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Resumen

El sector silvoagropecuario de Chile abarcé cerca de un 3[%] del PIB nacional durante 2016 (ODEPA,
2017), posicionandolo como uno de los principales sectores industriales del pais, sector que en los
ultimos afios ha debido adaptarse a las nuevas politicas publicas conducentes a una vision
medioambiental sustentable; de la mano con la creacion de politicas publicas como la denominada
Ley 20/25, la cual establece que la matriz energética nacional debe alcanzar el 20[%] proveniente
de energias renovables no convencionales (ERNC) para el afio 2025.

Del total de las ERNC que actualmente se implementan en Chile, destacan la energia edlica, solar,
hidraulica y la biomasa. De esta Ultima, destacan los proyectos de produccion de biogas que tienen
un especial potencial enfocado principalmente a los residuos de la industria agricola mediante el
proceso de digestidn anaerobia.

En cuanto a la industria olivicola, que forma parte del sector silvoagropecuario, actualmente ubica
a Chile como el segundo pais productor y exportador de América, sélo por debajo de Argentina que
lidera ambos itemes. A pesar de que el olivo no es una especie nativa de nuestro pais, sus
condiciones climaticas y geograficas, han generado ambientes de plantacion propicios, los cuales se
extienden desde la region de Atacama hasta la region del Maule (ChileOliva, 2015).

Dentro de los desafios que ha enfrentado esta industria se encuentra la gestion eficiente y segura
de sus residuos. La mezcla de residuos liquidos (alpechin) y sélidos (orujo) es lo que se denomina
alperujo, el cual es principalmente almacenado, debido a que contiene altos niveles de
contaminantes asociados como polifenoles y acidos grasos volatiles, entre otros. Su almacenaje en
grandes volumenes representa un problema para las empresas por requerir tratamiento y amplios
espacios que permitan reducir sus efectos contaminantes.

Tratando de dar una propuesta como solucién a este problema, es que se utiliza el alperujo como
alimentacién de un reactor anaerobio teniendo como principal objetivo estudiar los pardmetros
operacionales de puesta en marcha y operacién del mismo.

Para ello se adaptd un reactor, que cumpliera con los siguientes requerimientos:

v' Hermeticidad.
v Disefio de sistema no agitado de flujo axial.
v" Transparencia en el cuerpo del reactor (para control visual).

El reactor se construyd a partir de un envase PET de 2[L]. Luego, se identificaron los pardmetros
operacionales apropiados junto con el estudio de los principales factores inhibitorios del sistema a
través de mediciones periddicas al efluente del reactor, segln se indica en la Tabla 1.
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Tabla 1.-Parédmetros operacionales escogidos para la experimentacion. A continuacion, se indican los factores inhibitorios
estudiados y las mediciones realizadas para su monitoreo.

Parametro Operacional Criterio
Temperatura Rango Mesofilico
Tiempo de retencidn hidraulica (TRH) 30[d] - 20[d]
Velocidad de carga organica Desde 05 a 2 [kgs"]
! m3-d
Razdn de Recirculacion 1,5
Factor Inhibitorio Medicion Tipo de Muestra
pH Directo desde efluente
Alcalinidad Parcial Fase soluble del efluente
pH
Alcalinidad Total Fase soluble del efluente
AGV Fase soluble del efluente
C tracién d
Fenoles oncentracion de Fase soluble del efluente
Fenoles
NTK Directo desde efluente
Amoniaco
Nitrégeno Amoniacal Directo desde efluente

Por otra parte, con la finalidad de monitorear la efectividad de la digestion desde la muestra gaseosa
del biogds, se cuantificd su produccion y se analizd su composicion mediante cromatografia gaseosa.

En un primer arranque se estudid la influencia del pH del alperujo y la capacidad amortiguadora del
sistema para mantenerlo estable. Se observd que bajo una alimentacién sin ajuste de pH y un
sistema sin la adicién de solucién tampdn en la etapa de aclimatacion se inhibe el proceso de la
digestion anaerobia, por lo que se recomienda la neutralizacién de pH de la alimentacion durante
todo el proceso junto con la adicion de una solucién tampdn al sistema durante su aclimatacion.

En un segundo arranque, se estudid la posible influencia de la concentracién de fenoles como factor
inhibidor, dado que tras 36[d] de operacidn el reactor se inhibié. Por esta razén se propuso la
implementaciéon de un método de cuantificacion de fenoles a micro-escala de Folin-Ciocalteu,

, . . . m
observandose en el efluente final del sistema una concentracién de fenoles de 216,8 [Tg] cercana

a los rangos reportados por literatura como inhibidores (S 280 [%D Con este resultado, se

propuso una nueva estrategia para un siguiente arranque contemplando la diluciéon de Ia
alimentacién junto a un arranque gradual de la velocidad de carga organica alimentada al reactor.

En el tercer y Ultimo arranque, se consideré como pardmetro inicial la dilucién del alperujo en una
razén volumétrica alperujo/agua de 1:11, junto con un aumento gradual de la velocidad de carga
organica alimentada al sistema, desde 0,5 a 2,0 [kgSV/m3 - d]. En este caso se observé una
estabilidad en el sistema durante las etapas llevadas a cabo con una velocidad de carga organica
(OLR: Organic Laoding Rate) igual o menores a 1[kgSV/m?3 - d]. Sin embargo, una vez aumentada la
velocidad desde 1 a 2[kgSV/m3 - d], el sistema se inhibié drasticamente. Es asi como se concluyé
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gue la concentracion de fenoles en el reactor aumentd en funcién del OLR, afectando la eficiencia
del proceso de digestion anaerobia.

