizando glucosa como sustrato. Sin embargo, de
acuerdo a los datos presentados en la Tabla 1.2, es posible obtener altas tasas de produccién
como fue el caso de Cortez-Cervantes, (2019) utilizando efluentes de la industria
vitivinicola.

1.5.  Estrategias de optimizacion

Una vez que se ha desarrollado un proceso para la produccion H, el sistema debe operarse
en condiciones oOptimas; donde una de las opciones para maximizar la eficiencia del
proceso es implementar un sistema de control, dependiendo principalmente de las variables
de operacion. El control automatico se emplea para garantizar un funcionamiento deseado
en los procesos a pesar de perturbaciones externas, teniendo como objetivos: garantizar una
operacion segura, compensar fallas de cualquier tipo, maximizar el rendimiento y la calidad
del producto, brindar un ambiente 6ptimo para el crecimiento de los microorganismos y su
productividad, acortar el tiempo y esfuerzo empleado en la operacion, todo ello con base en
la medicion continua de variables de proceso y la manipulacion oportuna de variables de
entrada. Un objetivo de la implementacion de estrategias de control en procesos anaerobios
es su operacion estable a su méxima productividad (Vargas et al. 2016; Stanke-M, 2019).
La accion de control méas simple para un bioproceso es un control a lazo abierto en donde la
accion de control, es decir, un cambio en una variable manipulada, se realiza siguiendo una
trayectoria predefinida (Ferrero et al. 2012). A diferencia de un sistema de control a lazo
abierto, en un sistema de control a lazo cerrado, la variable de entrada es ajustada por el
controlador para minimizar el error entre la variable de salida y su punto de ajuste, es decir,
el enfoque consiste en agregar una retroalimentacion (Stanke-M, 2019).

Algunos de los objetivos del control automatico pueden lograrse con el apoyo de
algoritmos de control para volumen, caudal, temperatura, pH, oxigeno disuelto, y su
medicién en linea, los cuales constituyen sefiales Utiles para la implementacion de las
estrategias de optimizacion en tiempo real. Dichas estrategias abarcan una familia de
métodos de optimizacion que incorporan mediciones de proceso para impulsar un proceso
real a un rendimiento éptimo (Marchetti et al. 2016). Algunas estrategias de optimizacion
aplicadas para maximizar la produccion de H; se presentan en la Tabla 1.3. Una estrategia
que ha sido propuesta para sistemas anaerobios es el control predictivo basado en modelo
(MPC por sus siglas en inglés, “model predictive control’), que se refiere a un algoritmo
complejo que calcula el comportamiento requerido de la variable manipulada (por ejemplo,
el TRH) con base en una prediccion hecha a través de un modelo matematico de la
dindmica del proceso (considerando cinéticas de crecimiento y consumo). Para ello es
necesaria la medicion de las variables de estado, que usualmente no pueden medirse en
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tiempo real (concentracion de biomasa, carbohidratos, concentracion de AGV), lo que
dificulta su implementacion practica y ademas requiere un esfuerzo computacional
considerable (Hess & Bernard, 2009). Un ejemplo de ello es el propuesto por Aceves-Lara
et al. (2010) para el control éptimo de la produccion de H, sometiendo a un CSTR a
perturbaciones donde el MPC variaba el flujo de entrada cuando estimaba una tasa de flujo
“Optima” para la concentracion de entrada. Sin embargo, esta propuesta fue probada
empleando glucosa como sustrato y también mediante simulaciones numeéricas.

Por otro lado, los avances tecnoldgicos en la instrumentacion permiten un monitoreo en
linea (en tiempo real) de algunos pardmetros operacionales, logrando una deteccion rapida
de las perturbaciones. Estos instrumentos mandan una sefial de alerta a los algoritmos de
control y promueven una respuesta inmediata para estabilizar al sistema (Nguyen et al.
2015).

Otro algoritmo de optimizacién en tiempo real es la estrategia de control por busqueda de
extremos (ESC por sus siglas en inglés, “Extremum Seeking Control’’), que Unicamente
requiere la medicion en tiempo real de la variable que se busca optimizar y no necesita un
modelo matematico explicito de la dindmica del proceso. EI ESC tiene la desventaja de que
el objetivo se alcanza muy lentamente, ya que requiere operar cerca de estados
estacionarios, es decir, aquellos valores que alcanzan las variables después de operar por un
periodo largo sin perturbaciones (Ramirez-Morales et al. 2015; Ramirez-Carmona et al.
2018). Sin embargo, Ramirez-Carmona et al. (2018) proponen una estrategia de tipo ESC,
que tampoco requiere un modelo matematico explicito y se basa en una técnica de
perturbaciones con dos valores en la variable de entrada, lo cual cual lleva al sistema a no
asumir ningun estado estacionario y le permite alcanzar su punto de operacién maximo en
periodos cortos y de una manera mas rapida. Esta estrategia ha sido denominada como
control de busqueda répida de extremos (FESC). Sin embargo, la estrategia no ha sido
probada experimentalmente y estd basada en un modelo matematico muy simplificado de
un biorreactor.

Tabla 1.3 Aplicacion de estrategias de optimizacion en la produccién de H, en CSTR.

TPH
Sustrato pH Temperatura TRH (ML Hy/ Lreactor-h) Estrategia Referencia
°C (h)
Aceves-
Melaza 5.5 37 6 638 MCP Lara et al.
(2008)
Melaza 5.5 37 3-6 De 283 a 496 MCP Aceves-
Lara et al.
(2010)
Glucosa 5.5 37 10,5y De 311 a 442 Optimizacién ~ Monroy et
3 en tiempo al. (2018)
real
Glucosa 5.5 35 6-12 De 371 a 1058 ESC Ramirez-
Morales et
al. (2015)
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1.5.1. TRH como variable de operacidon en la estrategia de control

Para optimizar la eficiencia de la produccion de H,, debe considerarse una estrategia de
control apropiada con base en las variables de operacion. Generalmente, el valor 6ptimo de
TRH con el que se alcanza la maxima produccion de hidrégeno es cercano al valor maximo
de la TCO con la que se pueden operar los sistemas de biomasa fija (Torres Zufiga et al.
2018). Por lo tanto, operar con un TRH por debajo del valor 6ptimo podria sobrecargar el
sistema, pero Unicamente si se opera a esas condiciones por un periodo suficientemente
largo (Vargas & Moreno, 2015). En cambio, se ha logrado predecir con base a un analisis
del modelo matematico del proceso (es decir, las ecuaciones que definen el proceso), que si
se opera con un TRH bajo por un periodo corto, lo que constituye un choque de
concentracion de sustrato, provoca un aumento significativo en la productividad de
hidrogeno, con una posterior disminucion de dicha productividad (Ramirez-Carmona et al.
2018; Monroy et al. 2018). Este fendmeno ha sido aprovechado para realizar un control
retroalimentado que decida automaticamente cuando realizar los cambios de TRH. Lo hace
en cuanto se detecte un valor méximo en la TPH vy el sistema regrese a una operacion
estable, evitando su sobrecarga. Sin embargo, con respecto a las referencias presentadas en
la Tabla 1.3 esto solamente ha sido implementado en reactores con configuracion CSTR y
con el uso de sustratos modelo o muy similares a dicha composicion.

1.6.  Escalamiento de sistemas para la produccion de H,

Ademas del desarrollo de procesos de produccion estable para la produccién de Hy, y la
aplicacion de sistemas de control automatico que permitan su optimizacion en linea, es de
interés evaluar la escalabilidad del proceso para una futura aplicacion. En este sentido, a
escala laboratorio la probabilidad de perturbaciones operativas tiende a ser baja debido a las
menores escalas de trabajo, lo cual facilita un mejor control de las variables de proceso. Sin
embargo, cuando un proceso a escala laboratorio es logrado con éxito, generalmente se
procede a llevarlo a cabo en una serie de reactores de escala creciente (por lo general a
volumen en escala 1:10) y la optimizacion del proceso se realiza a escala piloto (volumenes
de reactor de 50 a 300 L) en donde las perturbaciones pueden ser notables, lo cual
representa un desafio en la operacion, tal como lo reportan Krupp & Widmann (2009). En
este Gltimo trabajo citado se implementaron tres reactores tipo CSTR con un volumen de
trabajo de 30 L, alimentados con glucosa, en donde presentaron dificultades como bombeo,
mezcla o el suministro de un flujo de entrada constante; tales aspectos estan escasamente
abordados en la literatura.

