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RESUMEN

En las uUltimas dos décadas, los reactores algales de alta tasa (HRAP, por sus siglas
en inglés) han sido estudiados por su potencial en la desulfuracion (eliminacion de
H2S) y en el enriguecimiento (remocion de CO2) de biogéas. Para este proposito, los
HRAP son acoplados a un modulo de absorcion (usualmente un tipo columna de
burbujeo) logrando conseguir una calidad semejante a la del gas natural, conocida
como biometano. Para este propdésito se requieren tiempos de residencia de gas
gue van entre 30 y 700 min, lo que implica mayores volumenes en el médulo de
absorcioén, asi como, una irradiancia PAR de 500-1500 ymol m s limitando las
regiones de su aplicacion. Sin embargo, en muchos casos no se necesita el
enriguecimiento hasta biometano y so6lo se necesita la desulfuracion para habilitar
el biogas en la produccion de energia térmica y eléctrica en el que, el Unico
requerimiento es que el H2S tenga concentraciones menores de 500 ppmy, por lo
tanto, en el presente trabajo se estudio el proceso de desulfuracion e incremento
del poder calorifico del biogas en un fotobiorreactor tipo raceway interconectado a
dos modulos de absorcién (uno a la vez), de tipo columna de burbujeo y tipo airlift
operado a una radiacion fotosintética activa (PAR) proveniente de una fuente

artificial de 200 umol m2 s, con periodos de 12/12 h luz/oscuridad.

Se probaron diferentes tiempos de residencia del gas (TRG) de 10 y 30 minutos, y
relacion volumétrica liquido de recirculacién/biogas (L/G) de 1 y 4. EI HRAP bajo
condiciones estables permitié la desulfuracibn completa de biogas con ambos
modulos de absorcion en todas las condiciones de operacion estudiadas. Asimismo,

con el modulo de absorcion tipo columna de burbujeo se observé un incremento de
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poder calorifico de biogas de entre el 5y el 25%, mientras que con el médulo tipo
airlift se observaron incrementos del 10 al 19%, a través de la remocion de COz. La
concentracion de O: disuelto se mantuvo entre 1 y 10 g m™ durante todas las
condiciones de operacion, permitiendo que el 100% del H2S removido del biogas se

oxidara completamente a sulfato en la fase liquida.

Palabras clave: biogas; HRAP; columna de burbujeo; airlift; desulfuracion; energia

renovable; H2S
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1. INTRODUCCION Y ANTECEDENTES

1.1 Panorama energético actual

La extraccion, consumo y quema de combustibles fosiles tales como el carbon,
petrdleo y gas natural han derivado en efectos negativos en la salud humana, en
diversos ecosistemas y en el cambio climatico del planeta debido a las emisiones
de gases efecto invernadero como dioxido de carbono (CO2) y metano (CHa)
(Reddy, 2015; Vargas Gomez, 2007). El uso desmedido de combustibles fosiles
también se ve reflejado en la emision de otros contaminantes como los 6xidos de
nitrégeno (NOx) y 6xidos de azufre (SOx), los cuales ocasionan fendGmenos como la
lluvia acida (Saurav-Jyethi, 2016). Desde 1970, las emisiones de CO:2 han
aumentado en aproximadamente un 90%, mientras que las emisiones provenientes
de la combustién de combustibles fésiles y otros procesos industriales contribuyen
con un 78% del total de emisiones de gases de efecto invernadero (EPA, 2017).
Aunado a esto, combustibles fésiles como el petrdleo y el gas natural, tienen un
tiempo estimado para agotamiento de 50 afios de acuerdo con el consumo actual
(BP, 2019), acentuando la necesidad de encontrar fuentes de energia renovable

para satisfacer la demanda mundial de energia (IEA, 2019).

A pesar de que las energias renovables han crecido con rapidez en las Ultimas dos
décadas, en la actualidad, el mayor porcentaje del suministro mundial de energia
eléctrica proviene de los combustibles fosiles (Marin-Quemada y San Martin-
Gonzalez, 2011). El petréleo proporciona el 3% de la energia eléctrica global, el
carbon 39% y el gas natural un 23% (BP, 2019; IEA, 2019). En la Unién Europea
(UE) se han puesto en marcha politicas de apoyo para energias renovables y
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mecanismos para favorecer su utilizacion, por lo que en la década de 2005-2015, la
proporcion de energias renovables en el consumo de energia de la UE
practicamente se duplicd, pasando del 9% a cerca del 18% (Figura 1) (Eurostat,
2018). En el contexto mexicano, la Secretaria de Energia emitié el Programa de
Desarrollo del Sistema Eléctrico Nacional (PRODESEN), el cual proyecta que en los
siguientes afios la participacidén de energias limpias se incrementara gradualmente,
cumpliendo con las metas fijadas en la Ley de Transicion Energética, del 35% para
2024, del 40% para 2033 y del 50% para 2050, representando una estrategia
nacional para diversificar las fuentes de energia (SENER 2020). El biogas es un
energético renovable versatil que puede ser utilizado para la generacién de energia
térmica y eléctrica, ofreciendo ventajas sociales, ambientales y de salud comparado
con los combustibles fésiles (De-Juana-Sardon y col., 2003; Gabriel y Sierra, 2017;
Surendra y col, 2014).

Mundial Unidén Europea México

1% 3%

1% 2%

m petroleo m gas natural m carbon = energia nuclear
m hidroeléctrica mrenovables m otros

Figura 1. Comparacion de los porcentajes de generacion de electricidad por combustible
en el mundo, la Unién Europea y México. Adaptado de BP (2019) y el IEA (2019)
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1.2 El biogas como energia renovable

El biogas es una mezcla gaseosa compuesta principalmente de metano y dioxido
de carbono, que se genera por la degradacién microbiana de materia organica en
ausencia de oxigeno, proceso denominado como digestion anaerobia (Gabriel y
Sierra, 2017). Esta conversién de materia organica a biogas es llevada a cabo por
una comunidad microbiana compleja a través de una serie de etapas metabdlicas
(hidrdlisis, etapa fermentativa o acidogénica, etapa acetogénica y etapa

metanogénica) (Figura 2).

MATERIA ORGANICA

Proteinas Glacidos Lipidos
1 1 1 s
| ! I HIDROLISIS
Aminodcidos, azicares Acidos grasos,
alcoholes

Ll ‘1

Productos intermedios

1 1 (Ac. propiénico, 1 1 ACIDOGENESIS

butirico, etc...)

‘ !

12 2
¢4 g rE T
Ac. acético |e 3 H, CO,
45 — —1‘ 4 £
Y v METANOGENESIS
(H4+C02

Figura 2. Esquema general del proceso de digestion anaerobia de materia organica
compleja (adaptado de Pavlostathis y Giraldo-Gomez, 1991). Los microorganismos
involucrados son: (1) bacterias fermentativas; (2), bacterias acetogénicas que producen
hidrégeno; (3) bacterias homoacetogénicas; (4) arqueas metanogénicas
hidrogenotréficas; (5) arqueas metanogénicas acetoclasticas.

15



La digestion anaerobia es un proceso eficiente para generar energia en forma de

biogas a partir de residuos tales como estiércol, lodos de aguas residuales, residuos

de alimentos y otros desechos orgénicos, por lo que ayuda a reducir su volumen

total de efluentes y puede ser obtenido practicamente en cualquier parte del mundo.

(Abatzoglou y col., 2008; Gabriel y Sierra, 2017). En este contexto, la composicion

del biogas esté determinada por las caracteristicas del sustrato a partir del cual se

produce, por lo tanto, ademas de CHs4 y CO2 puede tener una variedad de

contaminantes como se muestra en la Tabla 1.

Tabla 1. Composicion tipica del biogas segun la fuente de origen (Gabriel y Sierra, 2017)

Metil
Origen del CH4 CO2 CcoO (O] N2 H.S NH3 siloxanos
biogas [%0] [%0] [%0] [%0] [%] [ppmy] [ppm,] | volatiles
[Ppmy]
Agricola 45-75 | 25-55 | <0.2 | 0.01-2 | 0.01-5 | 10-30 000 | 0.01-250 Trazas
PTAR* 65-75 | 20-35 | <0.2 0.5 3.4 <8000 0-100 <0.1-5
Vertederos 45-55 25-30 <0.2 1-5 10-25 <8000 0-5 <0.1-5
Estiércol 60-68 32 N.D. N.D. N.D. 3-5 N.D. 31-33
FORSU** 50-64 | 34-38 N.D. 0-1 5 100-900 0-100 N.D.
Agroindustria | 64-68 26 N.D. N.D. N.D. 400 N.D. N.D.

*PTAR: Planta de tratamiento de aguas residuales;
*EORSU: Fraccién orgénica de residuos sélidos urbanos
*** N.D.: No disponible
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Debido al alto contenido de CH4 presente en el biogas es de suma importancia evitar
su emision hacia la atmosfera pues su potencial de calentamiento global es 25
veces mayor que el del COz. (Panel Intergubernamental en cambio climético, IPCC
2013). ElI COzes un gas que disminuye el poder calorifico del biogas, afectando la
eficiente combustién del mismo, pero no es téxico y corrosivo como el &cido
sulfhidrico (H2S). Este ultimo, es un gas tdxico y con mal olor caracteristico, el cual
puede ser detectado en concentraciones <1 ppbv en el aire, que, debido a su
naturaleza &cida, siempre que esté en contacto con el agua, puede producir
problemas de corrosion por las tuberias por donde es transportado y para su
almacenamiento. Sin embargo, el efecto corrosivo mas comun del H2S se presenta
cuando entra en contacto con el oxigeno del aire, ya que se oxida a sulfato que en
medio humedo se presenta como &acido sulfarico (Awe y col., 2017; Gonzalez-
Sanchez y Revah, 2007; Gonzalez-Sanchez, 2014; Persson y Wellinger, 2006;

Quijano y col., 2018; Rodero y col., 2018a).

Por otra parte, existen efluentes ricos en sulfato, como las vinazas, aguas residuales
de la industria papelera, de la produccion de acido citrico, de la produccién de
alcohol y de la produccién de aceites comestibles, que, son sustratos muy buenos
para producir biogas muy rico en metano, sin embargo, en el proceso de digestidon
anaerobia generan biogas con altas concentraciones de Hz2S (> 1,000 ppmv) lo que

representa un reto para su eliminacion (Barrera y col., 2013; Lens y col., 1998).
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1.3 Tecnologias de desulfuraciéon de biogas

El proceso de remocion de H2S del biogas se conoce como desulfuracion (Gabriel
y Sierra, 2017). Existen diversas tecnologias fisicoquimicas y biolégicas para la
desulfuracion de biogas (Angelidaki y col., 2018; Bose y col., 2019). La Tabla 2
presenta un resumen de las tecnologias fisicoquimicas mas empleadas. Estas
tecnologias, por lo general presentan altas eficiencias de remocion de H2S
(Gonzéalez-Sanchez y Revah, 2006b), sin embargo, son procesos costosos debido
a las condiciones de operacién (Bahr y col, 2014; Gabriel y Sierra, 2017; Mufioz y
col., 2015; Quijano y col., 2018; Serejo y col., 2015). En el caso particular de los
sistemas de absorcion, requieren grandes volimenes de agua y reactivos quimicos
como el NaOH o el polietilenglicol, por lo tanto, se genera contaminacién secundaria
gue debe gestionarse (Llaneza y col., 2010). Debido a las desventajas antes
mencionadas de los procesos fisicoquimicos, se han desarrollado contrapartes de
base biolégica (Bahr y col., 2014, Gabriel y Sierra, 2017, Gonzalez-Sanchez y
Revah, 2006a; Quijano y col., 2018). En la Tabla 3 se presentan diversas
tecnologias biolégicas en el que utilizan la capacidad de las bacterias sulfuro-
oxidantes para el proceso de desulfuracion (Mufioz y col., 2015). Entre estos
procesos, se destaca la purificacion mediante reactores algales de alta tasa, que,
junto con la desulfuracion, nos permite incrementar la capacidad calorifica del
biogas disminuyendo el CO2, proceso denominado como enriquecimiento del biogas

(Rodero y col., 2018a).
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Tabla 2. Procesos fisicoquimicos utilizados en la desulfuracion de biogés
(Angelidaki y col., 2018; Khan y col., 2017; Sahota y col., 2018; Mufioz y col., 2015)

Proceso Fundamento Ventajas Desventajas
Esta tecnologia esta basada en
la absorcion de H2S en una Altos costos de inversion y
fase liquida. La reaccion puede . _— de operacion.

. e No requiere limpieza : .
realizarse de manera quimica o revia Requiere una gran cantidad
fisica. En la fisica, el H2S se P ' L de agua, la cual debe ser

; Alta eficiencia de .
disuelve en el solvente P o tratada despues del
; P eliminacion (95 — 100 %).
L mientras que, en la quimica, AR proceso.
Absorcion . También elimina el COz. S
surge una reaccion entre el P Posibilidades de
. o El solvente quimico P
H2S y el solvente. Si es fisica . - contaminacion bioldgica.
utilizado es facil de ser ' 9
se ocupan absorbentes a base regenerado Requiere de presién alta,
de polietilenglicol o agua. 9 ) baja temperatura, por lo que
Si es quimica, pueden ser presenta alta demanda
aminas o soluciones acuosas energética.
alcalinas como absorbentes.
Proceso caro para grandes
caudales a desulfurar.
En el caso del carbon
activado, es caro en
Utilizan una cama fija de | Proceso simple. inversibn y  operacion,
adsorbente donde el gas que | Alta eficiencia de | existen pérdidas de CHa, el
contiene HzS fluye hacia arriba | eliminacion del H2S (< | consumo es elevado para
0 hacia abajo para tener un | 95%). grandes caudales, y su
contacto gas-sélido. La | En el caso de carbon | regeneracion es a
Adsorcién adsorcion puede ser fisica o | activado se puede | temperaturas de 450°C.
quimica segun la superficie | regenerar con calor o vapor | La regeneraciéon, en caso
utilizada. Utilizan adsorbentes | y tiene un ciclo de vida | del gel silice, se realiza a
como carbén activado, gel de | amplio. altas temperaturas (250°C)
silice, alimina activada, zeolita | En el caso de gel de silice, | Puede generar residuos
y adsorbentes poliméricos. la regeneracion es posible. | peligrosos.
Los costos de operaciéon
son altos debido a la
regeneracion y reemplazo
del material adsorbente.
Fundamentado en la
ermeabilidad selectiva de | Rapida instalaciony puesta . -
P P yp Baja selectividad de
ciertas membranas al H2S. La | en marcha.
S . . . . membranas.
separacion estd basada en el | Baja energia requerida.
A . CL o No es adecuado para
principio de permeabilidad de | Altas eficiencias de -
Membranas necesidades de alta pureza.

moléculas de gas que pueden
fluir a través de una membrana
a diferentes velocidades
siendo la presion diferencial la
fuerza motriz.

eliminacion (> 98%).