Adicionalmente, se establecidé durante este estudio que para las condiciones estudiadas el reactor
se mantuvo estable para ratio de alcalinidad < 0,2 y concentraciones de fenol por debajo de los
150 [%] Junto a esto se recomienda aumentar de forma gradual la velocidad de carga orgdnica

alimentada al sistema por deltas no mayores a 0,25 [kgSV/m3 - d].
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1 Introduccion

1.1  Industria Olivicola

En 2017 la produccién total de aceite de oliva a nivel mundial alcanzé los 2.539.000[ton]
concentradas principalmente en Europa, donde se produjo el 68,8[%] de la producciéon total,
seguida muy por debajo por paises como Turquia (177.000[ton]), Marruecos y Siria (ambos con
110.000[ton] cada uno). A nivel americano, la produccién estuvo liderada por Argentina
(21.500[ton]), seguida por Chile (19.000[ton]) y Estados Unidos (15.000[ton]) (H. D. Olive & Qils,
2017).

En cuanto a los principales paises exportadores, el panorama es similar al de la produccién, liderado
por la Unidn Europea con 550.000[ton] de aceite de oliva exportado en 2017, seguido por Tunez
(85.000[ton]), y Turquia (45.000[ton]). En América, Chile se posiciona como el segundo exportador
con 13.000[ton] poco mas de dos tercios de la produccidn, por debajo de Argentina que exportd
para el mismo afio 16.500[ton], ambos paises por sobre Estados Unidos que sélo exportd un tercio
de su produccién anual (5.000[ton]) (I. Olive & Council, 2013a).

En cuanto a la demanda mundial de aceite de oliva en 2017, estuvo liderada por Estados Unidos con
una importacién de 305.000[ton] de producto, seguido por la Unién Europea(131.000[ton]), Brasil
(59.500[ton]), Japdn (54.500[ton]), Canadd y China ( 39.500 y 39.000[ton], respectivamente).
Chile en cambio, se encuentra muy por debajo de estos paises importando sélo 1.000[ton] anuales
(1. Olive & Council, 2013b).

1.1.1 Industria Olivicola en Chile

Aun cuando el olivo no es una especie nativa de Chile, sus condiciones geogréficas, tales como: el
clima mediterraneo y las barreras naturales de la cordillera de Los Andes y el océano Pacifico, hacen
propicio el territorio para su plantacion, la cual se extiende actualmente desde la Regidn de Atacama
hasta la Region del Maule (ChileOliva, 2015).

Desde el afio 2014, la plantacion de oliva en territorio chileno se ha mantenido constante en
25.000 [ha]; sin embargo, su produccion se ha mantenido fluctuante, siendo de 17.500 [ton] en
2016 de los cuales el 90[%] correspondieron a la produccidn de aceite categoria “extra virgen”. En
cuanto a la plantacién estimada para los proximos afios, se espera que alcance las 30.000 [ha] en
2030, siendo el principal objetivo de la industria el desarrollar nuevas técnicas agricolas que
permitan disminuir la incertidumbre asociada a la produccidon de los olivos y a obtener una mayor
concentracién de aceite del fruto (ChileOliva, 2015).

e Agroindustrial Valle Arriba S.A.

Agroindustral Valle Arriba corresponde a una empresa chilena parte del Grupo Esparta (sociedad de
inversiones) con 30 afios en la agroindustria y que desde el afio 2002 comercializa aceite de oliva
extra virgen, el cual se exporta en formato a granel a EE.UU (Valle Arriba S.A., 2018), proveniente
de sus tres predios: 1) Los Lirios, 2) Tabali (ambos ubicados en la comuna de Ovalle, IV Regidn) y 3)
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Pelequén (ubicado en la comuna de Malloa, VI Regidn). Particularmente, el fundo Pelequén inicid
su plantacion en el afio 2000 alcanzando las 210 [ha] y cuenta con una capacidad de proceso de
aceite de 50 [ton/d], obteniendo cerca de 10.000 [L/d] de residuo, los cuales son acumulados
previo retiro y transporte en camidn hacia cancha de secado. Este proceso puede ser repetido hasta
cinco veces por dia (Barrera, 2016).

1.1.2 Proceso Productivo

El aceite de oliva corresponde al producto proveniente del fruto del olivo (Olea europea L.)(Consejo
Oleicola Internacional, 2018) el cual se obtiene mediante el siguiente proceso:

e Plantacion

Los primeros 7 afios luego de la plantacion del olivo, sélo se tiene el crecimiento de la planta. Desde
el séptimo afio hasta los 30 [afios], con la maduracion de la planta, comienza un proceso de
produccidon que aumenta en funcidn del tiempo. Desde los 30 a los 150 afos, la plantacién se
encuentra en su productividad maxima, es decir, alcanza su etapa de madurez. Luego de los 150
anos, la plantacién comienza un proceso de envejecimiento, disminuyendo progresivamente su
productividad (AceitedeOliva, 2009).

e Cosecha

En Chile, la cosecha del fruto se realiza entre los meses de abril y julio, debido a que es en ese
periodo la aceituna concentra el mayor porcentaje de aceite. Una vez recolectado el fruto, este debe
ser procesado en 24 [h] (Valle Del Maule & Chile., 2012).

e Lavado

El fruto cosechado es llevado mediante cintas transportadoras hasta un sector de sopladores en
donde se eliminan tallos y hojas. Luego se hace pasar por un sistema de rejillas con la finalidad de
eliminar remanentes. Finalmente, se elimina la tierra de las aceitunas lavandolas con agua de
servicio a contracorriente.

e Molienda

Este proceso es vital para extraer el aceite de la aceituna, triturandola hasta convertirla en una pasta
heterogénea mediante un proceso fisico-mecanico, donde se utilizan molinos de martillos, discos o
rodillos de piedra. La pasta resultante estd constituida por:

Aceite: producto de consistencia oleosa de origen vegetal.
Alpechin: residuo liquido acuoso, principalmente agua vegetativa de la misma aceituna.

Orujo: residuo sélido, constituido principalmente por la pulpa, hollejo y cuesco triturado
(25-45[%] de humedad).