Para llevar a cabo el escalamiento de un proceso, las condiciones operacionales deben ser
similares y para ello debe determinarse un criterio de escalamiento (Shin et al. 2013). En
los procesos de fermentacidn, la transferencia de masa de oxigeno entre la fase gas-liquido
es el factor mas importante para el escalamiento, en donde se busca mantener constante el
coeficiente de transferencia de oxigeno (kLa) (Xing et al. 2009). Su importancia se basa en
el efecto del kLa sobre la TPH, rendimientos, la distribucion de las rutas metabdlicas y la
diversidad de las comunidades microbianas (Palomo-Briones et al. 2019). El tiempo de
mezclado (Tmix) es un parametro que estd fuertemente relacionado con el kLa y es clave
en el estudio de biorreactores, ya que puede intensificar la transferencia de masa y calor,
afectando las reacciones bioldgicas. Un mezclado insuficiente puede resultar en problemas
asociados con la limitacion de nutrientes, gradientes de pH y tasas de transferencia de
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oxigeno insuficientes, especialmente el caso a gran escala cuando los tiempos de mezcla
son del orden de minutos (Ordaz et al. 2018; Gabelle et al. 2011). Asi mismo, el Tmix se
define como el tiempo necesario para lograr un grado especifico de homogeneidad en el
liquido y se basa en mediciones fisicas como el pH, utilizando una reaccion acido/base en
presencia de dos indicadores de pH (Shin et al. 2013 M. Zlokarnik et al. 2003).

Algunos estudios relevantes para la produccion de H; realizados a nivel piloto se presentan
en la Tabla 1.4, en donde Ren et al. (2006), operando un sistema continuo, no observaron
produccién de H; al operar a un TRH de 10.5 h, sin embargo, al disminuir el TRH a4 h la
productividad incrementé a 200 mL Hy/L- h. Por otro lado (Lin et al. 2011) evaluaron el
cambio de TRH (12 h, 8 h y 4 h) variando también la concentracion de sustrato, donde
obtuvieron la mayor tasa de produccion de H, empleando una concentracion de sacarosa de
30 g DQO/L a un TRH de 6 h. También Lu et al. (2019) variaron el TRH (48 h, 24 h'y 12
h) en un fermentador de 3 m® que consta de tres cdmaras secuenciales de 1 m* cada una,
reportando una TRH Optima de 24 h a una concentracion de glucosa de 30 gDQOI/L, en la
que lograron una mezcla suficiente del medio y los tiempos de fermentacion para todas las
camaras, obteniendo una tasa maxima de 92 mL H,/L-h. Sin embargo, a pesar de que los
criterios de escalamiento a nivel piloto de fermentacion convencionales pueden aplicarse en
procesos de fermentacion oscura, estos han sido escasamente abordados en la produccion
de H,.

Tabla 1.4 Antecedentes de sistemas empleados en la produccion de H, a escala piloto.

TPH
Reactor Sustrato Volumen de (mL Hy/L- h) Referencia
reactor (L)
CSTR Glucosa 3,000 93.5 Lu et al. (2019)
Lin et al. (2011)
CSTR Sacarosa 400 594
Vatsala et al.
Lote secuencial Efluentes 10,000 2.1 (2008)
destilados
CSTR Melaza 1,500 200 Ren et al. (2006)
fermentada
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2. JUSTIFICACION

Los efluentes vitivinicolas poseen caracteristicas como la alta concentracion de materia
orgénica, solidos suspendidos, pH &cido, carbohidratos y nutrientes, que los convierte en un
sustrato que puede ser aprovechado para su valorizacion en la generacion de
biocombustibles, como lo es la produccién de H, a través de la fermentacion oscura (Mejia-
Saucedo, 2018; Cortez-Cervantes, 2019).

Sin embargo, la mayoria de estos trabajos se ha enfocado principalmente en la evaluacion
de parametros operativos como pH, temperatura, carga organica, tiempos de retencion
hidraulica (TRH), fuente de in6culo, con el fin de obtener altas TPH y estabilidad en los
sistemas (Albarran et al. 2017; Mejia-Saucedo, 2018; Cortez-Cervantes, 2019). Acorde a
esto, este trabajo se enfoca en maximizar la TPH, lo cual es posible con la aplicacion de
una estrategia de control automatico en tiempo real, lo que facilita el control del proceso y
constituye una herramienta atil para la implementacion de estos sistemas a escala real.
Actualmente las estrategias de control para la optimizacién de la produccion de H, mas
prometedoras se han basado en la optimizacion en tiempo real, en donde a partir de
variaciones en el TRH se ha logrado aumentar la productividad de H, hasta 1058 mL H,/L-
h. (Ramirez-Morales et al. 2015); sin embargo, dichas estrategias solo se han aplicado en
reactores con configuracion CSTR alimentados con sustratos modelo, por lo que su
evaluacion en reactores de biomasa fija alimentados con sustratos reales es de interés para
la aplicacion a escala real del proceso de fermentacion oscura.

Con base a los valores de produccion estables obtenidos por Cortez-Cervantes (2019), en
este trabajo se dard seguimiento al proceso de produccion continua de H, en un sistema
anaerobio de biomasa fija tipo filtro percolador con la aplicacion de una estrategia de
control automatico retroalimentado tipo FESC propuesta por Ramirez-Carmona et al.
(2018). Se espera que al someter al sistema a perturbaciones alternando dos TRH; uno que
se encuentre por debajo del valor éptimo, lo que significaria un choque de carga organica, y
otro que se encuentre por arriba de este valor, se obtenga una TPH 6ptima utilizando
efluentes de la industria vitivinicola como sustrato real. La estrategia de control
retroalimentado FESC ha sido disefiada basada en un modelo matemaético y comprobado
mediante simulaciones numéricas, pero no ha sido aln probada en condiciones
experimentales reales.

Adicionalmente a la optimizacién en linea del proceso, otro hito en la factibilidad del
proceso de la produccién de hidrégeno es el escalamiento del proceso. Si bien existen
evidencias de sistemas de produccion de hidrogeno a escala piloto (Ren et al. 2006; Lin et
al. 2011; Lu et al. 2019), no se han determinado criterios de escalamiento que permitan
realizar este proceso de manera sistematica. En este trabajo se propone el escalamiento de
un sistema de produccién de H, basado en un reactor tipo filtro percolador, utilizando como
criterio de escalamiento el tiempo de mezclado con el fin de mantener la productividad de
H.y evaluar su desempefio como aporte a una posterior aplicacion a escala industrial.

12



INSTITUTO
DE INGENIERIA

UNAM

3. HIPOTESIS
Mediante la aplicacion de una estrategia de control automatico en linea basado en choques
de carga organica es posible optimizar la produccién de H; en sistemas de biomasa fija
empleando efluentes vitivinicolas como sustrato. El tiempo de mezclado como criterio de
escalamiento permite mantener la productividad de hidrégeno en un reactor piloto tipo
filtro percolador.

4. OBJETIVO

4.1. Objetivo general

Evaluar el efecto de implementar una estrategia de control automético tipo FESC en la
produccién de hidrogeno, y su posterior escalamiento empleando efluentes vitivinicolas en
reactores tipo filtro percolador.

4.2. Objetivos especificos

» Evaluar el efecto de aplicar choques de carga en la produccion de hidrogeno
utilizando lias y vinazas vitivinicolas para la produccién de biohidrégeno.

» Evaluar la implementacién de la estrategia de control tipo FESC para optimizar la
produccion de H,, basada en choques de carga a diferentes TRH.

» Determinar el efecto de la estrategia de control automético en la diversidad de las
comunidades microbianas productoras de Hs.

» Evaluar el escalamiento de la produccion de H, en un reactor tipo filtro percolador a
nivel piloto.
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5. METODOLOGIA
5.1.  Inoculo y sustratos

Para la inoculacion de los reactores se siguid la metodologia modificada reportada por
Fernandes et al. (2013), en donde los microorganismos se obtuvieron de la fermentacion
natural del sustrato. Para el reactor a escala laboratorio se utilizaron 500 mL de lias y 500
mL de vinazas. Se ajustd el pH a 7.0 con solucién de NaOH 10N; ambos sustratos se
mantuvieron a temperatura ambiente (aprox. 25°C) por 72 horas en recipientes abiertos para
favorecer el proceso de fermentacion.

En el caso del reactor piloto se siguio la misma metodologia. Para la evaluacion preliminar
se emplearon 10.5 L de sustrato modelo (sacarosa grado alimenticio 20 g/L) y para su
posterior evaluacién en el escalamiento como reactor filtro percolador se emplearon 10.5 L
de vinazas.