La salida de producto es
flexible.

También se elimina COs..

Membrana de alto costo.
Operacion y mantenimiento
caros.
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Tabla 3. Procesos bioldgicos utilizados en la desulfuracién de biogas

Proceso Fundamento Referencias
Este proceso consta de dos etapas: en la primera se lleva a cabo
la absorcion de Hz2S en una torre de absorcién con una solucion
neutra o ligeramente alcalina (pH 7-8). Posteriormente se | Abatzoglouy col.
produce una oxidacién bioldgica del HS™ hasta azufre elemental. | (2008)
Proceso Reacciones quimicas involucradas: Cline y col. (2003)
Thiopaq/Shell- | H,5 + 0H~ & HS™ + H,0 (absorcién de H2S) Gabriel y Sierra
Paques H,S + C0s* & HS™ + HCO3 (Absorcién de H2S) (2017)
CO, + OH™ - HCO5;~ (Absorcién del CO») Quijano y col. (2018)
HS™ + %02 - %SO + OH~ (Produccion de azufre elemental)
En un biofiltro percolador los microorganismos crecen en forma
de biopelicula
sobre un material de soporte. El proceso se lleva a cabo en una
columna empacada con recirculacion continua de medio liquido | Gapriel y Sierra
Biofiltros y se basa en la accu’)n_(_je bacterias litoautotréficas oxidantes E:le (2017)
percoladores azufre, las cuales utilizan el H.S como fuente de energia, | Muyfoz y col. (2015)
aerobios mientras que el Oz se usa como aceptor de electrones de | qyjjano y col. (2018)
acuerdo con las siguientes ecuaciones: Rodero y col. (2018a)
H,S + %02 - 5% + H,0 (Oxidacion a azufre)
H,S + 20, - S0,%~ + 2H* (Oxidacién a sulfato)
Se lleva a cabo principalmente por bacterias oxidantes de sulfuro
reductoras de nitrato (NR-SOB) en el que el NO3 0 NO2  actiian
como aceptor de electrones siendo reducido a N2 mientras que Gabriel v Sierra
Biofiltros el HZS. es el donador.de. electrones y es oxidado hasta SO4+? Las (2017) y
percoladores reacciones son las siguientes: Mufioz y col. (2015)
ANOXICOS Oxidacién a azufre elemental: Quijano cdl (2018)
5H,S + 2N03~ + 6H,0 — 55° + Ny + 120H- Roéero ycol'(2018a)
Oxidacién completa a sulfato: y col.
Sst + 8N03_ 4 55042‘_ + 4'N2 + 4’H20 + 2H+
Se basa en la accidon de microorganismos litoautotréficos que
reducen el H2S en el mismo digestor donde se produce el biogas.
En este proceso, se mantienen condiciones microaerofilicas ya ~
o sea en el espacio de cabeza del digestor o mediante burbujeo de Mufioz y col. (2015)
Eliminacion Pokorna y Zabranska

microaerdbica
in-situ

02 o aire en la fase liquida.

Se lleva a cabo principalmente la siguiente reaccion:
2HS™ 4+ 0, - 25° + 20H~ (oxidacién a azufre elemental)
Aunque también se puede oxidar a sulfato:

2HS™ + 40, - 250,* + 2H™ (oxidaci6n a sulfato)

(2015)
Quijano y col. (2018)
Rodero y col. (2018a)

Reactores
algales de alta
tasa

La accién conjunta de microalgas y bacterias permite la remocion
simultanea de H2S y CO2 en un solo proceso. Las microalgas
mediante procesos de fotosintesis fijan el CO2 y producen Oz, el
cual es utilizado por bacterias autotréficas para convertir el H2S
absorbido a sulfato.
Las reacciones del proceso son:
Para la fotosintesis:
CO, + H,0 + fotones + nutrientes

= 03 + CHy63N0.1400.43P0.00650.005 (biomasa)
Para la oxidacién completa del H2S:
H,S 420, » S02~ + 2H*

Bahry col. (2014)
Franco-Morgado y col.
(2018)

Lebrero y col. (2015)
Mufoz y col. (2015)
Quijano y col. (2017)
Rodero y col. (2018a)
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1.4 Reactores algales de alta tasa para desulfuracién de biogéas

Los organismos fotosintéticos (bacterias fotosintéticas, cianobacterias y microalgas
rojas, verdes o marrones) pueden transformar el CO2 en macromoléculas
constitutivas de la biomasa y Oz, mediante la utilizacion de una fuente de energia
luminosa y un compuesto donador de electrones (Posadas y col., 2014). El oxigeno
producido por las microalgas es utilizado a su vez por microorganismos heterétrofos
y autétrofos para la oxidacion de materia organica, amonio y H2S cuando estos
sistemas se utilizan para la desulfuracion del biogas. La aireacion provista por las
microalgas representa un ahorro considerable en comparacién con los sistemas
tradicionales de aireacion (Franco-Morgado y col., 2017; Posadas y col., 2014). Las
configuraciones de fotobiorreactores tipo raceway Yy los fotobiorreactores tubulares
constituyen las configuraciones de reactores algales de alta tasa abiertos y cerrados
mAas comunes, respectivamente, siendo el tipo raceway la configuracion de
fotobiorreactor mas aplicada acoplada a un moddulo de absorcion para la
desulfuracion de biogas (Figura 3) (Alcantara y col., 2015; De Godos y col., 2009;
Serejo y col., 2015; Razzak y col., 2013). Los fotobiorreactores tipo raceway son
estanques abiertos poco profundos con una rueda de paletas para proporcionar la
mezcla de cultivo y la recirculacién (10 - 30 cm s?) y el acceso de las microalgas a
la luz y los nutrientes (De Godos y col., 2009). La profundidad de los estanques
varia de 10 a 30 cm y algunos disefios cuentan con un sumidero y curvas para
mejorar la mezcla, el suministro de CO:2 y la eliminacion de Oz (Mendoza y col.,
2013a; 2013b). Los HRAP (por sus siglas en inglés, high rate algal-ponds)

reportados en la literatura utilizan columnas de burbujeo como modulos de
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absorcion (Zednikova y col., 2018). Este dispositivo es una columna cilindrica
vertical en la que la fase gaseosa se dispersa a través de un burbujeador,
ocasionando que las burbujas se eleven a través de la fase liquida que puede
alimentarse en modo co-corriente o contracorriente (Gruenewald y Radnjanski,
2016). En el modulo de absorcion, el H2S y el CO:2 se transfieren del biogés al medio

de cultivo, donde posteriormente, son recirculados al fotobiorreactor (Bose y col.,

2019).
Moédulo de
absorcion
Salida de
biogas
Recirculacién
de liquido
Luz
Entrada
Entrada de

_ biogas
Fotobiorreactor | Q Salida de
tipo raceway liquido

Figura 3. Esquema general del sistema de un reactor algal de alta tasa acoplado a un
modulo de absorcion para desulfuracion de biogas

Las principales ventajas del fotobiorreactor tipo raceway son su construccion y
operacion relativamente faciles, y sus bajos costos operativos y de mantenimiento,
mientras que su principal desventaja es la baja productividad de biomasa (= 5 - 20

g m2 d?) (Park y col., 2011; Saeid y Chojnacka, 2015). Otras ventajas de estos
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sistemas es la valorizacién de la biomasa algal producida que se puede utilizar como
materia prima para la produccién de biocombustibles (biogas, bioetanol o biodiesel)
o productos de alto valor agregado tales como pigmentos, nutraceuticos,
fertilizantes, lipidos o alimentos para aves y peces (Mufioz y col., 2015; Posadas y
col., 2014; Quijano y col., 2017; Serejo y col., 2015). Ademas, los nutrientes para el
crecimiento de microalgas pueden obtenerse de la fraccion liquida de digestato
generado en la misma planta de tratamiento de aguas residuales, lo cual mejora la

viabilidad econdmica y ambiental de esta tecnologia (Xia y Murphy, 2016).

1.5 Transferencia de masa en reactores algales de alta tasa acoplados a un

maodulo de absorcién

Cuando una sustancia se mueve desde el seno de una fase a la interfase o
viceversa, el fendbmeno es conocido como transferencia de masa (Montoya y
Bermudez, 2003). La transferencia de masa del COz2, H2S y O2 son procesos clave
en la desulfuracion y enriquecimiento de biogas. Se debe maximizar la transferencia
de masa del CO2y del H2S del biogas al liquido, para incrementar el poder calorifico,
asi como disminuir la transferencia del Oz del liquido al biogés para no generar una

mezcla posiblemente explosiva (exceso de aireacion) (Gabriel y Sierra, 2017).

1.5.1 Transferencia de masa en el médulo de absorciéon

La transferencia de H2S y CO:2 del biogas al liquido ocurre en el médulo de

absorcion. La capacidad de absorcion depende de las concentraciones de equilibrio
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entre la fase gaseosa y la fase liquida. Para concentraciones diluidas en muchos
gases y en un amplio intervalo de concentraciones, la relacion de equilibrio viene
dada por la ley de Henry, que cuantifica la capacidad de absorcién de gas en el
fluido (Markos, 2011; Wong, 2013). La velocidad de transferencia de un gas (Nc/L)
desde la fase gaseosa (burbujas) hasta la fase liquida (medio liquido) se puede
evaluar mediante el coeficiente volumétrico de transferencia de masa (kLa), que en
condiciones perfectamente mezcladas se puede expresar como la Ecuacion 1

(Erazo y col., 2001).

Nej = kpa (- c,) 1)

donde Cg es la concentracién del compuesto en gas, H es la constante de Henry
del compuesto y CL es la concentracion de sustrato disuelto en la fase liquida a
granel en el tiempo t. El valor de kia puede considerarse como el producto del
coeficiente de transferencia de masa k. por el &rea interfacial especifica a. Los
valores de kL y a dependen de las propiedades estaticas (es decir, densidad,
difusividad y tension superficial) y dinamicas de la fase liquida (Merchuk y Gluz,
1999). Si bien el coeficiente de transferencia de masa k. varia solo dentro de un
rango limitado, el &rea interfacial especifica es méas sensible a los cambios en las
variables de operacion y propiedades del fluido. Por lo tanto, el area interfacial
especifica es principalmente responsable de los cambios en la tasa de transferencia
de masa causados por variaciones en la turbulencia, el tamafo de las burbujas y

las propiedades del liquido (Guieysse y col., 2011).
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En este contexto, cuando el medio liquido tiene concentraciones del gas disuelto
cercano a cero, el Hz2S, que tiene una constante de Henry de 0.386 adimensional (a
20°C y 1 atm) sera absorbido mas rapido que el CO2 (H=1.13, a 20°C y 1 atm) bajo
las mismas condiciones de operacion; ademas, por ser gases acidos, se requiere
tener en el sistema valores altos de pH (8-10) para mejorar su transferencia de masa
(Rodero y col., 2018). Por el contrario, la baja solubilidad del metano (H = 64.4, a
20°C y 1 atm) constituye una ventaja importante en el aumento de la capacidad
calorifica del biogas, ya que se minimizan las pérdidas de este gas durante la

transferencia (Kao y col., 2012; Posadas y col., 2015).

1.5.2 Transferencia de masa en el fotobiorreactor

En el fotobiorreactor, la importancia de la transferencia de masa de CO:2 en el
bioproceso radica en que este es la principal fuente de carbono. Su transferencia
depende que el COz ingrese a la célula y pueda ser metabolizado para la produccién
de biomasa (Rubio y Moreno, 2011). La especie de carbono inorganico disuelto es
gobernado por el pH del medio acuoso. De este modo, el CO2 domina cuando el pH
< 5, el &cido carbdnico cuando es 5 < pH < 7, el ién bicarbonato cuando 7 < pH < 9
y el i6bn carbonato cuando el pH > 9 (Bose y col., 2019). Ademas, en sistemas
microalga-bacteria enfocados a la purificacion de biogés, la disponibilidad de
oxigeno disuelto llega a ser muy importante ya que la oxidacion de H2S puede limitar
el O2 disuelto disponible para otras funciones como la oxidaciéon de materia organica
y nutrientes en el HRAP (Garcia-Ochoa y col.,, 2010; Ramirez-Rueda, 2018;
Rodriguez-Martin, 2018; Rojas-Merchan, 2015). ElI biogas con altas
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concentraciones de Hz2S requiere una alta tasa de suministro de Oz para la oxidacién
de H2S en disolucion, requiriendo medio mol de Oz para oxidarse a azufre elemental
y 2 moles de O:2 para la oxidacién completa hasta SO4% (Ecuacion 3 y Ecuacion 4)
(Barrera y col., 2013; Gonzalez-Sanchez y col., 2008). La oxidacién completa a
sulfato ofrece una ventaja hacia la valorizacion de los efluentes del sistema de
desulfuracion, debido a que las microalgas lo ocupan como nutriente directo.
También, la corriente liquida rica en sulfato y biomasa algal puede utilizarse con
fines de fertilizacion y acondicionamiento de suelos (Coppens y col., 2015; San

Valero y col., 2019).

Absorcion:

HyS40s + OH™ & HS™ + H,0 (2)
Oxidacion biolégica:

HS™ + %02 - S% + OH~ (oxidacién a azufre elemental) (3)

HS™ +20, - SO0;~ + H* (oxidacion completa a sulfato)  (4)

La transferencia de Oz en un HRAP acoplado a un médulo de absorcién esta

determinada por el siguiente balance de masa bajo condiciones no limitantes de luz:

dc,
at

OTR + OPR — OUR (5)

Donde, OTR (por sus siglas en inglés, oxygen transfer rate) es la tasa de
transferencia de Oz del gas al liquido en el fotobiorreactor, OPR (por sus siglas en
inglés, oxygen production rate) representa la tasa de produccion de O2 debido a la

actividad fotosintética, y OUR (por sus siglas en inglés, oxygen uptake rate) es la
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tasa de utilizacién de Oz en el sistema, en el que en ausencia de materia organica,
representa el consumo de O2 disuelto principalmente para la oxidacion del Hz2S (y

nutrientes como el amonio), asi como para respiracion endogena.