En particular a la mezcla de alpechin y orujo, se le denomina alperujo y constituye el residuo en que
se enfoca este estudio.
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e Batido

Una vez obtenida la pasta heterogénea, es trasladada a un proceso de batido, donde se
homogeneiza la mezcla y se facilita la separacién del aceite en las etapas siguientes, aumentando el
rendimiento de la extraccion del aceite aglomerando en gotas con un didmetro superior a los
30[um], correspondiente al tamafio minimo que permite la separacion del aceite. Para ello se
utilizan generalmente en procesos continuos, batidoras horizontales de acero inoxidable con
paletas y calefaccién. En este proceso se aumenta la temperatura de la pasta hasta 25 [°C]
aproximadamente, disminuyendo la viscosidad y favoreciendo la formacidn de la fase oleosa, pero
sin sobrepasar los 29[°C] para no reducir la calidad del aceite a producir. Previo a la etapa de batido,
cerca del 40 — 45[%] de las gotas de aceite tienen un diametro superior a los 30[um], porcentaje
gue se duplica luego el batido (Zelada, 2016).

e Extraccion

La pasta homogénea generada en el batido es separada, obteniéndose una fase organica compuesta
por el aceite y otra aparte de orujo y alpechin. Existen 3 posibles sistemas de extraccion:

Sistema de Prensado: mediante prensas hidrdulicas, se separa el aceite de la pasta, con la
adicion de agua caliente en un proceso por lotes, siendo uno de los métodos menos eficientes.

Sistema de Dos Fases: La separacion se realiza mediante centrifugacién con un decantador
centrifugo en sistema continuo, obteniéndose dos fases como resultado del proceso: una fase
organica compuesta por el aceite (producto) y por otro lado alperujo (alpechin y orujo mezclados).

Sistema de Tres Fases: La separacién se realiza con una centrifuga horizontal en sistema
continuo, obteniéndose dos fases liquidas, el aceite o fase organicay el alpechin, mas una fase sélida
correspondiente al orujo.

A ALIMENTACION DE LA PASTA DE ACEITUNAS B ALIMENTACION DE LA PASTA DE ACEITUNAS

ekl

Figura 1.-1zquierda:(A) Centrifuga horizontal de dos fases; Derecha: (B) Centrifuga horizontal de tres fases (Pieralisi, 2018).

e Centrifugado

Corresponde a la ultima etapa de la fase de extraccion del aceite de oliva, en donde el aceite
proveniente de la centrifuga o decantador, pasa a una centrifuga vertical que elimina las posibles
impurezas que queden, reduciéndolas a menos del 0,05[%] (Moli de la Vall Major, 2016).

e Filtrado

Dependiendo de la calidad del aceite de oliva deseado, este pasa por un proceso de filtrado por
malla, que retiene posibles microparticulas y humedad que pudieran estar retenidos.

Pagina | 14



e Almacenamiento

El almacenamiento del aceite de oliva se realiza en depdsitos de acero inoxidable a una temperatura
entre los 15 — 17[°C] y con poca o nula iluminacién. Una vez decantado el aceite en los depdsitos,
se procese a eliminar el residuo depositado en el fondo mediante purga, evitando la oxidacidn del
aceite, lo que podria provocar un olor desagradable y un sabor acido en el producto final
(Mondoliva, 2017).

e Envasado

En la etapa final del proceso productivo previo a la comercializacién del producto, el aceite de oliva
es trasvasijado a los envases para su posterior sellado y etiquetado. Debido a sus caracteristicas
fotosensibles, los envases deben ser opacos para conservar las propiedades organolépticas.

1.1.3 Residuos Olivicolas

Al final del proceso de produccién de aceite de oliva, se obtiene un residuo de aceituna. Segun el
tipo de proceso utilizado para la extraccion de aceite, se obtienen un Unico residuo: el alperujo, para
el caso de procesos de dos fases, o se obtienen dos residuos por separado, uno liquido: alpechin y
otro sdlido: orujo, para el caso de procesos de tres fases.

Actualmente, los residuos de la industria olivicola son mayormente almacenados, dado que tienen
un alto contenido de contaminante asociado, principalmente a la presencia de polifenoles, azucares,
acidos grasos volatiles y polialcoholes (Barrera, 2016). Desde otro punto de vista, a pesar de
contener una gran cantidad de nutrientes minerales, no se pueden usar directamente como
compost o fertilizante debido a su contenido de materia putrescible. Esta condicion impide verterlos
directamente a la tierra o alcantarillado, lo cual ha generado un problema significativo. De esta
forma, ha sido necesario construir represas o estanques para su almacenamiento, disponiéndose de
una capacidad limitada y restringida en funcion del terreno disponible, generando problemas de
espacio, con riesgo de desborde y sanciones a las almazaras por no tratar este material
contaminante o bien por los malos olores generados y posible generacidn de plagas asociadas a su
almacenamiento.

Tabla 2.-Composicion de alperujo, residuo olivicola para procesos de dos fases (Roig, Cayuela, & Sanchez-Monedero,
2006);(Rincon, Bujalance, Fermoso, Martin, & Borja, 2013).

Parametros Valor

Humedad [%] 49 — 72
Hemicelulosa [%] 15,3 — 38,7
Celulosa [%] 17,3 —33,7
Lipidos [%] 3,76 — 18,0

Proteinas [%] 6,7—17,2
Carbohidratos [%] 9,6 — 19,3

Fenoles [%] 0,5—24
Nitrégeno Total [gN/kg] 3,6 — 18,50
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Para procesos de dos fases, se estima que por cada tonelada de producto procesado, el 80[%]
gueda como residuo de alperujo (Rincén, Borja, Martin, & Martin, 2009), mientras que para el caso
de la extraccién de tres fases, un 27[%] del total de materia procesada (olivo mas agua adicionada)
corresponde a orujo y cerca del 60[%] a alpechin (Zelada, 2016).