Se utilizaron inicialmente dos efluentes tipicos de la industria vitivinicola: lias y vinazas.
Estos efluentes se obtuvieron de una bodega ubicada en el municipio de Ezequiel Montes,
Quereétaro, México y con la finalidad de conocer la composicion de ambos sustratos, se
llevo a cabo la caracterizacion de dichos efluentes. Sin embargo, debido a la limitacion en
la disponibilidad de las vinazas, se prepard un sustrato sintético emulando la concentracién
de sus componentes principales, utilizando glicerol grado alimenticio (99%, “La Corona”),
acido lactico (88%, “Golden Bell reactivos™), 4cido acético (99%, “Golden Bell reactivos”)
y como carbohidratos se empled sacarosa grado alimenticio, dichas concentraciones se
presentan en la Tabla 5.1.

Las lias se acondicionaron filtrAndolas por medio de tela gasa de algodon (no estéril) para
después tamizarlas a traves de mallas 0.5, 0.4, 0.3 y 0.2 mm, en serie, con el fin de eliminar
la mayor parte de los sélidos; en el caso de las vinazas, debido a su bajo contenido de
solidos (Tabla 6.1), no se filtraron para su uso. Los sustratos se ajustaron a una dilucion 1:2
con agua de la llave, esto con respecto a lo reportado por Cortez-Cervantes (2019) donde se
determind la carga organica maxima posible para las lias a esa dilucién. Asi mismo, se
ajusto el pH a 5.5 antes de alimentar los reactores, tal como recomiendan Mejia-Saucedo
(2018) y Cortez-Cervantes, (2019).

Tabla 5.1 Composicién de vinazas sintéticas
Componente (gDQOJL)
Acido  Acido Glicerol Carbohidratos
acético lactico solubles

Vinaza
lote 1

Laboratorio ————— 5.8 55 11.2 3.6
Vinaza

sintética
lote 1
Vinaza
lote 2

Piloto 25 85 4.4 13
Vinaza
sintética
lote 2
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Para la evaluacion preliminar del reactor piloto se empled sacarosa como sustrato modelo
con una concentracion de 20 g DQOJ/L, como fuente de nutrientes y medio buffer se
prepar6 una solucién modificada descrita por Mizuno et al. (2000), en donde la
concentracion de la alimentacion contenia: 42 g CH4N,0, 29 gK,HPO,, 3.6 gMgCl,-6H,0,
1 gFeSO,4-7H,0, 72 mg CoCl,-6H,0, 72 mg MnCl,-4H,0, 72 mg KIl, 14.4 mg NiCl,-6H,0,
14.4 mg ZnCl..

5.2. Disefo de reactores

En la Tabla 5.2 se presentan las dimensiones especificas de disefio de los reactores escala
laboratorio y piloto, tomando como criterios de dimensionamiento el area de soporte
especifica y la relacion volumen de soporte/ volumen de trabajo. Asi mismo, se determiné
el TRH en funcion del volumen de trabajo en ambas configuraciones. Como soportes de la
biomasa se utilizaron anillos de polietileno de alta densidad (HDPE) (2H, BCN 009 plus,
Alemania), con dimensiones de largo, alto y ancho aproximadas de 1 cm, 1 cm, 0.7 mm,
respectivamente, con una densidad de 0.92 g/cm® y una relacién area/volumen (A/V) de
68.7 cm?/cm’.

Tabla 5.2 Dimensiones de reactores

Filtro percolador Lecho empacado
Caracteristica Reactor laboratorio Reactor piloto Reactor piloto
Material de Acrilico Acero inoxidable Acero inoxidable
construccion
Altura 36.5cm 1.16 m 1.16 m
Didmetro 9cm 24 cm 24 cm
Vol. Trabajo* 1L 21L 37L
Vol. Liquido 500 ml 12 L 37L
Vol. Total 2L 42 L 42 L

*VVolumen ocupado por empaques

En la configuracion del reactor tipo filtro percolador a escala laboratorio (Figura 5.1) se
emplearon bombas peristalticas para la alimentacién y recirculacion en flujo descendente.
Ambos flujos ingresaron al reactor a través de un micro-aspersor (MS7PC9D, Toro,
Estados Unidos) con didmetro de orificio de boquilla de 0.6 mm, el cual cuenta con un
deflector giratorio retractil que permite una aspersion uniforme del influente; mientras que
el efluente se retir6 mediante un sifén en la parte inferior del reactor. El flujo de biogas se
midié utilizando un medidor de flujo volumétrico (uflor, Bioprocess Control, Suecia), y la
temperatura se control6 mediante un criotermostato de circulacion (RT4,Vivo Itherm,
Alemania). En el caso del reactor a escala laboratorio, el sistema estaba conectado a un
controlador l6gico programable (PLC, INVT, Shenzhen China) a través de un sistema de
control y adquisicién de datos (SCADA) el cual registro lecturas del flujo y volumen de
biogas cada segundo.
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Figura 5.1 Esquema del reactor filtro percolador escala laboratorio

El reactor piloto cuenta con un sensor de temperatura tipo RTD, salida para medidor de gas
con valvula para cépsula de toma de muestras y entrada superior de 2” (valvula de
bola) para alimentacion de reactivos u otros materiales, alimentacion 110 VAC. Esta
controlado por un PLC y operado por medio de una PC con el software Infilink para control
supervisorio con capacidad para manejar hasta 128 variables, con graficos
dinamicos, registro de eventos y alarmas, gréficas de histéricos y en tiempo real, tal como
se muestra en las Figuras 5.2 y 5.3.

A 4

P =

ZJrampa H28 Microflow PLC
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—— Linea de sustrato
— — ¥ Lineade biogas

T e

Alimentacion

Figura 5.2 Esquema del reactor piloto PBR
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Figura 5.3 Esquema del reactor filtro percolador escala piloto

5.3.  Operacion del reactor filtro percolador a escala laboratorio

El proceso de inoculacion del reactor filtro percolador se basé en colocar 1080 soportes (1
L de volumen de trabajo) dentro del reactor. Posteriormente, se colonizaron los soportes
recirculando el in6culo fermentado (velocidad ascensional de 2 m/h) a través del reactor
durante tres dias para asegurar la adhesion de la biomasa en los soportes.

El arranque del reactor const6 en un periodo de 30 dias a una carga de 467 g DQO/L-d y un
TRH de 5.5 h empleando lias, en donde se evaluo la estabilidad del sistema previamente a
realizar la implementacion de la estrategia de control. Posteriormente, cuando se realizo el
cambio de sustrato a vinazas, se realiz6 nuevamente una operacion previa de 7 dias a una
carga de 181 g DQO/L-d a TRH de 5.5 h. En ambas etapas se realizaron andlisis de
composicion de biogas, metabolitos y se tomaron muestras de ADN para el posterior
andlisis de las comunidades microbianas. Durante el arranque y etapas posteriores la
temperatura del reactor se mantuvo a 37 °C.

5.3.1. Estrategia experimental

La implementacion de la estrategia de control se dividio en dos etapas, como se describe en
el siguiente apartado, siendo la primera una evaluacion del sistema sin control automatico,
es decir, con la implementacion de choques de carga programados a dos TRH (a lazo
abierto). Posteriormente se evalud la implementacion de la estrategia de control automatico
en la optimizacién de la produccion de H; (a lazo cerrado).

5.3.2. Choques de carga programados a lazo abierto implementando lias y vinazas
(etapa I)

En la primera etapa, se evalud la produccion de H,, fijando dos TRH, 55 y 3 h,
correspondiente a una condicion estable y a un choque de carga, respectivamente. EI TRH
estable se determind previamente en un reactor filtro percolador a 505 g DQO/L-d con lias
vitivinicolas (Cortez-Cervantes, 2019); el TRH de 3 h se estableci6 como choque de
carga, en el cual en menos de 24 h de operacion continua, la produccion de H, cesa
(pruebas experimentales previas). Las cargas organicas fueron de 467 y 856 gDQO/L-d,
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con una duracion de 18 y 6 h, respectivamente, empleando lias como sustrato, tal como se
muestra en la Figura 5.4.

Posteriormente, se evaluaron los choques de carga utilizando vinazas como sustrato, con
cargas organicas de 181y 332 g DQO/L-d, variando la duracion del TRH estable (5.5 h) a 4
h, con la finalidad de reducir el tiempo de estabilidad del reactor, tal como se observa en la
figura 5.5. Las diferentes TCO evaluadas utilizando lias y vinazas se debe a la diferencia en
la concentracion organica de cada efluente (Tabla 6.1).