1.6 Médulos de absorcion utilizados en reactores algales de alta tasa

El médulo de absorcion que se usa en los sistemas algales de alta tasa para
desulfuracion de biogés es el tipo columna de burbujeo (Franco-Morgado y col.,
2017, Rodero y col., 2018b; Serejo y col., 2015; Toledo-Cervantes y col., 2016), sin
embargo, uno de sus principales problemas es un deficiente mezclado debido a que
las corrientes de flujo son aleatorias (Guieysse y col., 2011). Ademas, cuando se
acopla a un HRAP, la relacion altura/diametro de la columna utilizada varia de 37-
143 (Franco-Morgado y col., 2017; Marin y col., 2018; Meier y col., 2018; Posadas
y col., 2017; Rodero y col., 2018b; Serejo y col., 2015; Toledo-Cervantes y col.,
2017) haciéndolas poco factible para su escala industrial. Para cierto tipo de
procesos es conveniente modificar estas columnas de burbujeo para fijar un patrén
de circulacién de liquido en su interior (Suh y col., 1992). Una columna de burbujeo
modificada en este sentido, se transforma en el denominado reactor airlift. Los
reactores airlift (ALR) son dispositivos en el que un tubo concéntrico permite separar
al médulo de absorcion en dos zonas, una zona conocida como “riser” (donde se
suministra el gas), y otra como “downcomer” (sin presencia de gas), generando, una

diferencia de densidades de la fase liquida (Figura 4) (Guieysse y col., 2011).
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Figura 4. llustracion esqueméatica de componentes tipicos de un reactor airlift. Copiado de
Guieysse y col., 2011

Debido a lo anterior, un modulo de absorcidn tipo airlift ofrece ventajas comparada
con la columna de burbujeo, tales como, una mejor capacidad de transferencia de
masa, mayores velocidades superficiales gas-liquido, se puede conseguir patrones
de flujo bien definidos, mejor rentabilidad y minimo riesgo de contaminacién,
posibilidad simple y altamente efectiva de fluidizacidén de los sélidos, generacion de
esfuerzos cortantes bajos y uniformes lo que ayuda al crecimiento celular sin dafiar
o estresar al microorganismo (Cortés y col., 2013). Adicionalmente, la utilizacién de
un modulo de absorcién con mas transferencia de masa se podria traducir en TRG
mas cortos comparados con modulos tipo CB y, por lo tanto, en sistemas mas

compactos.
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1.7 Justificacién

En las dltimas dos décadas, varios paises de la Unién Europea, Estados Unidos,
Chile, entre otros, han usado los sistemas algales de alta tasa acoplados a un
modulo de absorcion para la desulfuracion y enriquecimiento del biogéas, logrando
conseguir una calidad semejante a la del gas natural (biometano) con composicion
de CHs >95%, CO2 <2-3%, H2S <0.003% (Gabriel y Sierra, 2017; Mufioz y col.,
2015; Toledo-Cervantes y col., 2016). Sin embargo, para este proceso se requieren
tiempos de retencion del gas muy largos, entre 30 y 500 min, e irradiancia de 500 -
1300 pmol m=? s (Franco-Morgado y col., 2017, Rodero y col., 2018b; Serejo y col.,
2015; Toledo-Cervantes y col., 2016). Esto implica volumenes de mddulo de
absorcion muy grandes, limitando la factibilidad econémica del proceso, mientras
gue una alta irradiancia limita las regiones donde se puede llevar a cabo el

enriguecimiento del biogas hasta biometano (Buitrén y col., 2017).

En muchos casos, no se necesita el enriguecimiento hasta biometano y sélo se
necesita la desulfuracion para habilitar el biogas en la produccién de energia térmica
y eléctrica, ya que la eliminacion de H2S es el Gnico paso obligatorio, requiriendo
concentraciones menores a 400-500 ppmyv para evitar dafios irreversibles en los
equipos (pilas de combustible, procesos cataliticos de reformado, refrigeradores,
calentadores y otros dispositivos metalicos como compresores, estanques de
almacenamiento de gas y motores de combustion interna) (Gabriel y Sierra, 2017;

Mufioz y col., 2015; Quijano y col., 2018).

Por lo tanto, en el presente trabajo se estudio si el proceso de desulfuracion se
puede llevar a cabo teniendo una irradiancia fotosintética PAR (200 pmol m? s?) y
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tiempos de residencia de gas (10-30 min) menores comparada con las requeridas
para calidad de biometano, asi como el incremento de poder calorifico de biogas
bajo estas mismas condiciones. Adicionalmente, y debido a que en literatura no se
ha ocupado un reactor tipo airlift como modulo de absorcion acoplado a un
fotobiorreactor, se compard este moédulo contra un médulo de absorcién tipo
columna de burbujeo, con el fin de determinar, si la mejora de transferencia de masa

se podria traducir en tener sistemas mas compactos.
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2. OBJETIVOS

2.1 Objetivo general

Comparar la remocion de H2S de biogas entre médulos de absorcion tipo airlift y

tipo columna de burbujeo, acoplados a un fotobiorreactor tipo raceway.

2.2 Objetivos especificos

1) Caracterizar el desempefio de transferencia de masa del sistema de
desulfuracion bajo condiciones abioticas: fotobiorreactor tipo raceway y
modulos de absorcion tipo columna de burbujeo y tipo airlift.

2) Comparar los médulos de absorcion tipo columna de burbujeo y tipo airlift
acoplados a un fotobiorreactor tipo raceway mediante parametros de
desempefio bajo condiciones bidticas, asi como determinar el porcentaje de
HS- absorbido oxidado a sulfato.

3) Evaluar la capacidad de remocion de CO2 de ambos médulos de absorcion

y el consecuente incremento en la capacidad calorifica del biogéas purificado.

3. HIPOTESIS

La configuracién de fotobiorreactor acoplado a un médulo de absorcion tipo airlift
tendra una mayor eficiencia de desulfuracion y un mayor incremento del poder
calorifico de biogas debido a una mejor transferencia de masa comparado con un
modulo de absorcion tipo columna de burbujeo bajo las mismas condiciones de

operacion.
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4. MATERIALES Y METODOS
4.1 Sistema experimental

El sistema experimental consistié en un fotobiorreactor de interior tipo raceway de
10 L con una superficie iluminada de 0.11 m? (longitud: 59.9 cm, ancho: 20.1 cm,
profundidad: 10 cm, Figura 5) y dos canales de agua dividida por una pared central.
El fotobiorreactor fue operado con un volumen de trabajo de 7 L agitado
continuamente por una rueda de paletas de 6 cuchillas a una velocidad de
recirculacion interna de =18 cm s™1. Una radiacién fotosintética activa (PAR) de 200
+ 20 ymol m™2 s7! en la superficie fue proporcionada por luces LED operados en un
régimen de luz: oscuridad de 12:12 h (Figura 6). El sistema fue equipado con sondas
calibradas para medicion en linea de oxigeno disuelto (OD), temperatura y pH
conectadas a una tarjeta de adquisicion de datos Vernier® (Oregon, Estados
Unidos). El fotobiorreactor se conecté a un modulo de absorcidn, tipo columna de
burbujeo (CB, diametro interno: 5.75 cm, altura: 45 cm, Figura 7) o bien tipo airlift
(ALR, diametro interno: 5.75 cm, altura: 45 cm, con un tubo concéntrico de diametro
interno de 3.81 cm, altura 24 cm y 3 cm de separaciéon con respecto al fondo de la
columna, Figura 8). Ambos médulos de absorcion fueron operados a un volumen de
trabajo de 1 L, en el cual, por medio de un difusor poroso (0.5 micrones), el biogas
se suministrd en co-corriente con respecto al caudal de recirculacion de liquido. El
fotobiorreactor fue alimentado con medio de sales minerales BG-11 y operado en
continuo, a partir del dia 14 de operacién, a un tiempo de retencion hidraulica (TRH)
de 15 dias suministrando continuamente agua destilada para compensar pérdidas

por evaporacion.
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Figura 5. Fotobiorreactor tipo raceway, vista superior. La altura del reactor desde su base
fue de 10 cm
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Figura 6. Esquema del sistema experimental para la purificacion y enriquecimiento de
biogés, donde: (1) sensor de pH, (2) sensor de temperatura, (3) sensor de oxigeno
disuelto, (4) valvula de aguja calibrada, (5) puerto de muestreo de gas
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4.2 Biogas, in6culo y medio de cultivo

Se utilizé una mezcla de biogas sintético compuesto de CH4 (60%), CO2 (39.5%) y
H2S (0.5%) -correspondiente a 5000 ppmy de H2S- (Praxair, México). El
fotobiorreactor tipo raceway fue inoculado con el cultivo de microalgas no axénicas
reportado por Coronado-Apodaca y col. (2019), a una concentracion inicial de
s6lidos suspendidos volatiles (SSV) de 100 g m3. La Tabla 4 presenta la
composicion del medio de sales minerales BG-11 (UTEX Culture Collection of
Algae) utilizado para garantizar el crecimiento de los microorganismos

fotoautotrofos y de las bacterias sulfuro-oxidantes sin limitacion de nutrientes con

un pH de 7.
Tabla 4. Composicion del medio de sales minerales BG-11
Compuesto Concentracién final (mg L)

NaNO3 1500

K2HPO4 40

MgSOs - 7 H20 74

CaClz - 2H20 35

Acido citrico - H20 7

Citrato de Amonio Férrico - 2H20 6

Na2EDTA - 2H20 1

Na2COs 20

NaHCOs 6800
Micronutrientes Concentracién final (mg L)

H3BOs3 2.84

MnClz - 4H20 1.78

ZnS0O4 - 7TH20 0.22

NaMoOs -2H20 0.39

CuSOs4 - 5H20 0.07

Co(NOs)s - 6H20 0.05
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4.3 Condiciones operacionales

Los parametros de operacion de tiempo de residencia de gas (TRG, Ecuacion 6) y

relacion volumétrica liquido de recirculacion liquido/biogas (L/G, Ecuacion 7) fueron

estudiados en siete condiciones experimentales con la finalidad de comparar el

desempeiio de una columna de burbujeo (CB) y un sistema airlift (ALR) como

modulos de absorcion. La Tabla 5 presenta las condiciones de operacion estudiadas

en los modulos de absorcion evaluados. El desemperio de los mddulos de absorcion

se evalué en términos de eficacia de eliminacion de H2S y CO:2 (Ecuacion 8),

capacidad de eliminacion de H2S y CO2z (Ecuacion 9), y desempefio de oxidacion de

H2S a SO4? (Ecuacion 10).

Tabla 5. Condiciones de operacién estudiados en el médulo de absorcion

Etapa Modulo Dias de | TRG . Carga de H,S | Cargade CO;
experimental de 2 operacion | (min) Relacion L/G (9H2S M3iiquigo h) | (@CO2 MSiquido h™Y)
absorcion

| CB 0-30 60 4:1 1.0 101.3

Il ALR 31-44 10 1.1 5.8 589.7

11 ALR 45 - 55 30 11 1.9 198.6

1\ ALR 56 — 63 30 4.1 1.9 198.6

\% CB 64 — 83 30 4.1 1.9 198.6

VI CB 84 -90 30 11 1.9 198.6

VI CB 91 -96 10 1.1 5.8 589.7

Los siguientes parametros de operacion fueron estudiados en el presente trabajo:

Tiempo de residencia del gas (TRG)

TRG = -
F.

mn

(6)
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Relacion volumétrica liquido de recirculacion / biogas (L/G)

Relacién L/G = % (7)

Los siguientes parametros fueron utilizados para evaluar el desempefio del sistema:

Eficacia de eliminacion (EE) de H2S y CO:2 en fase gaseosa

EE (%) =<2 x 100 (8)

Capacidad de eliminacién (CE) de H2S 'y CO2

CE — (Ce Fin_cs Fout) (9)
Vr

Desempefio de oxidacién de H2S a SO4? (DOX)

2_
[S_SOZ_1QLiquid out | d[5_504- ] \
4 vr ' dt '

CE

QLiquid in

T %100 (10)

[s-503"]
DOX (%)=

4.4 Caracterizacion de la transferencia de masa bajo condiciones abioticas

Se utilizé O2 como gas modelo para medir el desempefio de transferencia de masa
bajo condiciones abidticas estudiando, en ambos modulos de absorcion, tiempos de
residencia del gas de 10 y 30 min, mientras que, para el fotobiorreactor tipo raceway,
la velocidad de recirculacion interna de 18 cm s™. La caracterizacién del coeficiente
volumétrico de transferencia de masa (k.a), tanto en los moédulos de absorcion como
en el raceway, se llevé a cabo con el método dinamico propuesto por Estrada y col.

(2014), el cual se describe a continuacion.
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Para los modulos de absorcidn, tipo columna de burbujeo y tipo airlift se realizaron
las caracterizaciones de kiLa de la siguiente manera: se afiadié 1 L de agua de la
llave a un recipiente, el cual se burbujed con N2 por 3 minutos, después se agrego
0.29 g L* de sulfito de sodio para garantizar la completa desoxigenacién del liquido.
Se transfiri6 el liquido desoxigenado al médulo de absorcion donde posteriormente
se inicio la aireacién. Se midié online la concentracién de oxigeno disuelto (12
muestras por minuto) hasta alcanzar el valor de saturacion para cada uno de los
flujos de aire estudiados (34 + 0.71 y 102 + 1.03 mL min, correspondientes a los
tiempos de residencia del gas de 30 y 10 min, respectivamente) (Figura 9). Con los
datos de concentracién de oxigeno disuelto se determiné el valor de kia del Oz de
la CB (kLao._cs) y del ALR (kLao,_arr) utilizando la Ecuacion 1. El valor de la constante

adimensional de H bajo las condiciones de trabajo fue de 31.49 (Sander, 2015).

) Sonda de
Compresor M—— 0
de aire = % ? —

Tanque ]
de N, N Médulo de Adgquisicion de
N\~ absorcion datos
Na,SO;,

Figura 9. Esquema del montaje experimental en la caracterizacion de transferencia de
masa en el médulo de absorcion tipo columna de burbujeo
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En el caso del fotobiorreactor tipo raceway se afiadieron 7 L de agua de la llave a
un recipiente, el cual se burbujed con nitrégeno (N2) por 3 minutos y posteriormente
se agregd6 0.29 g L de sulfito de sodio para garantizar la completa desoxigenacion
del liquido. Se transfiri6 el liquido desoxigenado al fotobiorreactor tipo raceway y se
inicio la agitacion. Se midio on line la concentracion de oxigeno disuelto (2 muestras
por minuto) hasta alcanzar el valor de saturacion de la velocidad superficial de
liguido estudiada (Figura 10). Con los datos de concentracion de O: disuelto se

determino el valor de kLa del Oz (kLao._nrar) coOn la Ecuacion 1.

Adquisicién de
- ok datos

Na,SO4

Compresor
de aire

Tanque
de N,

Sonda de O,

Fotobiorreactor
tipo raceway

Figura 10. Esquema del montaje experimental en la caracterizacion de transferencia de
masa en el fotobiorreactor tipo raceway.