Dentro de las alternativas de valorizacidn de estos residuos se encuentran:

e Biomasa para Caldera

Mientras el proceso de dos fases, posee la ventaja de optimizar el consumo de agua, junto con ser
un proceso moderno y eficaz, reduciendo los costos de produccion; la extraccion de aceite mediante
tres fases, tiene la ventaja de entregar el orujo seco, el cual se puede utilizar como biomasa para
calderas, mediante un proceso similar al de extraccién pudiendo alcanzar un poder calorifico
cercano a los 4.400[kcal/kg], que es el correspondiente al cuesco de la aceituna (Callejo Lopez,
Parra Heras, & Manrique Gordillo, 2010). El alperujo seco por su parte, el cual se puede producir
mediante el secado en canchas de hormigdn, tiene un poder calorifico cercano a los 400[kcal/kg]
(Usaquen, 2008), o bien se requiere la utilizacidon de calderas de lecho fluido que permitan el uso
del combustible con elevado contenido de humedad (Callejo Lopez et al., 2010).

e Compost

El compostaje corresponde a un proceso biolégico, mediante el cual microorganismos aerobios
degradan la materia organica (InfoAgro, 2016). El resultado de este proceso es el compost, utilizado
como nutriente para suelos, al mejorar su estructura, la absorcién de agua y reducir la erosién. Sin
embargo, es un proceso lento, que requiere tratar el alperujo obtenido del proceso de extraccion
de aceite de oliva, ya que el nivel de pH con el que se obtiene (bordea entre pH = 4,3 —5,3) y la
alta capacidad de compactacidn que tiene debido a la humedad que posee, se requiere de agentes
estructurantes (como hojas o ramas) mds una aireacion constante para tras 5 a 6 meses
aproximadamente, obtener recién un compost utilizable en las mismas plantaciones de olivo u otros
(Varnero, Galleguillos, & Rojas, 2011).

e Biogas mediante Digestion Anaerobia

Al tratarse los residuos de la industria olivicola de un material orgdnico, es posible utilizarlo como
sustrato en el proceso de digestién anaerobia. Este proceso biolégico se realiza en ausencia de
oxigeno y degrada la materia organica a través de la accion de microrganismos que producen
principalmente metano y didxido de carbono. La calidad del biogds producido dependerd de
factores como la variedad del olivo cosechado y la calidad del residuo del proceso de extraccién. El
biogas producido, puede ser utilizado como parte de un sistema de cogeneracion de energia
renovable, mediante su combustion en la misma empresa (Sudrez, 2012).

1.2 Digestion Anaerobia

La digestién anaerobia corresponde a la degradacién de la materia organica, cuya conversiéon se
produce mediante la transformacion de los carbonos disponibles en el sustrato, a través de un
proceso que consta de cuatro pasos: Hidrdlisis, Acidogénesis, Acetogénesis y Metanogénesis
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(Appels, Baeyens, Degréve, & Dewil, 2008). En este proceso, el sustrato formado por macro-
moléculas es transformado por un conjunto de microorganismos anaerobios en acidos grasos
volatiles, acido acético y posteriormente una mezcla gaseosa compuesta principalmente por
metano (CH,), diéxido de carbono (CO,) y pequefias cantidades de &cido sulfhidrico (H,S),
nitrégeno (N,) y mondxido de carbono (CO). Esta mezcla gaseosa es conocida como biogas (Rasi,
Veijanen, & Rintala, 2007).

___________ COMPUESTOS ORGANICOS COMPLEIOS -‘I
[ {carbohidratos, proteinas, lipidos) J

|
HIDROLISIS

¥

H -~

H COMPUESTOS ORGANICOS SIMPLES
H (azdcares, aminodcidos, dcidos grasos)
i e

' |
' ACIDOGENESIS

| +

-
ACIDDS GRASOS VOLATILES |

({acatato, proplanato, butirato, etc)

b r

: ACETOGENESIS
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b e CH,-Co0 |<_|_>‘ H, + €0,

| SULFUROGE NESIS l— METANOGENESIS —I
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Figura 2.-Etapas del proceso de digestion anaerobia (AINIA, 2015).

1.2.1 Hidrdlisis

Corresponde a la primera etapa del proceso, en donde las macromoléculas que componen el
material organico, tales como proteinas, carbohidratos y lipidos, son degradados, pasando de
polimeros a mondmeros: aminoacidos, azlcares y acidos grasos de cadena larga, respectivamente.
Este proceso se lleva a cabo gracias a la accién de exoenzimas (enzimas que actlan en el exterior de
la célula) liberadas por bacterias hidroliticas (Lorenzo Acosta & Obaya Abreu, 2005), donde los
enlaces covalentes son divididos mediante reacciones quimicas con agua (de hidrdlisis). La relacién
existente entre las macromoléculas del compuesto organico, determinaran los tiempos asociados a
la degradacién de los compuestos, siendo los carbohidratos los mas rapidos de hidrolizar (sélo unas
pocas horas), mientras que las proteinas y lipidos tardan mas (algunos dias); sin embargo,
compuestos con material lignoceluldsicos, demoran mucho mas en ser hidrolizados o incluso no es
posible degradarlos por completo (Deublein, 2008). Es asi como la hidrdlisis se reconoce como la
etapa limitante en la digestion anaerobia de moléculas complejas (Appels et al., 2008).
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1.2.2 Acidogénesis

Los mondmeros formados anteriormente (hidrélisis), son degradados en dcidos organicos de cadena
corta, tales como: acido butirico, propidnico, acetato y acido acético; junto a productos intermedios
como alcoholes, hidrégeno y didxido de carbono. Este proceso se realiza mediante la absorcidn de
bacterias facultativas y anaerobias estrictas (Deublein, 2008).

1.2.3 Acetogénesis

Los productos de la etapa de la acidogénesis, son el sustrato para bacterias homoacetogénicas y
sintréficas (microrganismos interdependientes que requieren de proximidad fisica para realizar
reacciones quimicas), dando paso a la etapa de acetogénesis, formando acetato, hidrégeno vy
dioxido de carbono. Dado que el acetato es el principal precursor del metano, esta fase definird en
la etapa final, la cantidad y calidad del biogas producido (Deublein, 2008).

1.2.4 Metanogénesis

Corresponde a la etapa final del proceso, que se realiza bajo condiciones anaerobias estrictas y
donde se produce metano y diéxido de carbono como resultado de la degradacién del acido acético
y la reduccion del didxido de carbono en presencia de hidrégeno (Ecuaciones 1y 2).