Se tomaron mediciones del flujo de biogas cada 30 segundos a través del PLC, esto con el
fin de verificar los picos de productividad al alternar los TRH. También se tomaron
muestras para composicion de biogas, muestras para analisis de metabolitos dos veces por
dia correspondiente a cada TRH para su posterior analisis de composicion por
cromatografia de gases y muestras para analisis de la comunidad microbiana productora de
H,.

TCOQ = = =TRH
1000 - 6
1 o P
5 800 ; !
S ' ‘e
g 600 - b e e . Lg=
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Figura 5.4 Esquema de los choques de carga programados empleando lias
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Figura 5.5 Esquema de los choques de carga programados empleando vinazas.
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5.3.3. Implementacion de la estrategia de control automatico a lazo cerrado
implementando vinazas sintéticas (etapa I1)

De acuerdo con los picos de productividad de hidrégeno y tiempos de operacion
observados a lazo abierto durante la etapa | (ML Ha/Lgeactor -h), cuando el sistema es
sometido a un choque de carga con la disminucién del TRH a 3 h, se definieron los tiempos
de operacion del algoritmo de control a lazo cerrado. Este algoritmo de control se basé en
lo propuesto por Ramirez-Carmona (2018), en donde se puede apreciar que el
comportamiento al realizar el cambio de TRH consiste en primeramente un decrecimiento
en la productividad seguido de un incremento de esta, alcanzando primero un minimo,
seguido de un maximo. Este maximo se explica por la productividad maxima debido al
incremento de carga organica a un TRH bajo, con el posterior decremento debido a la
sobrecarga del sistema; mientras que después de este decremento, el minimo corresponde a
menor productividad y posterior recuperacion al cambiar el TRH al valor de estabilidad
como puede observarse en la Figura 5.6. El disefio de la accién del algoritmo de control, y
su posterior programacion se realizé con el apoyo del equipo de trabajo dedicado a
modelado y control de procesos de la Unidad Académica Juriquilla.

Productividad
(I’TILH 2/LReactcr'd)

inimo

'ﬁempo de operacién (h)

Figura 5.6 Comportamiento de la productividad ante choques de carga.

La accién del algoritmo se presenta en la Figura 5.7. Cuando se realiza un cambio de TRH,
el algoritmo inicia un contador de tiempo Tc (un temporizador). Si se detecta un minimo
antes de que Tc sea mayor a un tiempo preestablecido Tmin, inicia la busqueda del
méaximo. Si el minimo no es detectado antes de Tmin, de fuerza al cambio para la busqueda
del méximo. De manera similar, si se detecta un maximo en la productividad, cambia el
valor de TRH, pero si el temporizador alcanza el valor de Tmax antes de la deteccion del
maximo, se fuerza el cambio de TRH. EI mismo algoritmo opera con cualquier TRH y la
definicion de Tmin y Tmax asegura que el TRH no cambiara antes de Tmin y seguramente
cambiara con Tmax. Los algoritmos para la deteccion del minimo y del maximo han sido
descritos previamente (Bustillo-Castillo, 2020), los cuales dependen de hacer
comparaciones con los valores histéricos de la sefial de productividad que esta siendo
almacenada.
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Figura 5.7 Accion del algoritmo. En donde: Tc, contador de tiempo; Tmin, tiempo minimo de
operacion para encontrar un minimo (4 h); Tmax tiempo méximo de operacion para
encontrar un maximo (6 h); TRH 5.5, TRH estable; TRH 3, TRH choque de carga.

En esta etapa se emple6 como sustrato las vinazas sintéticas del lote 1 mencionado
anteriormente en la Tabla 5.1. De esta manera durante la implementacion de la estrategia de
control a lazo cerrado se operdé a cargas orgénicas de 121 y 221 g DQO/L-d,
correspondientes a TRH de 5.5 y 3 h, respectivamente.

Posteriormente, se determinaron los Tmin y Tmax, asi como los caudales respectivos para
cada TRH (Tabla 5.3) y se prosiguio a la implementacion y programacion del algoritmo en
el PLC, una de cuyas pantallas para el usuario se muestra en la Figura 5.8. La operacion del
reactor con la implementacion de la estrategia de control se llevd a cabo por un periodo de
10 dias consecutivos, en donde se evalud la TPH, composicion y analisis de metabolitos.

Tabla 5.3 Parametros de operacion con el algoritmo de control

TRH (h)
Pardmetro 5.5 3
Caudal (L/h) 0.18 0.33
Tmin (h) 4
Tmax (h) 6
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Figura 5.8 Programacion del PLC.

5.4. Operacion de un reactor de lecho empacado a nivel piloto

Con el fin de evaluar el desempefio y el buen funcionamiento del reactor piloto antes a
llevar a cabo el escalamiento, se determind la productividad de hidrogeno utilizando
sustrato modelo en una configuracion tipo lecho empacado. La inoculacion del sistema se
realizd utilizando el sustrato fermentado de manera natural y recirculando como se
describi¢ para la configuracion del filtro percolador.

Se implement6 una carga organica de 20 g DQO/L-d y un TRH de 5.5 h. Los empaques
(3.15 kg), se dividieron en tres soportes de malla con forma cilindrica (65 cm de largo y
diametro de 12 cm). Cada uno consto con un volumen de 7 L de empaques, los cuales
fueron colocados dentro del reactor para conformar el lecho, tal como se muestra en la
Figura 5.9. Esta configuracion se ha definido como lecho empacado estructurado, con
antecedentes de uso para vinazas de cafia de azUcar y lias vitivinicolas (Fuess et al. 2016 &
de Mejia-Saucedo, 2018). La operacion se llevo a cabo durante una semana en donde se
evalu6 la produccion de H; (velocidad volumétrica y composicion) asi como la produccion
de metabolitos.

0

Figura 5.9 Lecho estructurado de reactor PBR. a) Soportes b) Lecho de soportes
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5.5.  Escalamiento de reactor filtro percolador
5.5.1. Arranque y operacion de reactor tipo filtro percolador

Una vez corroborada la operacion del sistema piloto tipo lecho empacado, se realizé el
cambio de la configuracion del reactor a un filtro percolador, con un volumen de trabajo de
21 L donde los empaques se encontraban dispersos dentro del reactor ademas de afiadir el
micro-aspersor, tal como se observa en la Figura 5.10. La inoculacion del sistema se realizd
con vinazas fermentadas, tal como se describid para el reactor a escala laboratorio.

Se emplearon vinazas como sustrato a una carga organica de 104 g DQO/L-d con un TRH
de 5.5 h. La operacién del reactor se realizé en una semana con la finalidad de valorar el
desempefio del reactor, en donde se evalud la TPH, composicion y analisis de metabolitos.

Figura 5.10 Componente de reactor filtro percolador piloto. a) Soportes
dispersos, b) Aspersor

5.5.2. Evaluacion del tiempo de mezclado (Tmix)

Durante el escalamiento se opt6 por tomar como parametro de escalamiento el tiempo de
mezclado (Tmix), de acuerdo con lo sugerido anteriormente por Xing et al. (2009). El Tmix
se determind para el reactor filtro percolador a escala laboratorio y a escala piloto, con base
en una estrategia de choques de pH. Para ello se colocd un electrodo de pH en la
recirculacién de los reactores el cual se encontraba conectado a un controlador de pH
LabQuest Mini (Vernier, USA) para la obtencion de datos en tiempo real. Posteriormente
se afiadieron 3 y 63 mL de HCI 5N en la parte superior del reactor a escala laboratorio y
piloto, respectivamente. Se recopilaron datos cada 20 segundos hasta que se reportaran
mediciones estables en los valores de pH; esto se repitid por duplicado. Con los datos
obtenidos en las mediciones se determiné el tiempo de mezclado mediante la Ecuacién 5.1,
en donde el Tmix se considera cuando el grado de mezcla es de 100 £+ 5.0 % (Ordaz et al.
2018). Finalmente se igualaron los Tmix a ambas escalas, incrementando la velocidad de
recirculaciéon del reactor piloto. Aunado a esto, también se mantuvieron constantes las
relaciones presentadas en la Tabla 5.4.
pHt — pHo
o5 = (Hzpio

v pHO) +100 Ec5.1.
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donde: %, grado de mezcla; pHt, valor de pH instantaneo; pHo, valor de pH inicial; pHoo,
valor de pH final.