Una vez determinados los valores de kLa para Oz, los valores de kia para CO:2 se

estimaron utilizando la correlacién propuesta por Estrada y col., (2014):

kLa (1/Vmx)™*
LYX — m,X — (11)
krarer (1/Vm,ref)
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donde, kLaxy kLarer representan los coeficientes volumétricos de transferencia de
masa del CO2 y del O2 (compuesto de referencia), respectivamente. Mientras que
Vmx Y Vmret representan los volimenes moleculares del CO:2 y del Og,
respectivamente. Los valores utilizados de Vmx Y Vmef para CO2y Oz fueron 34.0 y

25.6 mL mol? (Wilke y Chang, 1955).

La caracterizacion de transferencia de masa por el método dinamico utilizado en el
presente trabajo requirié también de la caracterizacion del tiempo de respuesta del
electrodo (Tr). EI Tr, de acuerdo con Garcia Ochoa y Gomez (2009), se define como
el tiempo necesario para alcanzar el 63% del valor final medido cuando se expone
a un cambio drastico de concentracion. Para este fin, el electrodo de Oz disuelto fue
sumergido en una solucion de sulfito de sodio. Una vez que el electrodo presenté
lecturas estables (~0 g m de O2 disuelto) se transfirié a una solucién saturada de
oxigeno y se registré el tiempo requerido para alcanzar el 63% de la concentracion
de saturacion. El Tr se debe considerar en la Ecuacion 1 cuando sea mayor que
1/kLa, o si es del mismo orden de magnitud (Garcia-Ochoa y Goémez, 2009; Ordaz

y col., 2017).

4.5 Caracterizaciéon de OUR y OPR bajo condiciones bioticas

La caracterizacién de OUR y OPR en el fotobiorreactor tipo raceway se realizé en
las etapas con relacion L/G 1:1, cuando la operacion del sistema se encontraba

estable (Tabla 6).
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El valor de OUR se determiné durante periodos de oscuridad, con el objetivo de que
las microalgas no efectuaran la fotosintesis. El sensor éptico de O: disuelto
colocado en el fotobiorreactor midié el consumo progresivo de Oz. Se utilizo el kLa
abidtico para O: determinado en el fotobiorreactor tipo raceway utilizando una
velocidad de recirculacion interna de 18 cm s con el fin de determinar OUR bajo
condiciones bidticas. En ausencia de iluminacion, la Ecuacion 5 se puede escribir

de la siguiente manera:

dc C
d_tL = kLaOZ_HRAP (FG - CL) — OUR (12)

Una vez determinado el valor de OUR, el valor de OPR se determind de acuerdo
con la Ecuacion 5, teniendo a OPR como pardmetro de ajuste. La determinacion de
OPR se llevo a cabo en periodos de iluminacién posteriores a las etapas de
oscuridad utilizadas para la determinacion de OUR. Cuando la concentracién de OD
alcanzé un valor minimo de aproximadamente 1 g m3, las lamparas LED se
encendieron con el objetivo de que las microalgas llevaran a cabo actividad
fotosintética y asi obtener OPR con los datos de concentracién de OD hasta
alcanzar el valor de saturacion. La constante de Henry para el Oz utilizada fue de

31.49 (Sander, 2015).

Los datos de concentracién de OD se ajustaron a las Ecuaciones 5y 12 utilizando
el método de Runge—Kutta de cuarto orden, mientras que el método Levenberg—
Marquardt se uso para el ajuste de parametros usando ModelMakerTM (Cherwell

Scientific, Reino Unido).
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Tabla 6. Condiciones de operacion del sistema durante la caracterizacion biética de OUR

y OPR
Acoplamiento del sistema TRG Relacion LG Carga de Carga de
z . elacion H.S CcO,
Fotobiorreactor I\a/lk;)sd(l)]rlg édne (m : n) (9H2S Mijguigo® h?) | (9CO2 Mijguigo™ h?)
ALR 10 1:1 5.8 589.7
Racewa ALR 30 1:1 1.9 198.6
y CB 30 11 1.9 198.6
CB 10 1:1 5.8 589.7

4.6 Procedimientos analiticos

Para determinar los parametros de desempefio del sistema se determiné
experimentalmente la concentracion de nitrato, sulfato, solidos suspendidos
volatiles (SSV) y carbono inorganico total (CIT) en fase liquida, asi como la
composicion del biogas y la concentracion de H2S en fase gaseosa. Los

procedimientos analiticos se describen a continuacion.

4.6.1 Analisis en fase liquida

La concentracion de biomasa (SSV) se determind de acuerdo con el procedimiento
descrito en los métodos estandar (APHA, 2005). El consumo de NOs y la formacién
de SO4* se monitorizd por medio de cromatografia de iones empleando un equipo
DIONEX ICS-1500 equipado con una columna lonPac AS23 (4 mm x 250 mm) y
detector de conductividad. Se utilizé una solucién de Na2COs / NaHCOs (en una
relaciéon de 4.5/ 0.8 mmol L respectivamente) como fase mévil a una velocidad de

0.8 mL min. EI CIT se determiné con un analizador TOC-L (Shimadzu, Japén). Las
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muestras liquidas para determinacion de nitrato, sulfato y carbono inorgéanico total

se filtraron previamente (0.22 pm).

4.6.2 Analisis en fase gaseosa

Se analizé la composicion del gas (CHa4 y COz2) y la concentracién de H2S por medio
de cromatografia de gases (GC-FID, con detector fotométrico de llama, equipo SRI-
8610C, SRI Instruments, Torrance, CA, USA). Para la composicién de gas, el
cromatografo estuvo equipado con un detector de conductividad térmica (TCD) y
dos columnas empacadas (ambas de 6 pies x 1/8 pulgada, una de silica gel y la otra
de tamiz molecular 13x), el gas acarreador fue nitrégeno a una velocidad de 20 mL
min-, las temperaturas del inyector y del detector se mantuvieron en 90°C y 150°C,
respectivamente. La temperatura de la columna se conservé a 40°C durante cuatro
minutos y se incrementé hasta 110°C a una velocidad de 20°C min?, esta
temperatura se mantuvo durante 1.5 minutos. Para la concentracion de H2S se
utilizé N2 como gas acarreador, a una presiéon de 50 psi, mientras que la temperatura
del detector y horno se mantuvieron a 150°C y 400°C, respectivamente. Se tomaron

muestras de gas a la salida del médulo de absorcion para estos andlisis.

4.7 Anédlisis estadisticos

Los andlisis estadisticos se realizaron mediante el software Real Statistic (2010,
Real Statistic Resource) con un 95% de confianza mediante analisis de varianza

(ANOVA).
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5. RESULTADOS Y DISCUSION

5.1 Caracterizacion de la transferencia de masa (kLa) bajo condiciones
abidticas
5.1.1 Fotobiorreactor tipo raceway

Se determind kLa para O2 (kLao._1rar) €n el fotobiorreactor tipo raceway de forma
abiética utilizando una velocidad de recirculacién interna de 18 cm s (Anexo Il),
obteniendo un valor de kia de 2.9 + 0.3 h’. Con la Ecuacion 11 se estimé el kLa
para CO: a partir del coeficiente para Oz, obteniéndose un valor de k.a para CO:2
(kLaco, 1rar) de 2.6 £ 0.2 hl. En el presente estudio, el Tr del electrodo de OD fue
de 8.07 + 0.9 s (correspondiente con 0.002 h). Dado que el inverso de kLao, rap
(0.34 h) fue varios ordenes de magnitud mayor que el tiempo de respuesta del
electrodo, Tr se desprecio en la Ecuacion 1 para el célculo del kLao, nrar. LOS valores
de kLaco, nrar fueron 11% mas bajos que los valores de kiao, nrar, debido a que el
volumen molecular del CO2 es mayor que el de Oz (34.0 y 25.6 mL mol?,
respectivamente). El valor de kLao, wrar de este trabajo se encuentra dentro del
rango de 0.2 a 8 h'! que Babcock y col. (2002) reportan, para fotobiorreactores tipo
raceway con una profundidad de 5 a 20 cm operados con velocidad de liquido de

15a30cm st

5.1.2 Médulos de absorcion

En la Tabla 7 se presentan los valores de kLa para Oz y para COz determinados en

los médulos de absorcion utilizando un TRG de 10 y 30 min (Anexo Il y V),
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correspondiente a flujos de biogas de 102 y 34 mL min’, respectivamente. Es
importante mencionar que en ambos TRG estudiados, el inverso de kLa para O2 fue
varios ordenes de magnitud mayor que el tiempo de respuesta del electrodo (0.002
h), por lo que el término Tr se despreci6 en la Ecuacion 1 para el calculo del k.a en

los médulos de absorcion.

Tabla 7. Valores de k.a para O y CO2 en los modulos de absorcion

TRG Columna de burbujeo Airlift
(min) kia para Oz | kia para CO:2 kia para Oz | kLa para CO:2
(h*) (h) (h) (h)
10 21.0+x0.9 18.7+0.8 29311 26.2+1.0
30 9.8+£0.2 8.8x0.2 125+1.0 11.1+£0.9

En la Figura 11 se observa que la disminucion del TRG, de 30 a 10 min, conduce a

un efecto positivo en la transferencia de masa, incrementando el kia
aproximadamente 2.7 veces, debido a una mayor turbulencia en el moédulo de
absorcién por un mayor flujo de gas, alcanzando mas rapido la saturacién de OD.
Al realizar un andlisis de varianza (ANOVA), se comprobé que existe diferencia
significativa entre los valores de kLa para Oz y CO2 determinados con TRG de 30y

10 minutos (p<0.05).
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Figura 11. Influencia del TRG en el coeficiente de transferencia de masa k.a para O2
(relleno color) y CO: (relleno trama lineas en diagonal) en el médulo de absorcidn tipo
columna de burbujeo (CB) y airlift (ALR). Las barras de error son la desviacién estandar
de 3 experimentos independientes

Estos resultados indicaron que el desempefio de transferencia de masa de los
mobdulos de absorcién estuvo fuertemente afectado por el TRG utilizado. Es
importante mencionar que el TRG esta relacionado con el flujo de gas que se
suministra en el modulo de absorcion. Asi, a menores TRG, se utilizan mayores

flujos de gas, produciendo, una mayor transferencia de masa.

Por otra parte, cuando se utilizé un TRG de 10 min, la diferencia de los coeficientes
de transferencia de masa entre CB y ALR fue del 34%. Cuando se utilizé6 un TRG

de 30 min, la diferencia de los coeficientes fue de 25%. Estos resultados indicaron
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gue bajo los flujos de gas estudiados, el desempefio de transferencia de masa no

fue muy diferente entre la CB y el ALR.

La diferencia en el desempefio de transferencia de masa entre CB y ALR se ha
reportado ampliamente en la literatura (Babcock y col., 2002; Kumar y Vinod, 2013;
Zednikova y col., 2018). Estas diferencias entre sistemas neumaticos como laCBy
el ALR, se estudian habitualmente en términos del volumen de gas suministrado por
volumen de liquido y por minuto (unidades denominadas “vvm”). En este sentido,
De Jesus y col. (2017), observaron diferencias del 43% entre los k.a de Oz de una
CB y un ALR a partir de 0.5 vvm, siendo el coeficiente de transferencia de la CB
inferior al del ALR. Asimismo, Villadsen y col. (2016) reportaron que el kLa de Oz de
un ALR es de 2 a 4 veces mayor que la CB en 1.5 vvm, mientras que Mestre y col.
(2019) reportaron que con una aireacion de 5 vvm, el kLa de Oz de un ALR es 200%
mayor que la CB. En el presente trabajo, los TRG de 10 y 30 min correspondieron
con valores de 0.1 y 0.03 vvm, respectivamente. Por lo tanto, a pesar de que los
TRG estudiados son cortos en el contexto de desulfuracibn de biogas en
fotobiorreactores, los correspondientes valores en vvm fueron relativamente bajos
como para observar diferencias muy importantes en el desempefio de transferencia
de masa entre CB y ALR. Dado que las diferencias en valores de k.a de CB y ALR
fueron similares, no existi6 gran diferencia de desempefio de remocién de H2S y

CO2 entre ambos moédulos de absorcion bajo condiciones bidticas.
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5.2 Desulfuracion de biogas en HRAP acoplado a mdédulos de absorcion tipo

CByALR

Se evallo el desempefio de ambos mddulos de absorcion acoplados al HRAP a
diferentes cargas de H2S y CO:2 en biogas, TRG, y relacion de recirculacion L/G,
divididas en siete etapas experimentales (Figuras 12 y 13). La primera etapa
experimental (dias 0-30) fue de aclimatacion y enriquecimiento tanto de microalgas

como de bacterias sulfuro-oxidantes.

En la Figura 12 se observa que la composicién de biogas a la salida de ambos
mddulos de absorcion fue semejante bajo las mismas condiciones de operacion.
Esto se debid a que los flujos de biogas utilizados fueron relativamente bajos como
para apreciar una diferencia significativa entre modulos de absorcion. En las Etapas
II'y VII (TRG de 10 min y relacion L/G 1:1), se observo la mayor diferencia de
desempefio. El ALR tuvo una eficacia de eliminacion de CO2 33% mayor con
respecto a la CB. Este incremento del 33% observado con el ALR concuerda con la
diferencia del 34% observada entre los valores de kLa en los médulos de absorcion
(seccion 5.1.2). De acuerdo con el ANOVA, se determind que bajo estas

condiciones de operacién hubo diferencia significativa (p<0.05).

En la Figura 13 se observa que la capacidad de eliminacién de COzy H2S de ambos
mddulos de absorcion fue similar bajo las mismas condiciones de TRG. Esto fue
debido a que las cargas de H2S y CO2 cambian de acuerdo con el flujo de biogas
utilizado. Por lo tanto, a menores TRG, se utilizan mayores flujos de gas,
produciendo, una mayor carga de H2S y COz2. En las Etapas Il y VII (TRG de 10 min
y relacion L/G 1:1), el ALR tuvo una capacidad de eliminacion de CO2 16% mayor
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con respecto a la CB. Por otro lado, en las Etapas IVy V, (TRG de 30 min y relacién
L/G 4:1), la CB tuvo una capacidad de eliminacion de CO2 13% superior con
respecto al ALR. De acuerdo con el ANOVA, se determiné que, en ambas
comparaciones, bajo las condiciones de operacion indicadas, hubo diferencia

significativa (p<0.05).
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La Tabla 8 y 9 presentan un resumen del desempefio de ambos modulos de
absorcién. Sin considerar la etapa de aclimatacion del sistema microalga-bacteria,
se obtuvo una composicion de biogas promedio de 68.7 + 4.2% de CHa y 31.3
4.2% de COz2, con una remocién del 100% de H2S en todas las condiciones de
operacion y con ambos modulos de absorcion. La concentracion mas alta de CHa
en el biogas purificado fue de 71.6 + 4.3 utilizando el ALR con TRG de 30 miny L/G
de 4:1, mientras que con la CB la concentracion méas alta de CH4 fue de 75.1 £ 2.4,

con TRG de 30 miny L/G de 4:1.