CH5COOH — CH, + CO, (1)

CO, + 4H, — CH, + 2H,0 (2)

1.3 Principales factores que Controlan e Inhiben la Digestion Anaerobia

Dado que la digestién anaerobia se realiza a partir de la degradacion de componentes organicos, los
diversos residuos provenientes de las industrias agricolas son potenciales candidatos para el
proceso, sin embargo, debido a la diversa naturaleza de los residuos, es posible también encontrar
compuestos o factores inhibitorios de la digestion, que minimizan o detienen el proceso de
produccion de biogas. Entre ellos destacan:

1.3.1 Temperatura

Corresponde a un parametro fundamental dentro del proceso de digestion anaerobia, por su
implicancia en la velocidad de reaccién del proceso, afectando directamente en el crecimiento
microbiano y en la concentracion de amoniaco (NH;3) en el sistema. Es asi como un aumento en la
temperatura favorece la tasa metabdlica de los microorganismos, pero a su vez favorece la
formacidon de amoniaco (Chen, Cheng, & Creamer, 2008). Se han definido dos rangos de
temperatura donde se puede trabajar de forma dptima la digestidn anaerobia:

e Rango Mesofilico: Comprende entre los 20 — 45[°C].
e Rango Termofilico: Comprende entre los 45 — 60[°C].

El rango de operacidn éptimo depende de cada materia organica a tratar, y aun cuando se sabe que
a mayor temperatura aumenta la velocidad de reaccién, cabe considerar factores como: costo de
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energia, costo de materiales (a mayor temperatura se requiere de materiales por lo general mas
costosos que sean capaces de resistir estos rangos de trabajo) y de control de formacién de
compuestos toxicos como el amoniaco (Lorenzo Acosta & Obaya Abreu, 2005).

1.3.2 pH

Corresponde al resultado de la interaccién entre los diversos compuestos presentes en la mezcla
del reactor, tales como amoniaco, fosfatos, sulfuros, acidos grasos, entre otros. El rango éptimo
para procesos anaerobios esta entre pH 6,5 a 7,5. Esta medida corresponde a un indicador indirecto
de inhibicion afectada principalmente por acido carbdnico y los acidos volatiles producidos,
reduciendo la capacidad tampdn del sistema. De igual modo, niveles de pH elevados también
desencadenan un efecto inhibidor, al favorecer la formaciéon de compuestos como el ion amonio
(NHF)(Chen et al., 2008).

1.3.3  Amoniaco

El amonio es producido en el proceso de degradacién de materia orgdnica con componentes
nitrogenados presentes principalmente en proteinas y urea. Las principales formas en que se
encuentra presente en soluciones acuosas son como ion amonio (NH}) y como amoniaco libre
(NH3) (Chen et al., 2008). Su toxicidad radica en la permeabilidad a la membrana de los
microorganismos, ya que al ser el amoniaco una molécula hidrofébica puede difundirse de forma
pasiva en la membrana celular, produciendo un desequilibrio de protones y/o una deficiencia de
potasio (Sprott & Patel, 1986).Concentraciones por sobre los 3.000[mg/L] podrian inhibir a los
microorganismos anaerobios, sin embargo, existen reportes de trabajos que han alcanzado rangos
de entre 4 y 9[kg/m?3], funcionando correctamente (Lorenzo Acosta & Obaya Abreu, 2005).

1.3.4 Compuestos Fendlicos

Los compuestos fendlicos corresponden a un amplio grupo de sustancias quimicas (mas de 8.000
compuestos distintos), constituidos por un anillo aromatico con uno o mas grupos hidroxilos
(Marina, Avella, Alberto, Garcia, & Cisneros, 2008).

OH Ol OH OH o
OH 1 —
(A) (B) (c) (D) (E)

Figura 3.-Ejemplos de compuestos fendlicos simples. (A) Fenol; (B) Catecol; (C) Hidroquinona; (D) p-clorofenol; (E) m-cresol.
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Su efecto inhibidor, se asocia al nimero y lugar de grupos hidroxilos (OH™) presentes en el anillo,
donde se presume que la actividad enzimatica disminuye a una mayor hidroxilacién, ante posibles
interacciones con grupos sulfihidrilo o por interacciones no determinadas con proteinas (Domingo,
2014).

En particular se ha estudiado la influencia de los clorofenoles, que son aquellos que incluyen:
monoclorofenoles, diclorofenoles, triclorofenoles, tatraclorofenoles y los pentaclorofenoles. Se ha
estimado que estos compuestos son tdxicos para los microorganismos responsables de la
acidogénesis y la metanogénesis, alterando el gradiente de los protones a través de su membrana,
interfiriendo en la transduccidn de energia de las células (Chen et al., 2008).

En cuanto a los resultados obtenidos en diversas investigaciones, se observan resultados
contradictorios en cuanto al rango considerado como no téxicos para el proceso de digestion
anaerobio, sin embargo, se considera la aclimatacion de los microorganismos como clave para evitar
inhibiciones (Chen et al., 2008).

Dentro de las distintas investigaciones existentes, hay algunas que sostienen que concentraciones
de fenoles por debajo de los 280 [%] permite evitar la inhibicién (Li, Tabassum, Chu, & Zhang,

2017), mientras que en otros estudios los rangos de tolerancia alcanzan los 500 a 750 [%]
(Veeresh, Kumar, & Mehrotra, 2005).

1.4 Tipos de Reactores

Un reactor de digestién anaerobia basicamente consiste en un recipiente hermético en donde se
produce la fermentacién para la produccidon de biogds en ausencia de oxigeno, por lo que su
fabricacion dependera de factores como la ubicacién, el sustrato a utilizar y los recursos técnicos y
econdmicos disponibles.