Tabla 5.4 Parametros de escalamiento

Reactor Vol. Area de soporte Relacion
Trabajo (L) especifica Vol. Soporte / Vol.
(mZ/LVoI. Trabaio) Trabajo
Laboratorio 1 34 0.5
Piloto 21 34 0.5

Se continud la operacion del reactor posteriormente a igualar los Tmix por 15 dias
consecutivos, empleando vinazas sintéticas del lote 2 con la composicion presentada
anteriormente en la Tabla 5.1, correspondiente a una carga organica de 77 g DQO/L-d con
un TRH de 5.5.

5.6. Caracterizacién de la comunidad microbiana

Para caracterizar la composicion del consorcio microbiano y conocer la dindmica
bacteriana en los reactores, se retiraron muestras de biomasa y se conservaron a -20 °C
hasta su analisis. EI ADN gendmico se extrajo de las muestras de biomasa utilizando el kit
ADN PowerSoil® (QIAGEN, EE. UU.), de acuerdo con las instrucciones del fabricante. La
concentracion del ADN se cuantificd por espectrofotometria utilizando un NANODrop
2000c (Thermo Scientific, EE. UU.). EI ADN se envié al Laboratorio de Investigacion y
Pruebas (RTL, Lubbock, EE. UU.) para la secuenciacion de Illumina MiSeq, utilizando los
cebadores  para  bacterias 28F (GAGTTTGATCNTGGCTCAG) vy  388R
(TGCTGCCTCCCGTAGGAGT) de 16s rADN gen (Barragan-Trinidad et al. 2017). El
filtrado y analisis de las secuencias se realizo en el software RStudio (v.1.0.153), utilizando
el algoritmo DADAZ2, siguiendo las recomendaciones del desarrollador (Callahan et al.
2016).

5.7. Meétodos analiticos

Se determin6 la DQO total y soluble con el método Hach 435, mientras que los
carbohidratos totales y solubles se determinaron de acuerdo con el método colorimétrico
fenol-acido sulfurico (Dubois et al. 1956). Dichos analisis se realizaron en cada TRH
cuando se realizo la estrategia experimental para el reactor a escala laboratorio y 2 veces
por semana en periodos estables, tanto para el reactor piloto como para el reactor a escala
laboratorio. Los SST, SSF y SSV se determinaron por método estandar (APHA, 2012) en
cada TRH (soportes y efluentes) para el reactor a escala laboratorio y cada 10 dias para el
reactor piloto, asi como también se determinaron para los sustratos y biomasa adherida a
los soportes en los procesos de inoculacion en ambos reactores.

El biogas fue medido a través de un medidor de flujo, mencionado anteriormente, el cual se
compone de una camara de medicion ocupada con agua destilada. Se instal6 al PLC de
acuerdo con el manual de uso otorgado por el fabricante y automaticamente el medidor
compensa la temperatura y presion en tiempo real para la normalizacion del caudal de gas y
la medicion de volumen a 0 grados Celsius y 1 atmosfera estandar. La composicion del gas
(H2 y CO,) se analizé tomando una muestra 2 veces al dia de 5 mL del reactor con ayuda de
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una jeringa, succionando y desplazando el biogas tres veces para asegurar la
homogeneidad. La muestra se analizd en un cromatédgrafo de gases (SRI 8610C, Torrance,
CA, USA) el cual se encuentra equipado con un detector de conductividad térmica, dos
columnas de acero inoxidable ambas de 6 pies x 1/8 pulgadas (una de tamiz molecular 13x
y la otra rellena de gel de silice), el gas acarreador es nitrégeno con una pureza de 99.99% a
una velocidad de 20 mL/min, la temperatura del inyector y del detector se mantuvieron en
100 °C y 150 °C. La temperatura inicial del horno se mantuvo a 40 °C por 4 minutos e
incrementando a una temperatura final de 110°C a una velocidad de 20°C /min,
manteniéndola por 1.5 minutos.

La concentracién de AGV y solventes se determind en cada TRH cuando se realizo la
estrategia experimental para el reactor a escala laboratorio y 2 veces por semana en
periodos estables, para ambos reactores, tomando una muestra del reactor y se acidificaron
a un pH menor a 2 con HCI (para su preservacion), se centrifugaron por 10 minutos a 3500
rpm, posteriormente se filtraron a través de filtros de nitrocelulosa con un tamafio de poro
de 0.45 um y se almacenaron a 4 °C hasta su andlisis. Para su respectivo analisis se emple6
un cromatdgrafo de liquidos de alta eficiencia (1260, Agilent Technologies, CA, USA)
equipado con un detector de matriz de diodos de indice de refraccion (RID), a una
temperatura de 55 °C y acoplado a una columna AMINEX HPX-87 H. Se utilizé una
solucion 5 mM de H,SO4 como eluyente con un flujo de 0.6 mL/min.
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6. RESULTADOS

6.1. Caracterizacion de los efluentes vitivinicolas

Se realizd la caracterizacion correspondiente a las lias y vinazas empleadas, la cual se
describe en la Tabla 6.1 con la finalidad de conocer la composicién de ambos sustratos, en
donde se puede observar que las lias presentan una concentracion elevada principalmente
de DQO, SST vy etanol, siendo similares a los rangos de caracterizaciones de efluentes de
vino tinto y vino blanco; 221-439 g DQOJ/L, 8-199 g SST/L, 125-210 g DQOkggetanol/L
reportados por Vital-Jacome et al. (2020). Por otro lado, las vinazas presentan una
composicion con concentraciones casi nulas de SST y etanol, y una concentracion de DQO
menor en comparacion con las lias. Sin embargo, esta DQO aln es elevada en comparacion
con otros sustratos similares provenientes de la fermentacion alcoholica como las vinazas
tequileras (38 g DQO/L) reportado por Buitrén et al. (2014) y de las vinazas de la cafa de
azlcar (22-45 g DQOI/L) reportado por Lazaro et al. (2014). A pesar de las variaciones en
la composicion, tanto las lias como las vinazas poseen altas concentraciones de otros
compuestos como acido acético, acido lactico y glicerol (presente en las vinazas), los cuales
pueden ser aprovechados por las bacterias productoras de hidrégeno como fuente de
carbono.

Tabla 6.1 Caracterizacién de las lias y vinazas crudas

Pardmetro Unidades Lias Vinazas
pH - 34+0.1 45+0.1
SST g/L 52.1+0.5 05+15
SsvV g/L 422 +£2.7 04+17
SSF g/L 9.6+1.3 0.1+3.3
Carbohidratos Totales g/L 243+0.2 4415
Carbohidratos g/L 7.14+0.6 36+x10
Solubles
DQO Total g/L 236+ 1.0 77 +£8.0
DQO Soluble g/L 214+1.8 77+ 6.0
Acido acético g/L 8.4+0.2 9.0+1.0
Acido propiénico g/L 1.1+0.2 1.5+0.3
Acido butirico g/L 0.1+0.1 0.3+0.2
Acido lactico g/L 7.2+0.3 10.2 +3.4
Acido succinico g/L 1.2+0.5 0
Etanol g/L 46 £ 2.7 0.4+0.2
Glicerol g/L ND 7.4+5.3

*ND= No Determinado
6.2.  Operacion del reactor filtro percolador a escala laboratorio

En la Figura 6.1 se presenta la operacién del reactor con ambos sustratos, donde el periodo
de arranque del reactor consto de una evaluacion por 30 dias en el cual se obtuvo una TPH
de 11 mL Hy/Lgeactor-h. Asi también, en la operacion al realizar el cambio de sustrato a
vinazas, se alcanz6 una productividad promedio de 70.1 mL Hy/Lgeactor-h Y €S posible
observar que incluso al ser un sustrato con menores concentraciones de compuestos influye
de manera positiva en la productividad. Esta influencia positiva en el incremento de la
productividad al cambiar el sustrato puede atribuirse a que en las vinazas no se encuentra
presente el etanol, el cual ya ha sido reportado como un compuesto inhibidor en la
produccién de H; cuando se encuentra en altas concentraciones. Mejia-Saucedo, (2018)

25



INSTITUTO
DE INGENIERIA

UNAM

empleando lias vitivinicolas como sustrato, observé que la TPH disminuyd hasta un 69% a
una concentracion de 21 g/L de etanol. Asi también, Cortez-Cervantes, (2019) evalud el
efecto del etanol en la produccion de H, empleando glucosa como sustrato. Resultando una
disminucion de 48% del H, en la TPH a una concentracion de 33 g/L.
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Figura 6.1 Productividad en evaluacion previa empleando lias y vinazas.