En términos generales, de acuerdo con un ANOVA de tres factores (p<0.05), y una
prueba de Tukey, no existié diferencia significativa, en el desempefio de remocién
de COz, el utilizar un médulo de absorcion tipo airlift o tipo columna de burbujeo, asi
como el utilizar un TRG de 10 o 30 min. Sin embargo, el cambio de relacion L/G de
1 a 4 si fue significativo (Anexo V). La comparacion de modulos de absorcidn bajo
las mismas condiciones de operacion se muestra en la Figura 14. En esta
comparacion, existio diferencia significativa en el desempefio de remocion de CO:
entre modulos de absorcion a un TRG de 10 min y relacion L/G 1:1 (Etapas Il 'y VII)
y TRG de 30 miny relacion L/G 4:1 (Etapas IV y V). Sin embargo, no hubo diferencia
significativa en el desempefio de remocion de CO2 de ambos moédulos de absorcion

en un TRG de 30 min y relacion L/G 1:1 (Etapas Il y VI) (p<0.05) (Anexo VI).
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Tabla 8. Desempefio de los médulos de absorcién en términos de composicion de biogas

Modulo . Composicion de biogas ala
Etapa| de (-Ir-an) Rebgon salida del médulo de absorcién
absorcion CHa4 (%) CO2 (%) H2S (%)

I CB 60 4:1 73.1+7.0 26.9+7.0 0

Il ALR 10 11 68.8+2.4 31.2+24 0

1] ALR 30 11 66.3 + 3.8 33.7+3.8 0
v ALR 30 4:1 71.6+4.3 28.4+4.3 0
Vv CB 30 4:1 75.1+24 249+ 24 0
VI CB 30 11 66.9 + 6.4 33.1+6.4 0
VII CB 10 11 63.3+1.4 36.7+1.4 0

Tabla 9. Desempefio de los médulos de absorcién en términos de eficacias y capacidades
de eliminacion de H.S y CO..

Médulo de | , Cor92 Eficacia de o
S AT e
Etapa absorcién (@ m3iquico h") | eliminacion (%) (@ Mo )

CO2 | H2S CO2 H2S CO2 H2S
I CB 101.3 1.0 (31.8+17.7| 100 74.4 + 26.6 1.0
Il ALR 589.7 5.8 21.1+6.2 100 |309.8+21.8 5.8
1 ALR 198.6 1.9 14.6 £ 9.6 100 102.2 £+ 9.9 1.9
v ALR 198.6 1.9 (28.2+10.9| 100 |1129+120 1.9
V CB 198.6 1.9 36.9+6.0 100 130.2+6.4 1.9
VI CB 198.6 19 (16.3+16.3| 100 |107.0+15.7 1.9
Vil CB 589.7 5.8 7.1+34 100 |260.5+124 5.8
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Por otra parte, este trabajo confirmé que es posible llevar a cabo la desulfuracion
total de biogas con una irradiancia de 200 umol m™2 s™1, valor bajo comparado con
irradiancias aplicadas en estudios enfocados al enriquecimiento de biogas a
biometano, cuyos valores estan entre 500 y 1500 pmol m~2 s~ (Franco-Morgado y
col., 2017; Marin y col., 2018; Meier y col., 2018; Posadas y col., 2017; Rodero y
col., 2018; Toledo-Cervantes y col., 2017). Asimismo, tiempos de retencion del
biogas de hasta 10 min fueron suficientes para llevar a cabo la absorcion total del
H2S. Bajo estas condiciones de operacion también se consiguié remover entre el 7
y 37% de COg2, incrementando la capacidad calorifica del biogas entre un 5y un

25% (Tabla 10).

Tabla 10. Caracteristicas del biogas purificado e incremento en la capacidad calorifica
debido a la remocion de CO..

o oo | T | rtion | s e o | "o
CHa (%) CO2(%) | HoS (%) | calorifica (%)
I ALR 10 1:1 68.8+2.4 | 31.2+24 0 146+4.0
1] ALR 30 1:1 66.3+3.7 | 33.7+38 0 10.5+6.2
\Y; ALR 30 4:1 716+43 | 284+43 0 19372
v C.B. 30 4:1 75124 | 249+24 0 252+4.0
VI C.B. 30 1:1 66.9+6.4 | 33.1+6.4 0 11.5+10.7
Vil C.B. 10 1:1 63.3+14 | 36.7+1.4 0 5.5+£23

En comparacion con los valores obtenidos con relacién L/G 1:1y TRG de 30 min, el
aumento de la relacion L/G a 4:1 (manteniendo el mismo TRG) influyé positivamente
en la composicion del biogas a la salida del modulo de absorcion. La reduccion de
la concentracion de CO:2 debido al incremento de la relacion L/G se ha reportado
ampliamente en la literatura, lo cual se atribuye al incremento de la turbulencia en

el modulo de absorcion y a una renovacion de liquido mas rapida, lo que mejoro la
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transferencia del CO:2 del biogas al liquido (Bahr y col., 2014; Marin y col., 2019;
Serejoy col., 2015). Sin embargo, el incremento del L/G también implica un aumento
en la concentracion de otros gases indeseables a la salida del modulo de absorcién,

tales como el O2 0 el N2.

En la Tabla 11 se comparan los resultados obtenidos en este trabajo con otros
sistemas algales de alta tasa enfocados a la purificacion y enriquecimiento de
biogas. Como principales diferencias entre trabajos anteriores y el presente estudio
destacan la geometria del médulo de absorcién, los TRG, asi como las irradiancias
utilizadas. Es importante notar que el Unico reporte de la Tabla 11 con irradiancia
menor a la utilizada en este trabajo fue el de Serejo y col. (2015). Estos autores, con
irradiancia de 104 ymol m™2 s™, obtuvieron mayor eficacia de remocién de CO:
debido a que utilizaron un biogas con una concentracion de CO2 10% menor que en
el presente estudio, asi como un TRG hasta 49 veces mayor. Por lo tanto, el
presente trabajo confirmd que ambas configuraciones de modulo de absorcion y las
condiciones de operacién propuestas permiten la desulfuracion completa del biogas
y al mismo tiempo pueden incrementar el poder calorifico del biogas purificado hasta
en 19-25%. Estos resultados representan un avance en el campo de estudio ya que
amplian el rango de utilizacion de fotobiorreactores en regiones con moderada
irradiancia y con sistemas de absorcion compactos (disminuyendo costos de
inversion y operacion). De tal forma que los HRAP también pueden ser concebidos
como sistemas de desulfuracion de biogas y no solamente para el enriquecimiento

hasta biometano.
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Tabla 11. Comparacién del desempefio de los modulos de absorcién con otros autores

Geometria del

Composicién de

4 modulo de biogés de entrada EE EE
Médulo absorcion g TRG B o maxima | maxima
de ) Relacion | Cargade H,S Irradiancia de H.S | de co :
i 2 (min) L/G 3kl I m2sD 2 2 Referencia
absorcion Ratio CO» | CH: | H.S (9 m3gquigoh?) | (umol m?s . .
altura/diametro | (%) | (%) | (%) (%) (%)
Toledo-
CB 37.5 29.5 70 0.5 62 0.5 0.09 1500 98 100 Cervantes y
col., (2017)
Marin y col.,
CB 37.5 29.5 70 0.5 48 1 0.1 1207 100 96 (2018)
0.18- Meier y col.,
CB 142.5 32 67 0.35 20 1 0.8-2.7 500 100 98 (2018)
Rodero y col.,
CB 375 29.5 70 0.5 30 0.5 0.2 1350 100 99 (2018b)
Posadas y
CB 375 29.5 70 0.5 48 0.5 0.1 1427 100 95 col., (2017)
69.5 Franco-
CB 42.1 30 N. 0.5 23 5 0.3 500 100 92 Morgado y
2 col., (2017)
cB 375 205 | 70 | 05 | 8% | 0567 0.04-0.07 104 100 go | Sereioycol,
' ' ' 493 ' ' ' (2015)
CB 7.8 39.5 60 0.5 | 10-30 1-4 1.9-5.8 200 100 37 Este trabajo
ALR 7.8 39.5 60 0.5 | 10-30 1-4 1.9-5.8 200 100 28 Este trabajo

57




5.3 Oxigeno Disuelto y desempefio de oxidacion de H2S (DOX)

Durante todas las etapas experimentales la concentracion de Oz disuelto en el
liquido estuvo entre 1y 10 g m™ (Figura 15). La variacién de la concentracién de O2
se debié a cambios en la carga de H2S y al régimen de iluminacién/oscuridad de
12:12 h empleado. Las cargas de entrada de H2S fueron 1.9 y 5.8 gH2S m-3jiquido ht
para ambos modulos de absorcion, lo que corresponde con requerimientos de Oz
de 3.6 y 11 gO2 m3iiquido h™, considerando la oxidacién completa del HS- absorbido
(Ecuacion 4). Se caracterizd6 experimentalmente OUR y OPR a las etapas con
relacion de recirculacion L/G de 1:1 (Etapas I, Ill, VI 'y VII). Se escogio esta relacion
L/G, porque estd en el rango que recomiendan utilizar (0.5 - 1) para evitar el
incremento de concentracion de gases no deseables (Marin y col., 2019; Rodero y
col., 2019). Tomando en cuenta (i) el valor de kia de O2 de 2.9 h' en el
fotobiorreactor tipo raceway bajo las condiciones de operacidén y una concentracion
de saturacion de 7 gO2 m=3, asi como (ii) los valores de OUR y OPR obtenidos
experimentalmente, se calculé la concentracion de OD tedrico con la Ecuacion 5
(Tabla 12). Estos valores de OD teo6ricos estan dentro del rango de los valores
experimentales obtenidos. Ademas, dado que la concentracion de Oz disuelto nunca
fue cero, se confirmé que el sistema fue capaz de proveer oxigeno para la oxidacion

del H2S absorbido.
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Tabla 12. Caracterizacién de OUR, OPR y OTR bajo condiciones biéticas

oD
oD .
. TRG Carga de H2S OUR OPR OTR o promedio
Modulo | Etapa (Min) | (gH2S M3iiquido h™) | (902 M3iiquido h™) | (902 M3iiquido h™) | (902 M3iiquido h™) teorl?so medido
(g m~) -3
(g m~)
I 10 5.8 129+1.1 44+1.3 20.3 4.1 32+1.2
ALR
" 30 1.9 41+0.1 6.6x1.1 20.3 7.9 6.4+17
Vi 30 1.9 3.1+1.9 43+1.2 20.3 7.4 72121
CB
Vi 10 5.8 11.8+0.3 7.0%+29 20.3 5.4 34+23
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La Tabla 13 presenta los datos del desempefio de oxidacién (DOX) durante las
diferentes etapas de operacion en el sistema de desulfuracion. Los resultados
obtenidos mostraron que, sin considerar la etapa en lote (dias 0 - 13), el sistema
presentd relativamente altas tasas de oxidaciéon de HS™ a sulfato, teniendo un

promedio de oxidacion del 99.9 £ 0.4 % en todo el experimento.

Tabla 13. Desempefio de oxidacion en las etapas estudiadas

. TRG |Relacion| Duracion de la
Etapa | Modulo (min) L/G etapa (dias) DOX (%)
I CB 60 4 17 99
Il ALR 10 1 14 100
1] ALR 30 1 11 100
AV ALR 30 4 8 100
Vv CB 30 4 20 100
Vi CB 30 1 7 100
Vil CB 10 1 6 100

Estos valores de oxidacion se lograron debido a que (i) el cultivo proporcioné las
condiciones para una rapida oxidacion de HzS a sulfato (relacion Oz/ Sz < 1) (Meier
y col., 2018). Por otra parte, debido a que las bacterias sulfuro-oxidantes tienen
tasas maximas de crecimiento de 0.062 — 0.21 h'! (Gonzélez y col., 2007), se redujo
el riesgo de lavado de biomasa en el fotobiorreactor tipo raceway al aplicar un TRH
de 15 dias, correspondiente a una tasa de dilucién de 0.0027 h-%, sin embargo, este
TRH empleado ocasion6 una acumulacion de sulfato en la Etapa Ill, donde se llego
a una concentracién maxima de sulfato de 7507 + 19 g m3, derivado de la carga de

5.8 gH2S miiquido® h™ aplicado en la Etapa Il. Es importante mencionar que la
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produccion predominante de sulfato puede ser una ventaja hacia la valorizacion de
los efluentes del sistema de desulfuracion, debido a que las microalgas lo ocupan
como nutriente y se puede obtener desde la oxidacion completa del H2S, ademas,
la corriente liquida rica en sulfato y biomasa algal puede utilizarse con fines de
fertilizacion y acondicionamiento de suelos (Coppens y col., 2015; San Valero y col.,

2014).

5.4 Solidos suspendidos volatiles (SSV), carbono inorganico total y nitrato

El objetivo de la Etapa | fue el aclimatamiento de las microalgas y favorecer el
enriguecimiento de bacterias sulfuro-oxidantes en el sistema, por lo que el
fotobiorreactor tipo raceway se opero en lote durante 13 dias para aclimatar a las
comunidades microbianas provenientes del consorcio de microalgas no axénicas
reportado por Coronado Apodaca y col. (2019) como in6culo. Es importante
mencionar que en este periodo no hubo recambio de liquido (operacion en lote con
respecto al liquido), pero el gas se oper6 en continuo con un tiempo de residencia
de 60 minutos en el modulo de absorcion tipo columna de burbujeo (correspondiente
con un flujo de 17.2 mL min?) relaciéon L/G 4:1. Se escogi6 esta relaciéon con la
finalidad de obtener una rapida aclimatacién y enriquecimiento del sistema. Debido
a la absorcién de CO:2 se incrementé la concentracion de CIT a 3498 + 0.2 g m?3
(concentracion inicial ~ 230 + 1 g m3), mientras que la biomasa aumenté de 101 +
5 g m3a 417 + 26 g m3 concordando con la disminucién en la concentracién de
nitrato a 255 + 3 g m3 (concentracion inicial de 601 + 4 g m3) debido al crecimiento
de biomasa (Figura 16), por lo que, a partir del dia 14 se procedio a operar el sistema
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en continuo con respecto al liquido (la fase gaseosa ya operaba en continuo). Para
este fin se alimentd en continuo medio mineral fresco estableciendo un TRH de 15
dias (correspondiente con un flujo de salida de liquido equivalente al de la
alimentaciéon de 0.37 mL min't). En esta etapa, y a partir de que el sistema estaba
en continuo, la concentracion de nitrato mantuvo valores promedio de 291 + 72 g m"
3. El CIT fue incrementando hasta el dia 18 llegando a tener una concentracién
promedio de 3312 + 187 g m3, sin embargo, se empezd a consumir debido a que
los microorganismos sulfuro-oxidantes ocupan este CIT como fuente de carbono.
Cuando la biomasa llegé a una concentracion promedio de 778 + 106 gSSV m se

decidi6 iniciar la evaluacion de los médulos de absorcion.