Dentro de los distintos tipos de reactores estos se pueden clasificar de la siguiente manera:

1.4.1 Segun Almacenamiento del Gas

e Cupula Fija

e Cupula Movil

e Con gasometro de caucho o material plastico (forma de bolsa)
e Con deposito flotante (presion constante)
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Figura 4.-Tipos de reactores segun la forma de almacenamiento de gas. (A) Digestor de Cupula Fija. (B) Digestor de Cupula
Movil. (C) Digestor con Gasémetro de Pldstico. (D) Digestor con Depdsito de Gas Flotante.(Guevara, 1996).

1.4.2

Segun Materiales de Construccion

De ladrillo
De hormigén armado
De plastico

Segln su Forma

Cdmara vertical cilindrica
Cdmara esférica

Cédmara ovalada

Cadmara cuadrada
Cédmara rectangular
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Figura 5.- Tipos de reactores segtn su forma. (A) Cadmara Vertical Cilindrica. (B) Cdmara Esférica. (C) Cdmara Ovalada.

(D)Camara Cuadrada. (E) Cdmara Rectangular.(Guevara, 1996).

1.4.4 Segun su posicidon respecto a la superficie

e Superficiales
e Semienterrados
e Subterraneos

1.4.5 Segun Modelo

e Modelo Chino

Consiste en un digestor de cupula cilindrica, con cdmaras de hidropresién subterraneo, lo cual
produce un efecto termorregulador, disminuyendo las fluctuaciones de temperatura por factores
ambientales. Su principal desventaja radica en la variacién de la presién del gas que depende del

volumen acumulado.

Pagina | 22



MEZCLA

»O02P>O0MMO

Figura 6.-Dibujo de digestor tipo chino.(Red de Multiservicios Regionales de Peru, 2018).

e Modelo Hindu

Caracteristico por mantener la presidon de trabajo constante, alimentado de forma continua,
construidos generalmente de forma subterranea, con la clpula de gas a nivel de la superficie.

NIVEL
TERRENOC ARO

\ BIO
ENTRADA | FERTILIZANTE

CANO DE
SALIDA

DIGESTION

Figura 7.- Dibujo de digestor tipo hindu (FUNDESYRAM, 2017).

e Modelo Batch

Este modelo corresponde a un sistema por lote, es decir, se carga una vez, y se espera hasta que se
realice la fermentacién, que se relaciona con el cese de la produccidn de biogas. Poseen un solo
orificio, para carga y descarga. Un ejemplo de este tipo de reactores es el modelo Olade de

Guatemala.
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e Modelos Plasticos Tubulares

Debido a su forma tipo flujo piston y al tiempo de retencion hidrdulica que poseen, favorecen la
degradacién del sustrato. La presidon es controlada por sello de agua y requieren de un gasémetro
adicional para monitorear debido a la poca capacidad que se puede generar entre el
almacenamiento de la clpula y el cuerpo del reactor.

1.5 Parametros Operacionales del Proceso de Digestion Anaerobia

1.5.1 Tiempo de Retencién Hidraulica (TRH)

Corresponde al tiempo que permanece el sustrato dentro del biodigestor. El porcentaje de digestion
gue se logre del total de sélidos volatiles alimentados depende de factores como: la carga organica
del sustrato, la temperatura del sistema y la temperatura del medio ambiente (Secretaria de Medio
Ambiente y Recursos Naturales (SEMARNAT), 2010).

Para el caso de biodigestores semicontinuos tubulares que procesan residuos de la industria agricola
y ganadera, se opera a tiempos de retencidén hidraulica que fluctian entre los 10[d] y 50 [d] (Floyd
& Hawkes, 1986)(Bouallagui, Ben Cheikh, Marouani, & Hamdi, 2003).

1.5.2 Velocidad de Carga Organica (OLR: Organic Loading Rate)

Se puede definir como la aplicacién de carga orgdnica por unidad volumétrica de reactor. Al
considerar los sélidos volatiles del residuo como el material combustible para el funcionamiento de
los microorganismos anaerobios, se define la velocidad de carga organica como la capacidad que
tiene el digestor de realizar el proceso.

Para determinar el OLR de un digestor es necesario evaluar la caracteristica del sustrato y su
concentracién de sélidos volatiles disponibles, junto al volumen del reactor y la velocidad del flujo
(relacionado al tiempo de retencidn hidrdulico). Altos niveles de carga organica favoreceran la
produccidn de acetato por sobre la de bacterias metanogénicas, reflejandose en una disminucion
de la producciéon de metano, mientras que velocidades de carga menores, pueden terminar no
entregando el sustrato suficiente para el éptimo funcionamiento de los microorganismos
anaerobios, reduciendo de igual modo la produccién de biogas. La velocidad de carga organica
Optima es diferente para cada tipo de reactor segun el sustrato utilizado, sin embargo, para estudios
a escala de laboratorio en digestores tubulares, se opera con OLR inferiores a los 2[kgSV/m3 - d]
(Kinyua, Rowse, & Ergas, 2016).

1.5.3 Regulacién de Temperatura

Como se menciond en la seccidn anterior, la temperatura puede jugar un rol decisivo en el proceso
de la digestidon anaerobia, por lo que se debe considerar trabajar a uno de los rangos propuestos:
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mesofilico o termofilico. Para ello se debe considerar el lugar geografico en donde se instalara el
biodigestor, la temperatura dptima de degradacidn del sustrato utilizado y los costos econdmicos
(equipos requeridos y gasto energético asociado).

1.5.4 Recirculacion

La recirculacién corresponde a un mecanismo de mezclado como la agitacidn, que tiene la finalidad
de mantener el contacto entre el sustrato fresco alimentado y los microorganismos desarrollados
dentro del biodigestor, favoreciendo en fase gaseosa la selectividad de las reacciones y atenuando
efectos de la temperatura, manteniendo un ambiente isotérmico, lo que permite mejorar la
produccidn de biogas (Cunill, Iborra, & Tejero, 2010).

Con el fin de generar un parametro estandar aplicable a diferentes escalas, se define la razén de
recirculacién como la razdn entre el flujo recirculado y el flujo de salida del sistema, la cual puede
variar de cero a infinito.