6.2.1. Choques de carga programados a lazo abierto implementando lias y vinazas
(etapa I)

En la Figura 6.2 se presenta el comportamiento de la productividad con la implementacion
de los choques de carga programados a lazo abierto empleando lias como sustrato, en
donde se corrobora el comportamiento decreciente y posterior incremento en la produccion
de H,. Sin embargo, puede apreciarse que después de las 40 h de operacion (TRH 5.5 h) la
produccion decrece por completo y posteriormente incrementa, lo cual puede atribuirse al
periodo de adaptacién del sistema al ser sometido a choques de carga. Asi mismo, en la
Figura 6.3 se presentan los choques de carga utilizando como sustrato a vinazas, mostrando
una influencia positiva en el incremento de la productividad y donde se puede observar un
poco mas a detalle el comportamiento esperado. Con base en estos datos obtenidos se
disefio e implemento la accidn del algoritmo descrito anteriormente en la Figura 5.6.
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Figura 6.3 Choques de carga programados empleando vinazas a lazo abierto.

En las Figuras 6.4 y 6.5 se observa la distribucion de los datos de productividad obtenidos
por mediciones tomadas cada segundo del PLC, tomando en cuenta ambos periodos donde
se emplearon lias y vinazas, respectivamente. Se puede observar que para la evaluacion con
lias, la productividad promedio al disminuir el TRH de 5.5 a 3 h increment6 de 5.5 + 4.6 a
18.6 + 13 mL Hy/Lgeactor-h, asi como la composicion de hidrogeno en el gas también
incrementd de 11 a 29 %. En la evaluacion con vinazas puede apreciarse la influencia
positiva del sustrato aunado a la implementacion de los choques de carga, en donde el
incremento en la productividad promedio fue de 168.2 + 55 a 249.8 + 50 mL Hy/Lgeactor-h, ¥
el incremento en la composicion de H; en el biogas fue de 37 a 42 %.
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Figura 6.4 Distribucion de la productividad de H, empleando lias como sustrato. Los cuadros
representan el percentil 25-75%, y valor promedio, circulos presentan valores extremos.
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Figura 6.5 Distribucién de la productividad de H, empleando vinazas como sustrato. Los cuadros
representan el percentil 25-75%, y valor promedio, circulos presentan valores extremos.

6.2.2. Implementacion de la estrategia de control automatico a lazo cerrado
empleando vinazas sintéticas (etapa I1)

En la Figura 6.6 se presenta el comportamiento de la productividad de H, con la
implementacién de la estrategia de control automatico, en donde se corrobora la viabilidad
de la accion del algoritmo. Se observa que al operar a un caudal de 0.33 L/h
correspondiente a un TRH de 3 h, primeramente el algoritmo detectaba un valor de
productividad maximo y posteriormente regresaba al sistema a condiciones estables. Asi
mismo se puede apreciar que la implementacion de una estrategia de control automatico
basada en someter al sistema a choques de carga con la disminucién del TRH por periodos
cortos tiene un efecto benéfico en el incremento de la productividad en el tiempo, ya que se
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observa que, a partir de las 120 h de operacién, la TPH promedio incremento desde 123 +
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Figura 6.6 Comportamiento de la productividad de H, en tiempo real al implementar la estrategia
de control automético FESC cambiando de manera automatica el caudal.

En la Figura 6.7 se puede apreciar la distribucion de la productividad al operar el reactor en
condiciones estables (TRH de 5 h) y con la implementacion de la estrategia de control a
lazo cerrado. La operacién con la estrategia de control (Figura 6.6, 120-200 h) incrementd
la TPH 86% respecto a la operacion sin estrategia (de 93 a 174.4 mL Hy/Lgeactor-h), 10 que
resulté en una diferencia significativa (p= <0.05). En la Figura 6.8 se presenta la
comparacion de la optimizacion obtenida en este trabajo con las principales estrategias
reportadas en la literatura, enfocadas en la optimizacién de la TPH, en donde se presentan
efectos diferentes. Por ejemplo Aceves et al. (2010) obtuvieron un incremento en la TPH de
283 a 496 mL Ha/Lgeactor-h, correspondiente a un 11% menor a lo obtenido en este trabajo,
implementando una estrategia MPC a lazo cerrado y el uso de un observador asintético para
la medicidon de las variables de estado en el influente y dentro del reactor, operando en un
rango de TRH similar a lo evaluado (3 y 6 h) y siendo el caudal de entrada la variable de
control. Por otro lado, Ramirez-Morales et al. (2015) obtuvieron un incremento en la TPH
de 371 a 1058 mL Hy/LReactor-h, correspondiente a un 99% superior a lo obtenido en este
trabajo a una carga organica de 100 gDQO/L-d correspondiente a un TRH de 4 h. Sin
embargo, es necesario destacar que la operacion del sistema abarcd un periodo de 140 dias,
basada en una relacion entre la TCO y la TPH, en donde los cambios en la TCO se
realizaron hasta la obtencidén de una TPH estable definida por una desviacion estandar de
0.25. En el caso de Monroy et al. (2018) se evalud el efecto de implementar choques de
carga Yy en una operacién de 18 dias obtuvieron un incremento en la TPH de 311 a 442 mL
Ha/Lreactor-h, correspondiente a un 44% menor a lo obtenido en este trabajo; cabe resaltar
que tanto la carga organica estable (51.4 gDQO/L-d) correspondiente aun TRH de 10 hy
las TCO evaluadas en la estrategia de optimizacion (100 y 171 gDQO/L-d) correspondiente
a TRH de 5 y 3 h respectivamente, fueron menores a las implementadas en este trabajo
(121y 221 gDQO/L-d).
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Asi mismo, con base en las mediciones de caudal obtenidos del PLC en la implementacion
de la estrategia de control, se determiné un TRH promedio de 3.7 h, el cual se considera el
valor Optimo para operar sin provocar la sobrecarga del sistema. La aplicacion de la
estrategia de control tipo FESC implico6 como principales ventajas operacionales la
reduccion de tiempo empleado en el seguimiento manual de la productividad para realizar
los cambios de TRH. Asi también, con la obtencion del comportamiento en linea del
sistema se reducen los riesgos operacionales, permitiendo intervenir a tiempo si llegara a
ocurrir algun problema técnico. Por otro lado, en comparacion con las estrategias basadas
en MPC, se presenta una principal ventaja de lograr la optimizacion del sistema de manera
rapida sin la limitacion de requerir la medicién de variables que no pueden medirse en linea
y que también puede demandar tiempo operacional o implicar la necesidad de parar la
operacion del reactor. Aunado a esto, la obtencion del TRH dptimo (3.7 h) se logré de
manera automatica y mas rapida, siendo a partir de las 120 h de operacion, en comparacion
a la implementacion de una estrategia tipo ESC; tal es el caso de Ramirez-Morales et al.
(2015) en donde la evaluacion de los diferentes TRH dependia de la estabilidad en la
produccién, lo cual extendié un periodo de operacion de 140 dias para lograr la maxima
TPH y conocer el TRH 6ptimo. Por otro lado, es pertinente destacar que la estrategia de
control se implementd en un PLC comercial con capacidades estandar, sin requerir una
computadora personal adicional como en el caso de Ramirez-Morales et al. (2015) o de
Aceves-Lara et al. (2010); esto simplificaria el escalamiento de la estrategia y ademas lo
dotaria de robustez adicional.
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Figura 6.7 Distribucion de la productividad de H, sin estrategia de control (TRH 5.5 h) y con la
estrategia de control automatico FESC (TRH 3.7 h). Los cuadros representan el percentil 25-75%,
y valor promedio, circulos presentan valores extremos.
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Figura 6.8 Implementacidn de la estrategia de control en comparacion con la literatura.