En la Etapa Il, la biomasa se duplic6 aproximadamente, alcanzando valores
promedios maximos de 1398 + 50 gSSV m3, sin embargo, este crecimiento hizo
que el nitrato se consumiera hasta llegar a una concentraciéon de 0 g m= en el dia
41, ocasionando una disminucion de la biomasa a una concentracion promedio de
1038 + 10 gSSV m3. En la etapa lll, debido a la actividad de las bacterias sulfuro-
oxidantes el CIT fue disminuyendo hasta una concentraciéon de 246 + 0.1 g m™, por
lo que en el dia 48, esta baja concentracion de CIT fue limitante y afectd
directamente la oxidacion del H2S absorbido, por tal razon se le agregé en ese dia
100 mL de bicarbonato de sodio 70 g L!. De la Etapa IV — Etapa VII, las
concentraciones de nitrato, CIT y de SSV se mantuvieron relativamente constantes
en valores promedio de 371 + 59 g m=, 1028 + 394 g m3y 994 + 26 g m,
respectivamente. Kao y col. (2012) mencionan que puede haber inhibicién en los

cultivos de microalgas al utilizar mezcla de gases superiores a 150 ppmv de H:zS,

63



sin embargo, debido a que los SSV se mantuvieron estables y a la rapida oxidacion
de H2S en este trabajo, las microalgas se exponen brevemente evitando la

inhibicion.
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5.5 Valores de pH y temperatura

Durante todas las etapas experimentales se mantuvo un valor promedio de pH de
8.3 = 0.4 en el modulo de absorcion, y de 8.6 £ 0.4 en el HRAP (Figura 17). Se
observd claramente que los modulos de absorcion mantuvieron valores de pH
menores a los medidos en el HRAP. Esta diferencia se atribuyé principalmente a
gue los modulos de absorcion estan en contacto directo con el H2S y a su menor

volumen de trabajo.

Los valores mas bajos de pH en los médulos de absorcion y en el HRAP fueron de
6.9 y 7.3 en la etapa VII, respectivamente. Esto indicé que el sistema microalga-
bacteria fue capaz de mantener por lo menos un pH neutro con la carga mas alta
de H2S (5.8 g H2S m3jiqudio h™1), correspondiente con un TRG de 10 min. Los valores
de pH basicos y neutros hacia el final del experimento fueron debidos al proceso
fotosintético de fijaciébn de CO2 que provoca un aumento gradual de pH en el medio
por la acumulacion de OH" (Posadas y col., 2014; Park y Craggs, 2010). Mantener

un pH basico (= 7) permitié la desulfuracion completa del biogas.

La temperatura del fotobiorreactor estuvo entre un rango promedio de 20 a 25°C,
concordando con las temperaturas ambientales registradas de noche y dia,
respectivamente, del Laboratorio de Investigaciébn en Procesos Avanzados de
Tratamiento de Aguas (LIPATA), ubicada en Juriquilla, Querétaro. Estos valores se
encuentran dentro del rango optimo de 15 — 30 °C que se indica para el crecimiento
de las microalgas-bacterias (Arbid y col., 2013; Posadas y col., 2012), evitando
posible inhibicion en su crecimiento al no estar en magnitudes superiores o
inferiores del rango optimo (Giuseppe y Vonshak, 2003).
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6. CONCLUSIONES

Se caracterizo el desempefio de transferencia de masa de dos configuraciones de
modulo de absorcién para llevar a cabo la desulfuracion de biogas. Bajo condiciones
abidticas, el médulo de absorcion tipo airlift presentd valores de kLa de Oz de 12.5y
29.3 h'l a tiempos de residencia de gas de 30 y 10 min, respectivamente. La
columna de burbujeo present6 valores de kia de Oz de 9.8 y 21 h'! a tiempos de
residencia de gas de 30 y 10 min, respectivamente. Estas diferencias en desempefio
de transferencia de masa se consideraron pequefias bajo los flujos de biogas

utilizados.

La eficiencia de remocion de H2S fue del 100% en todas las etapas experimentales
estudiadas, sin importar el médulo de absorcién utilizado. No existi6 diferencia
significativa en los cambios de mdédulos de absorcién y tiempos de residencia de
gas utilizados (p=<0.05), pero si existi6 diferencia significativa en el cambio de

relacion volumétrica liquido de recirculacion/biogas.

Se observo diferencia significativa en el desempefio de remocion de CO:2 entre un
mddulo de absorcion tipo airlift y un tipo columna de burbujeo a un tiempo de
residencia de gas de 10 min y relacion volumétrica liquido de recirculacién/biogas
1:1 (Etapas Il y VII), y, a un tiempo de residencia de gas de 30 min y relacion
volumeétrica liquido de recirculacion/biogas 4:1 (Etapas IV y V). No hubo diferencia
significativa en el desempeiio de remocion de CO2 de ambos modulos de absorcion
en un tiempo de residencia de gas de 30 min y relacion L/G 1:1 (Etapas Il y VI)

(p<0.05). El 100% del HS" absorbido se oxido completamente a sulfato.
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Bajo condiciones bidticas, el moédulo de absorcién tipo airlift present6 valores de
remocion de CO: entre el 14 y 28%, lo que incrementd la capacidad calorifica del
biogas del 10 al 19%. La columna de burbujeo presento valores de remocién de CO:2
entre el 7 y 37%, incrementando la capacidad calorifica del 5 al 25%. Se observé
que los aumentos en la concentracion de CHa corresponden a los incrementos en

la capacidad calorifica.

Se logro la desulfuracion total de biogas utilizando una baja irradiancia y cortos
tiempos de retencion del biogas, comparados con estudios previos. Los resultados
obtenidos indican que un reactor algal de alta tasa acoplado a mddulos de absorcién
compactos pueden ser implementados como sistemas de desulfuracion de biogas
en regiones de baja irradiancia, los cuales también incrementan de forma

significativa la capacidad calorifica del biogas purificado.
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8. ANEXOS

l. Articulo ISI-JCR generado a partir del presente trabajo de tesis y en
colaboracion con la Universidad de Valladolid
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1. Introduction

Biogas constitutes the most valuable byproduct from the anaerobic
degradation of residual organic substrates. Typically, biogas consists of
CH4 (40-75%), CO5 (25-50%), H,S (0.005-3%) and other components
such as O,, N,, NHj3, siloxanes, halogenated hydrocarbons and water at
trace level concentrations [1]. The energy potential of biogas, due to its
high CH, content, has promoted the use of this bioenergy source as a
substitute of fossils fuels [2]. In this context, the global production of
biogas has increased from 0.28 to 1.31 exajoule during the period
2000-2016, which represented a total volume of biogas of approx. 60.8
billion Nm® [3]. However, the presence of pollutants, such as CO, and
H,S, prevents the direct use of biogas as a vehicle fuel or its addition
into natural gas networks, which requires concentrations of
CH; > 90%, CO, < 2-4%, O, < 0.001-1% and
H,S + COS < 5 mg/Nm? according to most international regulations
[4,5]. CO5 removal increases the specific biogas energy content, re-
duces its transportation costs and results in lower greenhouse gas
emissions during biogas combustion, while the removal of H,S is crucial
due to its hazardous, malodorous and corrosive nature [6,7].

Physical-chemical technologies including water/organic/chemical
scrubbing, pressure swing adsorption and membrane separation for CO,
removal, and in situ precipitation, adsorption on activated carbon or
metal ions, absorption and membrane separation for H,S removal are
widely applied for biogas upgrading [8]. Nevertheless, most of these
technologies are not able to support the simultaneous removal of both
components and typically entail a high energy and chemical con-
sumption, which limit the environmental and economic sustainability
of biomethane [9]. Likewise, biological technologies (i.e. biological
methanation of CO, with H, and biofiltration or in situ microaerobic
digestion for H,S removal) must be combined to remove CO, and H,S
from biogas [10]. In this context, biogas upgrading based on algal—
bacterial symbiosis is a cost-competitive alternative for the concomitant
removal of H,S and CO, from biogas in an environmentally sustainable
way [11]. This platform technology is based on the light-driven CO,
uptake by microalgae and the oxidation of H,S to $°/S0,>~ by sulfur-
oxidizing bacteria promoted by the oxygen photosynthetically gener-
ated [12]. In addition, the liquid fraction of digestates from anaerobic
digestion can be used as a free water and nutrient source to support
algal-bacterial growth, which represents an economic and environ-
mental benefit of this technology compared to its physical/chemical
and biological counterparts [13].

Recent works have evaluated the influence of operational and en-
vironmental parameters such as the wavelength, intensity and photo-
period of the light source [14-16], alkalinity and temperature of the
cultivation broth [17], the diffuser type [18], liquid to biogas (L/G)
ratio and gas-liquid flow configuration in the scrubbing column [19] on
the quality of the biogas upgraded. These previous optimizations of the
operational parameters allowed to obtain a biomethane complying with
most international standards for its injection into natural gas networks.
For instance, Franco-Morgado et al. [20] reported an average bio-
methane composition of 99.1% CH,4, 0.5% CO,, 0.6% N5 and 0.1% O,
during the integral photosynthetic biogas upgrading in an analogous
experimental set-up under indoors conditions. In addition, Marin et al.
[21] obtained a CH4 concentration between 85 and 98% in a pilot ex-
perimental set-up over one year operation under outdoor conditions.
Rodero et al. [22] designed a control strategy based on the regulation of
L/G ratio in order to maintain biomethane quality regardless of en-
vironmental fluctuations. In this study, a decrease in the pH of the
cultivation medium mediated high liquid flowrates, with the sub-
sequent increase in O, stripping and energy demand. In this context,
Rodero et al. [17] reported an enhancement on CH, content in the
upgraded biomethane from 79 to 98% with an increase on the inorganic
carbon (IC) concentration in the cultivation medium from 100 to
1500 mg IC L™, Thereby, an optimum alkalinity capable of main-
taining a high pH in the absorption column can support consistent CO»
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and H,S removals. However, high IC concentrations in the pond could
negatively impact on microalgae and bacterial activity due to a detri-
mental salinity effect, and increase CO, stripping from the cultivation
medium to the atmosphere, thus limiting the environmental sustain-
ability of photosynthetic biogas upgrading. For instance, de Farias Silva
et al. [23] observed that the growth of Synechocococcus PCC 7002 was
inhibited at sodium bicarbonate concentrations above 22 g L7*!
(~3140 mg IC L™ ') while Li et al. [24] reported a cell growth decrease
from 120 to 1920 mg IC L™ by addition of NaHCO5 in Chlorella vul-
garis. Besides, an inorganic salt content above 1-2 wt% might cause no
salt-tolerant bacteria death due to cell plasmolysis [25]. Likewise,
biomass concentration in the cultivation medium could potentially
impact on both the CO, removal from biogas in the bubble column by
promoting the accumulation of large algal-bacterial flocs in the vicinity
of the biogas sparger, which could trigger biogas bubble coalescence
and result in an inefficient CO, gas-liquid mass transfer [26], and its
subsequent photosynthetic assimilation due to light limitation as a re-
sult of high biomass cell density.

This study systematically assessed the impact of long-term process
operation under high IC concentration in the cultivation medium on the
H,S and CO, removal efficiency and robustness during photosynthetic
biogas upgrading. Moreover, the influence of the biomass concentration
on the performance of the upgrading process was also investigated.
Finally, CO, stripping from the open pond was determined in order to
evaluate the environmental performance of this technology.

2. Materials and methods
2.1. Experimental set-up

The experimental set-up, located indoors at the Institute of
Sustainable Processes of Valladolid University (Spain), consisted of a
High Rate Algal Pond (180 L) interconnected to a conical settler (8 L)
whose supernatant was used as scrubbing solution in a 2.5 L absorption
column and returned to the pond (Fig. 1). The pond (length: 202 cm ,
width: 63 cm, depth: 15 cm) was agitated by a 6-blade paddlewheel at a
liquid recirculation velocity of ~ 20 cm s~ !, and illuminated con-
tinuously at 1240 * 512 pmol m~2 s ! (measured in different points
along the total surface of the pond) by six Phillips LED PCBs (Spain).
The pond (1.2 m? of illuminated surface) was continuously fed at an
inlet flowrate of 3.2 L d~! with a mineral salt medium (MSM) con-
taining (g L™Y): 0.58 K,HPO,, 1.91 NH,CL, 0.10 MgS04-7H,0, 0.02
CaCl,-2H,0, 5 mL of a trace metal solution (based on the Spir-
ulina mineral salt medium [27]) and a mixture of NaHCO3 and Na,COs
according to the IC concentration set in during each operational stage at
a pH of ~ 10. Synthetic biogas (70% CH,, 29.5% CO, and 0.5% H,S,
Abello Linde (Spain)) was sparged into the scrubbing column (@:
4.4 cm, height: 165 cm) using a 2 pm metallic biogas diffuser at a flow
rate of 50 mL min~! and a recycling liquid to biogas ratio (L/G) of 0.5
according to Toledo-Cervantes et al. [28]. Despite counter-current flow
operation involves higher CO, mass transfer rates, co-current mode was
selected in this study since it entails lower O, and N stripping which
results in a higher biomethane quality. In addition, counter-current
flow operation results in low dissolved O, concentrations in the liquid
medium in the vicinity of the biogas sparger (at the bottom of the
column), which induces the accumulation of elemental sulphur in the
sparger and ultimately hinders CO, absorption [28]. Tap water was
continuously added to compensate evaporation losses from the open
cultivation medium under operation with a zero effluent strategy.

2.2. Operational conditions and sampling procedures

The pond was initially inoculated with a microalgal-bacterial con-
sortium (previously acclimated to the MSM at 1200 mg IC L™ !) from an
outdoors pond upgrading biogas at the Institute of Sustainable
Processes. Three operational strategies were implemented to evaluate
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Fig. 1. a) Schematic diagram of the indoor experimental set-up for photosynthetic biogas upgrading and b) photograph of the pilot scale system: I pond, II settler, IIT

biogas scrubbing column.