Para el caso de un biodigestor del tipo flujo pistén, se observa que a medida que se reduce la
corriente de recirculacion, el comportamiento de la fluidodindmica del sistema se parece a un PFR
ideal, mientras que a medida que la razén de recirculacion aumenta, se asemeja a un reactor de
mezcla perfecta.

La recirculacion conlleva la aparicién del parametro de tiempo de recirculacién interna (TRHy),
permitiendo disminuir el tiempo de visualizacion de las condiciones dentro del biodigestor,
acelerando el tiempo de reaccidon ante eventuales desajustes internos, lo que, en casos de
experimentacion, arranques o reacondicionamientos, representa una herramienta til y eficaz.

1.5.5 Alcalinidad

La alcalinidad corresponde a la capacidad de una solucién para neutralizar los acidos, asociada a la
presencia de carbonatos (CO§2), amoniaco y acidos grasos volatiles. Esta capacidad amortiguadora
impide un cambio brusco en el pH y sélo cuando esta no logra neutralizar el efecto producido por la
acumulacidén de acidos grasos volatiles, ocurre una cambio abrupto en el pH, sin dejar tiempo a
revertir la situacion (Ceron, Alvaro, Pérez, & Torres, 2005).

La forma mdas comun de determinar la alcalinidad es mediante titulacién, en donde se lleva la
muestra con dilucidn conocida desde pH original (generalmente entre rango pH 7 u 8) a pH 4,30, lo
que se determina como alcalinidad total y se expresa en mgCaCO3/Lgojucisn- A SU vez la alcalinidad
total estd subdividida en dos tipos:

Alcalinidad Parcial: Corresponde a la alcalinidad que se refleja en el volumen de 4cido
gastado para llegar hasta pH 5,75 y que es debida a la presencia de grupos hidroxilos (OH™),
amoniaco (NH3), bicarbonato (HCO3) y carbonatos (CO32).

Alcalinidad por Acidos Grasos Volatiles: Alcalinidad debida exclusivamente a los acidos
grasos que corresponde al reflejo de la titulaciéon para llevar la muestra desde pH 5,75 hasta
pH 4,30.
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De modo de relacionar ambos indicadores y generar un criterio para corroborar la efectividad de la
digestion se genera el concepto de ratio de alcalinidad (), reportandose por literatura que valores
de ratio o« menores a 0,3 aseguran un buen proceso de digestién anaerobia (Bolzonella, 2011).
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2 Objetivos

Objetivo General

Estudiar los parametros operacionales de tiempo de retencién hidraulica, velocidad de carga
orgdnica, regulacion de temperatura y alcalinidad; requeridos para la puesta en marcha y operacién
de un digestor anaerobio tipo flujo pistdn que permita tratar residuo agricola de la industria de
aceite de oliva (alperujo).

Objetivos Especificos

Para estudiar las condiciones operacionales de un reactor anaerobio de alimentacion continuay sin
agitacién utilizando alperujo como sustrato, se evaluaron los siguientes objetivos especificos:

l. Evaluar el efecto de aplicar distintas velocidades de carga orgdnica en la alimentacion del
proceso de digestién anaerobia y la capacidad de adaptacidn del inéculo al tratar alperujo.

. Evaluar la influencia del pH como factor inhibitorio de la digestidn anaerobia del alperujo
en un reactor continuo.

1. Evaluar factores inhibidores caracteristicos del alperujo sobre el proceso de digestidon
anaerobia, correspondientes a la temperatura, pH, amoniaco y fenoles.
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3 Procedimiento Experimental

Para lograr el objetivo principal de este trabajo, es decir, la determinacién de las condiciones de
operacion de un reactor anaerobio de alimentacidn continua utilizando alperujo como sustrato, se
realizaron previamente las siguientes etapas consecutivas:

e Construccion de reactor: Se diseiid y construyo un reactor que cumpliera con caracteristicas
herméticas y fisicas para operar de forma similar a un reactor tubular de flujo piston (PFR —
plug flow reactor).

e Primer arranque: se operd el arranque sin ajuste de pH ni adicidén de solucién tampdn,
donde se evalud la capacidad de operacidn y estudié la necesidad de ajuste de pH.

e Segundo arranque: Se operd utilizando alimentacién previamente acondicionada (ajuste de
pH); y se estudid la necesidad de diluciéon de la alimentacién para evitar un efecto de
inhibicién posiblemente asociado a una alta concentracién de fenoles en el medio.

e Tercer arranque: Se operd simultdneamente con dos reactores: 1) reactor semi-continuo
con agitacion y 2) continuo tipo PFR.

Finalmente, el reactor viable para este trabajo fue el continuo tipo PFR mencionado en el tercer
arranque, por lo que el procedimiento experimental expuesto a continuacién hard referencia a dicha
experimentacion.

3.1 Materiales

3.1.1 Indculo

El inéculo anaerobio fue facilitado por la empresa EcoRiles S.A., filial de aguas andinas (EcoRiles,
2018); especificamente, desde la Planta de Tratamiento de Aguas de CCU, ubicado en Quilicura,
Santiago de Chile.

3.1.2 Sustrato

Se utilizé6 como sustrato en este estudio, alperujo proveniente de la almazara Agroindustrial Valle
Arriba S.A. El sustrato fue recogido en el fundo Pelequén, ubicado en Camino los Maquis, comuna
de Malloa, VI regién.

3.2 Caracterizacion

3.2.1 Indculo

El indculo utilizado en este estudio fue caracterizado por medio de la cuantificacidn de los siguientes
parametros: pH, densidad, sdlidos totales, sdlidos volatiles, nitrégeno amoniacal y nitrégeno
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Kjeldahl, directamente desde la muestra. Por otra parte, desde la fase soluble, se realizo el anilisis
de: concentracion de fenoles.

3.2.2 Alperujo

Los analisis realizados al alperujo fueron: pH, densidad, sdlidos totales, sélidos volatiles, nitréogeno
amoniacal y nitrégeno Kjeldahl, directamente desde la muestra, mientras que, desde la fase soluble
se realizo el analisis de: concentracidn de fenoles.