6.2.3. Balance de DQO de metabolitos

En la evaluacion de los choques de carga, tanto para la operacion con lias y vinazas con 104
y 38.9 g DQO total, respectivamente, se observé el consumo de acidos lactico y acético con
ambos TRH (5.5 y 3 h), seguido de un ligero consumo de carbohidratos, tal como se puede
apreciar en las Figuras 6.9 y 6.10, teniendo como metabolito principalmente el butirico.
Esto se puede atribuir a que la produccion de H, se favoreci6 a partir del consumo del &cido
lactico y acético y no a la rutas metabdlicas convencionales a partir del consumo de
carbohidratos, lo cual ya ha sido reportado como posible (Mejia-Saucedo, 2018; Cortez-
Cervantes, 2019). También, Garcia-Depraect & Ledn-Becerril, (2018) operaron un reactor
CSTR empleando vinazas tequileras como sustrato y observaron que el consumo de lactico
y acético y un minimo consumo de carbohidratos estd fuertemente relacionado con la
produccién de H, acompafiada de la produccion de butirico. Asi mismo, Garcia-Depraect et
al. (2017) operaron un reactor CSTR en modo discontinuo, evaluaron los efectos de
diferentes proporciones de vinaza / nejayote (agua residual de la nixtamalizacion) sobre la
produccion de H,, asociandola con altos niveles de produccion de butirato (de 2.85 a 0.7g)
y consumo de lactato y acetato (7.98 a 2.07 g)

Por otro lado, debido a la ausencia del etanol en las vinazas, puede observarse que ademas
del consumo de lactico y acético, existe un consumo mayormente de glicerol, a lo que se
atribuye una interaccion de rutas metabodlicas, lo cual tuvo como atribucién el incremento
en la TPH. Dicha interaccidn no se puede apreciar en la evaluacion con lias debido a la alta
concentracion de etanol presente. Las rutas de fermentacion del glicerol aun no se han
esclarecido en la literatura, pero se ha demostrado que se producen acido acético, formico y
etanol, asi como H, (Murarka et al. 2008). También Trchounian & Trchounian, (2015)
describen la ruta de fermentacion de glucosa y glicerol, obteniendo como subproductos:
succinico, acético, etanol, H, y CO,. Asi también, se puede apreciar un alto porcentaje de
ND, lo cual puede estar relacionado a compuestos que no fueron posibles a determinar.
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Es importante resaltar que las rutas metabolicas presentes en las evaluaciones tanto con lias
como con vinazas no se ven influenciadas por la implementacion de los choques de carga,
debido a que con ambos TRH las composiciones son muy similares.
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Figura 6.9 Balance de DQO empleando lias a lazo abierto a los diferentes TRH evaluados
(izquierda y derecha). El valor central representa la composicion inicial del sustrato
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Figura 6.10 Balance de DQO empleando vinazas a lazo abierto a los diferentes TRH evaluados

(izquierda y derecha). El valor central representa la composicion inicial del sustrato.

El balance de DQO durante la implementacion de la estrategia de control automético (etapa
I1) con vinazas sintéticas con 28 gDQO total se presenta en la Figura 6.11, donde se aprecia
que el consumo de metabolitos fue principalmente de glicerol, lactico, acético y
ligeramente de carbohidratos con ambos TRH, siendo similar al periodo evaluado con
vinazas en la etapa |, mencionado anteriormente. También se obtuvo como metabolito
principal producido el butirico, lo cual esta relacionado a la ruta metabolica del consumo de
lactico y acético. La presencia de acético también puede atribuirse a la ruta metabdlica del
consumo de glicerol y carbohidratos. También se puede apreciar una produccion de
valérico, su formacién puede atribuirse a un elongamiento de cadena entre &cidos primarios
como el acético (C2) y butirico (C3) y un donante de electrones como puede ser el etanol,
lactico o metanol formando como productos intermediarios: butirico (C4) o valérico (C5)
para cadenas pares e impares, respectivamente (Veras et al. 2020).
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Figura. 6.11 Balance de DQO empleando vinazas sintéticas, implementando la estrategia de
control FESC a los diferentes TRH evaluados (izquierda y derecha). El valor central representa la
composicion inicial del sustrato.

6.2.4. Caracterizacion de la comunidad microbiana

Los resultados obtenidos de la caracterizacion de las comunidades microbianas se presentan
en la Figura 6.12, donde se observd la diferencia en la abundacia con respecto a los géneros
presentes en las muestras analizadas. También se realizd el analisis de distancia de las

comunidades por agrupamiento.
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Figura 6.12 Abundancia relativa por género y andlisis de agrupamiento por distancia.

En la muestra analizada con respecto a la biopelicula formada en la operacion con lias se
puede observar una abundancia principalmente conformada por Clostridium, seguido de
Prevotella, ambos géneros determinados como BPH y un menor porcentaje de
Lactobacillus que es una bacteria BAL. Dicha comunidad ubicada en la biopelicula se
selecciond al cambiar el sustrato a vinazas, siendo Lactobacillus el género dominante,
seguido de Prevotella y Clostridium, la cual se mantuvo incluso en el efluente en el periodo
de arranque. A la presencia de Lactobacillus como género dominante se le puede atribuir la
alta concentracion de lactico presente en el sustrato; dicho género son bacterias
fermentativas, mas no productoras de H, y su presencia ya ha sido reportada en sistemas de
produccion de H; a partir de sustratos complejos, ya que forman parte de la microbiota
enddgena (Castelld et al. 2009), tal como lo reporta Cortez-Cervantes, (2019) a partir de la
caracterizacion del in6culo enddégeno de efluentes vitivinicolas donde casi el 100% de la
comunidad esta conformadas por el género Lactobacillus.

Se ha reportado que algunas especies de Lactobacillus pueden coexistir con especies del
género Clostridium BPH, pero esto podria tener un efecto adverso en la produccién de H,
(Kawagoshi et al. 2005). Sin embargo, en este trabajo se demuestra que al realizar el
cambio de sustrato de lias a vinazas se obtuvo un efecto benéfico en la productividad,
presentando cambios significativos en las abundancias de los géneros dominantes. También
Garcia-Depraect et al. (2020) evaluaron el rendimiento y las comunidades microbianas de
un reactor continuo CSTR expuesto a perturbaciones basadas en el cambio de sustrato con
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dos tipos de vinazas tequileras, demostrando que especies del género Clostridium como
Clostridium spp. y C. pasteurianum en conjunto con BAL determinaron la funcionalidad de
la comunidad y permitieron un estado de equilibrio estable en el reactor después de las
perturbaciones. Asi mismo, Fuess et al. (2018) han reportado la produccion de H; a partir
del consumo de lactico como una estrategia microbiana eficaz que permite que las BPH que
consumen lactico obtengan energia en condiciones de baja disponibilidad de carbohidratos.

Se puede observar que al implementar los choques de carga, en la biopelicula de ambos
TRH (5.5 y 3 h) la comunidad no se ve influenciada (Fig 6.11 grupo 1), por otro lado, se
observa el grupo 2 conformado por las comunidades de los efluentes debido al
desprendimiendo de Lactobacillus del reactor presente en el ambos TRH. Se infiere que
Prevotella es la principal BPH, y dicho género tiene la habilidad de crecer en una gran
variedad de carbohidratos; se ha reportado en sistemas productores de H, proporcionando
una contribucion positiva degradando sustratos complejos (Castello et al. 2009). Dos Reis
et al. (2015) reportaron Prevotella como género dominante (55 %) en un reactor anaerobio
de lecho fluidizado alimentado con vinazas de la cafia de azUcar.

6.3.  Operacion de un reactor de lecho empacado (PBR) a nivel piloto

En la Figura 6.13 se observa el desempefio del reactor piloto con configuracion de lecho
empacado, empleando sacarosa como sustrato, comparado con otras investigaciones. En
este trabajo se obtuvo una productividad méxima de 417 mLHy/Lgeactor-h que corresponde
al 70% de lo obtenido por Lin et al. (2011) y siendo casi 5 veces mayor a lo reportado por
Lu et al. (2019). En ambos trabajos se evalud la produccion de H; en reactores piloto con
sustratos similares (sacarosa y glucosa, respectivamente) empleando lodo granular
anaerobio pretratado térmicamente como indculo. La productividad obtenida en este trabajo
se logré empleando un indculo enddgeno de la fermentacion natural del sustrato y siendo
incluso mayor a lo reportado por Carrillo-Reyes et al. (2016) donde evaluaron el
desempefio de cultivos mixtos en la produccién de H; en dos reactores PBR, obteniendo
una TPH 243 mL Hy/Lgeactor-h. EStos resultados sugieren que un cultivo endégeno incluso
empleando sustratos modelo, es una opcion viable para la inoculacion de sistemas pilotos,
sin invertir costos y energia en la implementacion de pretratamientos.

36



INSTITUTO

DE INGENIERIA
UNAM

< 600 - - 40

s

g

& 500 -

='a, = 30T

T 400 - =

_, 8 m==mlin et al.,(2011)

£ ] ===mluetal,(2019)

“_; 300 + - 20 o Este trabajo

© 5’ =8-—-TCO

F;’ 200 - O

= L 10

S 100 |

]

o

a O 0

4 14 4
= = o
[70] o
O O

Figura 6.13 Productividad de H, en reactor PBR empleando sacarosa en comparacién con
evaluaciones a nivel piloto reportadas en la literatura.