Table 1

Operational conditions applied during the three operational stages.
Stage A B C
Period (days) 0-65 66-113 114-134
Inorganic carbon in the feed (mg L™") 1200 2400 2400
Productivity (g m~2d™") 15 15 -

the influence of process operation under high alkalinity and biomass
concentration in the pond (determined as volatile suspended solids,
VSS) on the photosynthetic biogas upgrading efficiency and robustness
(Table 1). During stage A, the pond was fed with MSM at an IC con-
centration of 1200 mg C L™ ! and operated at a fixed biomass pro-
ductivity of 15 g VSS m~2 d ! set according to the nutrients fed to the
pond and considering a phosphorous and nitrogen content in the mi-
croalgal biomass of 1 and 8%, respectively [19]. The algal-bacterial
biomass was harvested in an external tank via coagulation-flocculation
with a synthetic polymeric flocculant derived from acrylamide (Che-
mifloc CV-300, Chemipol S.A.) followed by a sedimentation step.
During stage B, the IC concentration of the MSM was increased to
2400 mg C L™ ! and the IC concentration in the pond was adjusted
accordingly by addition of NaHCO3/Na,CO3 at the beginning of this
operational stage. Biomass productivity at 15 g VSS m~2 d ! was also
maintained during stage B via coagulation-flocculation and sedi-
mentation. In stage C, the operational conditions were similar to those
in stage B but no algal-bacterial biomass was harvested.

Temperature, pH and dissolved oxygen (DO) concentration in the
cultivation medium were daily monitored. The photosynthetic active
radiation (PAR) was measured at the pond surface at the beginning of
the study. Gas samples of 100 pL from the raw biogas and biomethane

were drawn twice per week using gas tight syringes to determine the
CH,4, CO,, H,S, O, and N, concentrations by GC-TCD. Biogas flowrates
at the inlet and outlet of the scrubbing column were also measured to
calculate CO, and H,S removal efficiencies. Liquid samples of 100 mL
from the MSM and the cultivation medium were drawn twice per week
and filtered through 0.20 pm nylon filters to monitor dissolved TN, N-
NH, ", N-NO,~, N-NO;~ and IC. Aliquots of 50 mL were also drawn
from the cultivation medium twice per week to monitor the VSS con-
centration. The flowrate of tap water was measured twice per week to
determine evaporation losses. The maximum quantum yield of photo-
system II (PSII) defined as the ratio of variable to maximal fluorescence
(Fv/Fm) was measured at the end of stage C.

2.3. Determination of the mass transfer performance and CO; stripping rate

The gas-liquid mass transfer performance of the pond was assessed
by means of respirometric measurements under controlled conditions,
considering the O, transfer rate (OTR), O, production rate (OPR) and
the O, uptake rate (OUR) according to the following mass balance
under light conditions:

a6
dt
= OTR(g0,m=3h"") + OPR(g0,m=3h"") — OUR(g0,m=3h~") )

(g0,m=3hY)

Defining the terms OTR, OPR and OUR, Eq. (1) can be written as
follows:
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ac

dt
= kapy (W)« (C* — C)(g0,m™) + PO,(g0,gSSV~'h™Y)

'X(gSSVm_3) - (Rend + Rex)(gOZm_3h'_1) (2)

(g0, m=3h™1)

where kjap,, C* and Cy, are the volumetric oxygen mass transfer coef-
ficient, the O, saturation concentration and the O, concentration at
time t in the cultivation medium, respectively. PO, and X stand for the
specific O, production and the biomass concentration, respectively.
Renq and Rey are the volumetric O, consumption rates due to en-
dogenous biomass respiration and H,S oxidation, respectively.

In the absence of air-liquid mass transfer and H,S supply under il-
luminated conditions, Eq. (2) can be written as follows:

%(gOzm‘3h‘1) = PO,(g0,SSV-H1)+X (gSSVM™>) — Rong
(€0,m3h") ©)

On the other hand, in the absence of air-liquid mass transfer and
H,S supply under dark conditions, Eq. (2) can be written as follows:

L (90, 17) = ~Rea (@02~ H71) = ~QO3 80385V "h)
<X (gSSVm=3) ()]

where, QO is the specific O, uptake rate.

The term Rex can be estimated from the H,S elimination capacity
(EC) and the stoichiometric amount of O, required for the full oxidation
of the absorbed H,S into sulfate (1.9 g O g HoSremoved  1):

Rey (80,m=3h™Y) = EC(gH,Sm~3h™1).
(80, ) (8H, ) ot,S ©)

The experimental determination of QO, and PO, required to assess
OUR and OPR, respectively, was carried out as follows: when the pond
coupled with the biogas scrubbing column reached a stable H,S re-
moval, an aliquot from the cultivation medium of known biomass
concentration was introduced into a 2.1 L glass bottle covered with
aluminum foil to avoid photosynthetic activity and the temperature
maintained by a water jacket at 28 =+ 2 °C. The test bottle was pro-
vided with magnetic stirring (300 rpm) and an optical dissolved O,
sensor (Vernier, Oregon, USA) connected to a computer for data ac-
quisition each 10 s. No headspace was allowed to avoid interfacial
air-liquid mass transfer. Under these conditions, QO, was experimen-
tally determined according to Eq. (4) (QO being the slope of the C;, vs
time plot). The same experimental setup was used for PO, determina-
tion according to Eq. (3), with PO, as the fitting parameter. However, in
this case the bottle was not covered with aluminum foil and provided
with a similar PAR than that of the pond.

Once OPR and OUR were determined, dark conditions were applied
to the pond coupled with the scrubbing column operating under steady
conditions by turning off the LED lamps. The optical dissolved O,
sensor placed in the pond measured the progressive depletion of O,
under dark conditions. When dissolved O, concentration reached a
minimum value of ~1 g m ™3, the LED lamps were turned on. Eq. (2)
was used to model dissolved O, data under illuminated conditions with
kjap, as the fitting parameter. The volumetric CO, mass transfer
coefficient (kpaco,) was then estimated from k;ag, according to Estrada
et al. [29]. In brief, the mass transfer coefficient through an aqueous
layer for a given gas substrate can be predicted based on its molecular
volume at the boiling point (Vy,) as:

1\04
kraa (—)
Vin (6)

Therefore, the mass transfer coefficient kjaco, can be estimated
from a reference coefficient (kjap,) previously determined in the same
reactor under identical operating conditions as follows:
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1 0.4
kLacoz _ Vin,co2

kLaOZ ( 1 )0.4
Vin,02 @

V., values of 34.0 and 25.6 mL mol~! for CO, and O, were used
[30]. A 4th-order Runge-Kutta method was used to solve Equations
2-4, while the Levenberg—Marquardt method was used for parameter
fitting using ModelMaker™ (Cherwell Scientific, UK).

2.4. Analytical methods

The pH was monitored using a pH meter Eutech Cyberscan pH 510
(Eutech instruments, The Netherlands), while an Oxi 330i oximeter
(WTW, Germany) was used for DO and temperature determination in
the cultivation medium of the pond. CO,, H,S, O,, N, and CH, biogas
and biomethane concentrations were determined using a Bruker 430
GC-TCD (Palo Alto, USA) equipped with the following columns: a CP-
Pora BOND Q (25 m X 0.53 mm X 15 um) and a CP-Molsieve 5A
(15m X 0.53 mm X 15 pum), with helium as the carrier gas at 18 psi.
The detector, injector and oven temperatures were maintained at 200,
150 and 45 °C, respectively. Dissolved IC and TN concentrations were
measured by means of a Shimadzu TOC-VCSH analyzer (Japan)
equipped with a TNM-1 module. N-NO3~ and N-NO, ™~ concentrations
were determined by HPLC-IC according to Serejo et al. [19]. N-NH,™*
concentration was measured using a selective electrode Orion Dual Star
(Thermo Scientific, The Netherlands) and VSS analyses were carried out
according to standard methods [31]. PAR was determined with a LI-
250A lightmeter (LI-COR, Germany). The maximum quantum yield of
PSII was analyzed using an Aquapen-C fluorometer (Photon Systems
Instruments, Czech Republic).

3. Results and discussion
3.1. Photobioreactor performance

The temperature of the cultivation medium in the pond remained
almost constant at an average value of 28.2 = 1.3 °C, which resulted in
an average evaporation rate of 6.9 * 0.7 L m~ 2 d ™! along the three
operational stages (Table 2). These water losses by evaporation were
similar to those reported by Posadas et al. [32] in a similar outdoor
pond during summer conditions. Similar pH values (9.7 = 0.1) were
observed in the three operational stages, supported by the high IC
concentrations, which entailed a high buffer capacity of the cultivation
medium [15]. On the other hand, the gradual increase in IC con-
centration exerted a negative impact on microalgal photosynthetic ac-
tivity, as indicated by the gradual decrease in DO concentration in the
cultivation medium. Average DO concentrations of 12.8 =+ 1.9,
86 * 0.9 and 44 * 1.2 were measured during stages A, B and C,
respectively (Table 2). The decrease in DO from stage A to B could be
caused by oxidative stress in the cyanobacterial/microalgal culture in-
duced by the increase of the salt content in the pond, which ultimately
decreased photosynthetic activity [33]. During stage C, the decrease in
DO concentration could be attributed to the lower photosynthetic ac-
tivity as a result of the higher oxidative stress due to IC accumulation,

Table 2

Average environmental parameters (n = 12) in the cultivation medium along
with their corresponding standard deviation under steady state conditions
during the three operational stages tested.

Stage A B C
Cultivation medium temperature (°\C) 27.6 * 0.6 29.5 = 0.6 29.4 *= 0.6
DO (mg LY 128 = 19 86 = 09 44 = 1.2
pH 9.7 = 0.1 9.8 + 0.1 9.7 £ 0
Evaporation rate (Lm~2d ™) 64 15 7.0 * 06 68 = 04
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Fig. 2. Evolution of the concentration of inorganic carbon (IC, A) and volatile
suspended solids (VSS, @) in the pond.

and consequently, higher salinity in the pond, along with the lower
light availability and the higher endogenous oxygen consumption by
photorespiration at the higher biomass concentrations prevailing in
stage C. In addition, the maximum photochemical quantum yield (Fv/
Fm), which is an indicator of the photosynthetic performance of PSII
since it determines the maximal conversion of light into chemical en-
ergy of PSII, was 0.28 at the end of the stage C. This value was lower
than those typically reported for microalgae and cyanobacteria under
no stress conditions (0.46-0.75) [34-36]. Low Fv/Fm indicates an im-
pairment of PSII activity, which may be caused by the inhibition of the
activity of the PSII reaction centers or the electron transport at both
sides of PSII (donor and acceptor) under stress conditions [37]. Despite
the low DO levels recorded in the cultivation medium during stage C,
those values were high enough (> 2 mg O, L™!) to support the aerobic
bacterial activity responsible of nitrification and H,S oxidation to
S04~ [38,39].

The initial concentration of VSS in the pond was 1.3 g L™, which
decreased to steady state values of 0.8 + 0.1 g L' during stage A
(Fig. 2). The increase in the IC concentration during stage B led to a
decrease in biomass concentration to steady state concentrations of
0.4 + 0.1gVSSL™ 1 (Fig. 2). VSS concentrations during stages A and B
were determined by the biomass productivity actively maintained
(15 g m~2d~ 1) and microalgal activity, which itself was influenced by
the alkalinity in the pond. During stage C, no biomass was harvested,
thus resulting in an increase in biomass concentration up to 1.38 g VSS
L' by the end of stage C. However, biomass productivities (calculated
as the increase of the mass of algal-bacterial biomass during a period of
time and divided by the illuminated surface) of 13.3 g m~2d ™! from
day 114 to 126, and 3.4 g m~2 d~! from day 126 onwards, were ob-
tained during stage C, which represented a decrease in productivity
compared to stages A and B (15 g m~2 d~!). The lower biomass pro-
ductivity by the end of stage C could be attributed to a higher oxidative
stress of microalgae (mediated by the higher alkalinity), a decrease in
light availability induced by the higher biomass concentration or the
accumulation of inhibitory compounds in the cultivation medium under
process operation without effluent and no biomass harvesting.

IC concentration in the cultivation medium of the pond was ad-
justed at 1200 and 2400 mg C L ™! at the beginning of stages A and B,
respectively. In stage A, the IC concentration in the pond remained
almost constant at 1203 = 93 mg C L~!. However, the IC con-
centration in the cultivation medium increased during stages B and C
along with the decrease in photosynthetic activity and triggered by the
higher IC load in the MSM fed to the pond, reaching values of 3152 and
3814 mg C L™ ! at the end of stages B and C, respectively (Fig. 2). In this
context, Marin et al. [21] reported an increase in IC concentration up to
4138 mg L~ ! using high-strength digestate (2000 mg IC L™!) in a si-
milar system located outdoors and operated with a zero effluent
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Fig. 3. Evolution of the concentration of nitrogen compounds in the pond: total
nitrogen (M), N-NH,* (#), NO,~ (A) and NO;~ (@).

strategy. In addition, the high pH in the cultivation broth (9.7 = 0.1)
prevented a massive IC loss by CO, stripping as latter described in
section 3.3.

Similar average TN concentrations in the pond were recorded under
steady state in the three stages (609.1 + 9.7, 558.5 * 13.6 and
608.6 + 16.2 mg N L™! in stages A, B and C, respectively) (Fig. 3).
Although N was added to the pond in form of ammoniacal species, no
N-NH,* was detected in the cultivation broth as a result of an active
nitrification to NO,~/NO3;~ and NH4" uptake by microorganisms. In
fact, despite the high pH in the cultivation broth, the nitrogen mass
balance conducted indicated that only 18, 13 and 1% of the initial ni-
trogen and the total nitrogen input was lost via volatilization during
stages A, B and C, respectively (Table S1, Supplementary Material).
Surprisingly, the predominant form of dissolved nitrogen during stages
A and B was N-NO, "~ (average N-NO, ™~ concentrations of 389.2 + 5.6
and 404.3 = 35.0 mg N L™, and average N-NO3~ concentrations of
226.7 + 11.0 and 133.1 * 31.2 mg N L™ ! under steady state in
stages A and B, respectively) despite the DO concentration in the pond
remained always above saturation. This higher concentration of N-
NO,~ compared to N-NO3~ could be explained by the higher growth
rate of ammonia-oxidizing bacteria (AOB) compared to nitrite-oxidizing
bacteria (NOB) at temperatures over 27 °C, photoinhibition of NOB due
to excessive light irradiance, a potential NOB activity inhibition due to
high salinity and/or preferential N-NO3 ™~ assimilation by microalgae as
a result of N-NH,* depletion in the cultivation medium [38,40,41].
Interestingly, N-NO3;~ was the dominant specie of N during stage C
despite the lower DO, with a final concentration of 540 mg N L' al-
most 10 folds higher than that of N-NO,~ (55 mg N L™!) (Fig. 3). These
results could be attributed to the lower average irradiance in the cul-
tivation medium due to a mutual shading effect caused by the increase
in both biomass concentration and residence time, which likely en-
hanced NOB growth and nitrite oxidation. This high nitrate con-
centration could have contributed to microalgae inhibition during stage
C since nitrate uptake rate is typically lower than that of ammonia and
high nitrate concentration in the cultivation medium could cause an
accumulation of intracellular nitrite [42].