6.4. Escalamiento de reactor filtro percolador
6.4.1. Arrangue y operacion de reactor tipo filtro percolador

En la figura 6.14 se presenta la operacion del reactor filtro percolador a nivel piloto previo
a la evaluacion del Tmix, en donde se puede observar que la productividad incrementa a
partir del tercer dia, obteniendo una productividad maxima de 15 mL Hy/Lgeactor-h con una
composicion de 23 % H, y un rendimiento maximo por gramo de DQO inicial (gDQO;) de
3.5 mL H,/gDQO:;.
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Figura 6.14 Operacion de reactor filtro percolador piloto con vinazas.

Asi mismo, en la Figura 6.15 se presenta el balance de DQO correspondiente a 24 gDQO
total, en donde el consumo principalmente de lactico, glicerol y carbohidratos indica que se
mantuvo la interaccion de las rutas metabolicas observadas en el reactor a escala
laboratorio, teniendo como metabolito principal el butirico. Sin embargo, en esta operacion
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también se presenta una produccion del 5% de propidnico, lo cual se atribuye a que también
se llevo a cabo la fermentacion propidnica, utilizando lactico como sustrato, lo cual ya se
ha reportado que, en sistemas productores de H,, es un metabolito que como consecuencia
de su presencia causa el decrecimiento en la productividad (Castello et al. 2020).

100%
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Biomasa

Butirico
Carbohidratos
DQO consumida
Gilicerol

Inicia

50% -

% DQO

Otros metabolitos
Propidnico

25% -

0% -

Sustrato 55h
Figura 6.15 Balance de DQO de reactor filtro percolador piloto con vinazas a TRH de 5.5 h.

6.4.2. Evaluacion del tiempo de mezclado (Tmix)

En la Tabla 6.2 se presentan los pardmetros de escalamiento completos que fueron
determinados para implementar el filtro percolador a nivel piloto. Asi mismo, en la Figura
6.16 se presentan los resultados de las pruebas de mezclado realizadas en ambos reactores,
donde se puede observar un pico inicial en el reactor a escala laboratorio que se relaciona a
la existencia de un flujo preferencial dentro del reactor, lo que indica que primeramente
existe un mezclado rapido y posteriormente vuelve a mezclarse hasta alcanzar la mezcla
completa de la fase liquida. Por otro lado, en el piloto puede apreciarse un mezclado mas
homogéneo y lento, lo cual puede implicar que tanto el consumo del sustrato y las
reacciones dentro del sistema sean mas lentas, provocando rendimientos menores en la
transferencia de masa y por ende en la eficiencia del sistema (Ordaz et al. 2018). Sin
embargo, a pesar del diverso comportamiento de mezclado, ambos reactores alcanzan la
mezcla homogénea en tiempos similares.
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Tabla 6.2 Criterios de escalamiento del reactor filtro percolador
Reactor Vol. Area de soporte Relacion Tmix
Trabajo especifica Vol. Soporte / Vol. (min)
(L) (mZ/LVoI. Trabaio) Trabajo
Laboratorio 1 3.4 0.5 11.1+0.18
Piloto 21 3.4 0.5 11.5+0.7
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Figura 6.16 Grado de mezcla en reactores a escala laboratorio y piloto

Una vez igualado el tiempo de mezclado del reactor piloto, este fue operado con vinazas
sintéticas por 15 dias (Figura 6.17). Se puede observar que la productividad incrementd en
un 133% en comparacion con la operacion con vinazas reales, obteniendo una
productividad maxima de 35 mL Ha/Lgeactor-h correspondiente a un rendimiento de 11 mL
H./gDQO;. Este incremento en la productividad puede corresponder a que las rutas
metabolicas mayormente favorecidas fueron las de consumos de glicerol (de 23 a 15%),
lactico (de 44 a 32%), acético (de 13 a 8%) y por Gltimo un ligeramente de carbohidratos
(1%), las cuales se presentan en la Figura 6.18 lo cual corresponde a 24 gDQO total, en
donde el metabolito principalmente producido fue el butirico (10%). Aunado a esto,
también puede observarse la ausencia de propionico, favoreciendo la productividad y
siendo similar a la del reactor a escala laboratorio con vinazas sintéticas. Sin embargo, el
decrecimiento en la productividad a partir del dia 8 (192 h) puede atribuirse a un lavado de
la biomasa, corroborando la baja concentracion observada en los soportes colocados dentro
del sistema (119SV/LvolTranajo) Ya que, en comparacion con el sistema laboratorio (26 g
SVI/L), la alimentacidn con vinazas reales aportan biomasa endégena del mismo sustrato
favoreciendo su retencion dentro del reactor y que en las vinazas sintéticas no puede
obtenerse.
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Figura 6.17 Operacion de reactor filtro percolador piloto con vinazas sintéticas al igualar el Tmix
con el reactor escala laboratorio.
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Figura 6.18 Balance de DQO de reactor filtro percolador piloto con vinazas sintéticas a TRH 5.5 h.
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En la Figura 6.19 se presenta la distribucion de la productividad en ambos reactores
(laboratorio y piloto) al igualar los tiempos de mezclado, donde puede apreciase que el
escalamiento no fue satisfactorio, ya que la productividad promedio del piloto es de 22+ 7.8
ML Hy/Lreactor-h Siendo 74 % menor a la del reactor a escala laboratorio. Esto podria
atribuirse a que por limitaciones de sustrato la carga operacional en el piloto fue 28 %
menor en comparacion al reactor a escala laboratorio; sin embargo, esta disminucion no es
proporcional. Esta baja productividad se puede atribuir a la baja concentracion de biomasa
que pudo observarse en los soportes del reactor piloto, lo cual corresponde al 42 % de la
biomasa por litro de volumen de trabajo presentada en el reactor a escala laboratorio, a
pesar de que se mantuvieron las mismas concentraciones de indculo endégeno y tiempo de
recirculacion para la formacion de la biopelicula que en el reactor escala laboratorio, asi
como la posible falta de aspersién homogénea del sustrato.
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Figura 6.19 Distribucion de la productividad de H, de reactores laboratorio y piloto al mismo
Tmix. Los cuadros representan el percentil 25-75%, y valor promedio, circulos presentan valores
extremos.
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7. CONCLUSIONES

La implementacién de choques de carga favorecio la produccién de Hy, utilizando lias y
vinazas vitivinicolas como sustrato. La disminucion del TRH de 5.5 a 3 h incrementd dicha
productividad en un 238% y 49%, alcanzando promedios de 18.6 y 249.8 mL Hy/Lgeactor-h
al implementar lias y vinazas, respectivamente. La baja productividad utilizando lias se
atribuye a la presencia de etanol, mientras que las vinazas tienen una composicion mas
favorable para la produccién de H,, con alta concentracion de &cido lactico, glicerol y
carbohidratos.

La implementacion de la estrategia de control FESC logro incrementar 86 % la
productividad de H, utilizando vinazas como sustrato, al compararlo con la operacion a un
TRH estable (5.5 h); se alcanzé asi una productividad promedio de 174.4 mL Ha/Lgeactor-h.
Asi mismo se determind un TRH promedio de 3.7 h, considerado el valor éptimo sin el
riesgo de sobrecarga organica.

La implementacion de la estrategia de control a lazo abierto provocOd una seleccion
diferencial de las bacterias fermentativas. Los géneros Lactobacillus, Prevotella y
Clostridium fueron los principales representantes de la biopelicula. Sin embargo,
probablemente debido a su alta abundancia, el género Lactobacillus fue el que se
desprendid del reactor durante los choques de carga, de acuerdo a la caracterizacion de la
biomasa suspendida. De la presencia de dichos géneros se puede suponer un papel
fermentativo de Lactobacillus para la generacion de é&cido lactico, y Prevotella y
Clostridium responsable del consumo de este acido, y otros sustratos como glicerol y
carbohidratos para la produccién de hidrégeno.

El tiempo de mezcla utilizado como criterio de escalamiento utilizando no fue satisfactorio
para mantener la productividad de hidrogeno en el filtro percolador al reportado a nivel
piloto. En este sentido, a pesar de la limitacion por sustrato, en donde a nivel piloto se usé
una carga 28% menor, la productividad fue 74% menor, en comparaciéon con el reactor
laboratorio. Otros criterios de importancia observados durante la operacion fueron la carga
organica especifica a la concentracion de biomasa, asi como la eficiencia en la aspersion
homogénea del sustrato en el lecho de biopelicula, los cuales pueden utilizarse en futuras
evaluaciones de escalamiento.
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