3.2. Biogas upgrading

During stage A, the CO, concentration in the upgraded biogas
varied from 1.5 to 4.4%, which corresponded to CO,-REs between 96.6
and 89.5%, respectively. A more robust biogas upgrading was obtained
as a result of the increase in IC concentration in stage B, where CO,
concentrations ranged from 0.6 to 0.8% (corresponding to CO,-REs
ranging between 98.4 and 98.1%). Similarly, CO, concentrations be-
tween 0.6 and 1.0% and CO,-REs from 97.5 to 98.6% were recorded in



M.d.R. Rodero, et al.

a) Stage A Stage B Stage C
4.5
351 [ . |
301 | \/ \

o 2.0 \ \

(&)

15]" o \
1.0 b
-\-"’.W‘.l.lf

0.5-
0~0 T T T T T T 1
0 20 40 60 80 100 120 140
b) 100
99-
n /- //.i -l.'
98- /\.-\_f' =\ N
= ] m /
& 97 //-\ /
el . .
° 96—/\ . =T
\/'m , \*
954 = ua Vo
"
94 T T T T T g T 1
0 20 40 60 80 100 120 140
9 20,
1.8
\.
1.6 \ . "/
a4l v Al Lo
121 | T AR A AL A
ZN1,O" \. n \J \./ \/ L /. ‘,\;} '1‘ fY.\\
g 0.8- ll//\/ - =\ - \1 1
~06] = Ol | "
© 04} .
0.2 ot.\ % ® e o S o %
Y BTl S . s
0 20 40 60 80 100 120 140
Time (days)

Fig. 4. Evolution of the concentration of a) CO5, b) CHy, ¢) O, (@) and N, (l)
in the upgraded biogas.

stage C (Fig. 4a). These results were in agreement with Marin et al.
[21], who reported CO, concentrations fluctuating between 2.6 and
11.9% in the upgraded biogas at IC concentrations of 1500-2000 mg C
L~ !, which decreased to 0.7-2.1% at IC concentrations > 2800 mg C
L~ L Similarly, Rodero et al. [43] observed a CO, concentration in-
crease from 2.7 to 12% due to the decrease in the pH of the cultivation
medium from 9.50 to 9.05 at an IC concentration of ~1900 mg C L™
In this particular study, the increase in the alkalinity of the cultivation
medium from 1200 to 2400 mg IC L™' supported stable CO, con-
centrations in the upgraded biogas and improved the robustness of the
upgrading process. These low CO, levels complied with the most re-
strictive values according to the recent European standard EN 16723-1
for biogas injection into natural gas networks (<2%) [4]. On the other
hand, the CO, values recorded during stage C gradually increased along
with the increase in the algal-bacterial biomass (Figs. 2 and 4). The high
biomass concentrations prevailing at the end of stage C could have
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negatively impacted on the CO, gas-liquid mass transfer in the scrub-
bing biogas column as a result of biomass build-up on the diffuser.
However, this effect of the biomass concentration on CO, removal was
no significant (p > 0.05, one-way ANOVA) due to the high IC con-
centration in the cultivation medium (up to 3814 mg C L™ ! by the end
of stage C).

On the other hand, H,S-REs of 100% were achieved regardless of
the alkalinity (1100-3800 mg IC L~1) and the biomass concentration
(0.3-1.38 g SSV L™Y) in the cultivation medium. These higher elim-
inations compared to CO,-REs were mediated by the higher aqueous
solubility of H,S relative CO, according to their dimensionless Henry's
law constants (C;/Cg, Hyos = 2.44 vs Hgop = 0.83 at 25 °C) and the
rapid oxidation of H,S in the liquid phase [44,45]. In this context, the
high DO concentration and pH typically encountered in algal-bacterial
ponds lead to the formation of SO42~ as the major end-product of H,S
oxidation which can be chemically supported by the DO concentration
in the cultivation medium and/or biologically by the action of aerobic
sulfur-oxidizing bacteria, i.e. Thioalbus genus [43,46]. Similarly, a
complete H,S removal was obtained regardless of the environmental
conditions variations in a similar system over one year operation using
a high alkalinity digestate [21]. Franco-Morgado et al. [15] also re-
ported H,S-REs of 99.5 =+ 0.5% during biogas upgrading at IC con-
centrations in the cultivation medium > 1000 mg C L. These results
confirmed the long-term robustness of algal-bacterial processes under
high-alkalinity conditions for H,S removal.

The low L/G ratio implemented in this study (0.5) constrained the
amount of N, and O, stripped out from the recycling liquid to the
biogas in the scrubbing column. In this regard, average N, concentra-
tionsof 1.3 = 0.4,1.0 = 0.3and 0.8 *= 0.3%, and O, concentrations
of 0.2 * 0.1,0.1 = 0.1and 0 * 0.1% were recorded in the upgraded
biogas during stage A, B and C, respectively (Fig. 4c). Although a slight
decrease in N, and O, desorption was recorded during stages B and C,
these differences were minimal. In fact, no-correlation between the
alkalinity and N, and O, stripping was obtained in a similar experi-
mental set-up at IC concentrations ranging from 100 to 1500 mg C L™!
at an L/G ratio of 0.5 [17]. The O, content in the upgraded biogas along
the three stages was below the regulatory limits for biomethane injec-
tion into natural gas networks or its use as vehicle fuel (=1%) as a
result of the low L/G ratio set in this study.

Finally, CH,4 concentrations in the biomethane ranged from
minimum values of 94.6, 97.8 and 98.0% to maximum values of 97.5,
98.9 and 98.7%, during stages A, B and C, respectively (Fig. 4b). Al-
though, a good biomethane quality in terms of CH4 concentration
(=95%) was achieved in the three operational stages, these values were
more stable during stages B and C as a result of the consistent CO,
removal and the low O, and N, stripping. In this context, the CH,
concentrations achieved in this study were comparable to those re-
cently reported in outdoors systems. Thus, Rodero et al. [43] recorded a
CH, concentration of 97.3% in a similar configuration system at semi-
industrial scale operating at a L/G ratio of 0.8, pH 9.5 and an IC con-
centration in the pond of ~1900 mg C L™!, while Marin et al. [21]
obtained a maximum CH4 concentration of 97.8% in the upgraded
biogas operating at a L/G ratio of 1, IC concentrations in the cultivation
medium > 2780 mg C L™! and a pH of ~9.6.

3.3. Volumetric gas-liquid mass transfer coefficient and CO, stripping

The gas-liquid mass transfer performance of the open pond was
evaluated under steady H,S removal in stage B. The respirometric
characterization performed in these days yielded average QO, and PO,
values of 10.1 * 3.0and 11.3 = 0.1 mg O, g SSV ™ 'h ™!, respectively.
These QO values were in agreement with previous studies reporting
endogenous respiration rates of microalgae-bacteria cultures in the
range of 4-6 mg O, g VSS h™! [47,48]. Likewise, Sforza et al. [49]
reported PO, values in the range of 6-15 mg O, g VSS h™! for micro-
algae-bacteria systems. The H,S elimination capacity supported by the
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system was 107 mg H,S mliquid_3h_1, corresponding to a Rex value of
204 mg O, Myiquia_ “h~'. The values of QO,, PO, and Ry experimen-
tally determined were used in Equation (2) to estimate kjag, and then
kiacoz (Eq. (7)). The fitting of Eq. (2) to the experimental dissolved O,
concentrations is shown in Fig. S1 (supplementary material). Correla-
tion coefficients (R%) ranging from 0.97 to 0.99 were obtained, which
confirmed that the experimental data were adequately described by the
model.

Considering the three mass transfer characterizations performed in
the pond, average kjap, and kpaco, values of 1.18 + 0.30 and
1.05 = 0.27 h™! were retrieved, respectively. The kyao, obtained in
this study was in the range of that reported by Franco-Morgado et al.
[15] (0.83h™Hina25L pond with a depth of 14 cm and an internal
recirculation velocity of 15 cm s~ . Similarly, Quargui et al. [50] re-
ported a kjap, of 0.76 + 0.12 h~!in a full-scale pond of 400 m long,
2.5 m uniform width and 0.5 m deep with a recirculation time of
79 min. In addition, Pham et al. [51] obtained kjap, values of
0.8-3.1 h™! with a liquid recirculation velocity in the range
of ~ 15-45 cm s~ * in a pond of 386 cm long X 40 cm wide x 15 cm
deep. Based on the empirical IC concentration and pH value, the H,CO3
(dissolved CO,) concentration was calculated considering the dis-
sociation equilibria of the inorganic carbon (pKd; and pKd, of 6.35 and
10.33, respectively). CO, stripping was then estimated based on kiacoz
and the dissolved CO, concentration in the pond under steady state in
each operational stage. An average stripping rate of 0.43 =+ 0.08,
0.94 + 0.31 and 1.30 *= 0.09 g C-CO, Myiquia_ “h~ ' was estimated
during stages A, B and C, respectively, which showed that even at the
high pH values recorded in the pond, CO, can be stripped out due to the
high IC concentration. These values corresponded to 14.5, 24.1 and
33.4% of the IC input to the system (C-CO, absorbed from the biogas
and IC added in the MSM) in stages A, B and C, respectively. In this
context, Meier et al. [14] recorded higher IC losses to the atmosphere of
57% in an open-photobioreactor at a cultivation broth pH of ~ 7.3.
Based on IC equilibrium, the CO, stripping potential increases ex-
ponentially as pH decreases. However, these results were higher than
the 5% reported by Toro-Huertas et al. [52] in an alkaline cultivation
medium (IC concentration of 1320 = 140 mg IC L™!) in a high rate
algal pond operated at a recirculation velocity of ~ 15 cm s~ and a pH
values between 9.3 and 9.8.

4. Conclusions

The alkalinity in the cultivation medium impacted both on the ef-
ficiency of CO, removal in the biogas scrubbing column and on CO,
fixation by microalgae in the pond. IC concentrations > 2400 mg CL ™!
enhanced the effectiveness and robustness of the upgrading process at
the expenses of a decreasing photosynthetic activity due to oxidative
stress of microalgae. In addition, high alkalinities can mediate high CO,
stripping even at high pH values, thereby decreasing the environmental
benefits of this green technology. Finally, an increase in biomass con-
centration induced a slight decrease on the CO, gas-liquid mass transfer
in the biogas scrubbing column and lower biomass productivities in the
pond.
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Il. Datos experimentales de O2 disuelto obtenidos durante la caracterizacion
de kLa abidtico en el fotobiorreactor tipo raceway
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Figura 18. Ajuste de la Ecuacion 1 a los datos experimentales de O disuelto obtenidos en
la medicién de k.a abidtico (H = 31.49, a 25°C y 1 atm) en el HRAP (velocidad de
recirculacion interna de 18 cm s™) y la correspondiente curva de correlacion.
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Il. Datos experimentales de O2 disuelto obtenidos durante la caracterizacion
de kLa abidtico en el modulo de absorcion tipo columna de burbujeo.
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Figura 19. Ajuste de la Ecuacion 1 a los datos experimentales de O, disuelto obtenidos en
la medicién de k.a abiotico (H = 31.49, a 25°C y 1 atm) en el modulo de absorcién tipo CB
(TRG de 30 min) y la correspondiente curva de correlacion.
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Figura 20. Ajuste de la Ecuacion 1 a los datos experimentales de O, disuelto obtenidos en
la medicién de k.a abiotico (H = 31.49, a 25°C y 1 atm) en el médulo de absorcién tipo CB
(TRG de 10 min) y la correspondiente curva de correlacién.
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V. Datos experimentales de O2 disuelto obtenidos durante la caracterizacion
de kLa abidtico en el modulo de absorcion tipo airlift.
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Figura 21. Ajuste de la Ecuacién 1 a los datos experimentales de O; disuelto obtenidos en
la medicién de k.a abidtico (H = 31.49, a 25°C y 1 atm) en el m6dulo de absorcion tipo
ALR (TRG de 30 min) y la correspondiente curva de correlacion.
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Figura 22. Ajuste de la Ecuacién 1 a los datos experimentales de O; disuelto obtenidos en
la medicién de k a abidtico (H = 31.49, a 25°C y 1 atm) en el m6dulo de absorcion tipo
ALR (TRG de 10 min) y la correspondiente curva de correlacion.
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V. Andlisis de varianza para determinar la influencia de las condiciones en
la desulfuracion de biogas en HRAP acoplado a mdédulos de absorcion

tipo CB y ALR

Tabla 14. Andlisis de varianza de tres factores (tipo de mdédulo de absorcion, relacion L/G
y TRG) mediante modelo lineal generalizado para la comparacion de las Etapas Il — VI

. Promedio de
Orlg'en 'de las Suma de Gr_ados de los = Probabilidad
variaciones cuadrados libertad
cuadrados
Tipo de 0.03 1 0.031 0.00 0.966
reactor
Relacién L/G 441.71 1 441.714 26.79 0.000
TRG 0.09 1 0.093 0.01 0.941
Error 758.55 46 16.490
Total 1394.95 49
Comparaciones por pares de Tukey
Tipo de :
reactor N Promedio Grupo
CB 26 70.1368
ALR 24 70.0863
Relacién L/G N Promedio Grupo
4 21 73.6937
1 29 66.5294
TRG N Promedio Grupo
30 36 70.1681
10 14 70.0550
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VI.  Anadlisis de varianza realizados para comparar modulos de absorcion bajo

las mismas condiciones de operacion.

Tabla 15. Analisis de varianza de un factor (tipo de médulo de absorcion) para la
comparacion de las Etapas IVy V (TRG de 30 min y relacion L/G de 4:1)

Origen delas| Sumade | Grados de| Promedio de o

. . F Probabilidad
variaciones |cuadrados| libertad |los cuadrados

Entre grupos 58.52 1 58.52 5.68 0.027
Dentro de los

grupos 195.73 19 10.30

Total 254.25 20

Tabla 16. Analisis de varianza de un factor (tipo de médulo de absorcién) para la
comparacion de las Etapas Il y VI (TRG de 30 min y relaciéon L/G de 1:1)

. Grados .
Orlg_en_de las| Sumade de Promedio de = Probabilidad
variaciones | cuadrados . los cuadrados

libertad

Entre grupos 1.64 1 1.64 0.06 0.809
Dentro de los
grupos 348.35 13 26.80
Total 349.99 14

Tabla 17. Analisis de varianza de un factor (tipo de médulo de absorcién) para la
comparacion de las Etapas Il 'y VII (TRG de 10 min y relacién L/G de 1:1)

. Grados .

Orlg_en.de las| Sumade de Promedio de = Probabilidad
variaciones | cuadrados . los cuadrados
libertad

Entre grupos 104.02 1 104.02 24.80 0.0003
Dentro de los
grupos 50.33 12 4.19
Total 154.35 13
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