3.3 Variables a controlar

La principal herramienta para modificar las condiciones de operacién del reactor fue la carga de
alimentacién. Los pardmetros utilizados fueron: la velocidad de carga organica (OLR - organic
loading rate) y el tiempo de retencidn hidraulica (TRH), manteniendo la recirculacidon en un valor
fijo.

3.3.1 Tiempo de Retencion Hidraulica (TRH)

El TRH se reguld mediante la modificacion del caudal de alimentacién. El método de alimentacion
utilizado fue realizar de forma periddica el proceso de muestreo y alimentacion manual tres veces
por semana (lunes, miércoles y viernes).

Volumen de Digestién (3)

TRH =
Caudal de alimentaciéon

Dado que el sistema utilizado constaba de una fraccidn de recirculacién tal como se observa en la
Figura 8, aparecieron dos nuevos conceptos de tiempo de retencidn hidraulico, el tiempo de
retencion hidraulico externo (TRHg) y el tiempo de retencién hidraulico interno (TRHy).

Biogas

Alimentacion

Fresca D-Q}
.
vp ] V3

Efluente

-
-

V3

iy

Recirculacion

Vi

Figura 8.- Diagrama explicativo del reactor utilizado. El fluyjometro del diagrama representa al medidor volumétrico de
gas utilizado para cuantificar el biogds (marca Ritter) y la vdlvula corresponde a una pinza Mohr.
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El TRHg, toma como referencia sdlo la alimentacidn fresca realizada al sistema y para calcularlo se
utilizd la siguiente ecuacion 4:

Volumen de Digestién (Vry) (4)
Caudal Alimentacion fresca (vg)

TRHg =

El TRH; en cambio, contemplaba tanto la alimentacién fresca como la linea de recirculacién (V;), y
para calcularlo se utilizé la siguiente ecuacién 5:

TRH, — Volumen de Digestion (Vry) (5)
L= Afluente (v;)

3.3.2 Recirculacién (Ry)

De modo de monitorear los pardmetros dentro del reactor y tener tiempo de reaccidn ante posibles
condiciones adversas, se decidié utilizar el recurso de la recirculacién, el cual se calculd segun se
indica en la ecuacién 6.

_ caudal del producto que retorna al sistema (v;) (6)
L=

caudal de salida del sistema (v3)

Este factor se mantuvo fijo durante toda la experimentacion en un valor de R, = 1,5.

3.3.3 Velocidad de Carga Organica (OLR)

El OLR se controlé mediante la dilucién de la alimentacidn, es decir, a mayor carga organica deseada
se aumento la cantidad de alperujo en la alimentacién modificando la relacion alperujo/agua. Para
su cdlculo, se utilizé la relacion entre los sélidos volatiles alimentados (SVy,,) y el tiempo de retencién
hidraulica del sistema.

SVin (7)

OLR =
TRHg
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3.3.4 Temperatura

En cuanto a los rangos de temperaturas posibles para trabajar, se escogid el rango mesofilico. Esta
eleccidn se realizé por la factibilidad de utilizar una cdmara caliente como ambiente para el reactor,
trabajandose durante toda la experimentacion en torno a los 30[°C].

3.4 Descripcion de Puestas en Marcha

3.4.1 Construccidon de Reactor

A lo largo del trabajo, se probaron tres tipos de reactores:

e Reactor de acrilico
e Adaptacidon de un biddn lechero 5[L]
e Adaptacion de frasco PET 2[L]

Se propuso como criterio de seleccién para adaptar como reactor, el cumplir con los siguientes
requerimientos:

v" Hermeticidad
v" Disefio de sistema no agitado de flujo axial
v' Transparencia en el cuerpo del reactor: para control visual

Finalmente, se logrd arrancar y poner en marcha de forma exitosa el reactor con base de frasco PET
de 2[L].

3.4.2 Arranque

Para el arranque del reactor se propuso comenzar con una relacion de sdélidos volatiles de alperujo
(SValp) versus solidos volatiles del indculo (SVyp,) igual a:

SVAlperujo =0 5
- )

e Razdn de sélidos volatiles:
VIn()culo

Para el caso de los sélidos totales dentro del reactor, se operd con un porcentaje de 3,4[%].

En cuanto ala velocidad de carga organica, esta se fue aumentando a lo largo de la experimentacion,
kgSV
m3-d

kgSV , o . .,
comenzando con un valor de 0,5 Lfs.d] hasta 2 [ ], segln se indica en la Tabla 3 a continuacion:
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Tabla 3.-Velocidades de carga orgdnica estudiadas durante la experimentacion y razén de aumento entre cada etapa
indicado como el delta o diferencia entre la etapa indicada y la anterior.

Etapa Velocidad de Carga Organica Delta entre rango actual y anterior
[kgSV/m3 - d] [kgSV/m?3 - d]
I 0,50 -
Il 0,75 0,25
11 1,00 0,25
v 2,00 1,00

Adicionalmente, se realizé el ajuste de pH al alperujo previo al arranque, en donde se llevé a pH 7
con la adicion de hidréxido de sodio (NaOH), junto con la adicidn de una solucidon tampén a la mezcla
para la cual se utilizo bicarbonato de sodio (NaHCO3) con una razén de 3[g] por litro de solucidn,
de modo de evitar la acidificacidon del medio.

3.4.3 Operacion

e Ajuste de pH

La alimentacién de alperujo al reactor se realizé por medio de jeringa de forma manual, previo ajuste
de pH, para lo cual se adiciond hidroxido de sodio (NaOH) al alperujo.

e Dilucién

Para la alimentacidn, se realizé la dilucion del alperujo once veces, la cual se fue disminuyendo a lo
largo de la experimentacion de forma gradual como se observa en la Tabla 4:

Tabla 4.-Dilucion del alperujo segun etapa de operacion del reactor.

Etapa Dilucién Alperujo
[VolumenAlperujo/VolumenAgua]

| 1:11,1
I 1:11,1
M 1:8,3
v 1:3,7
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La estrategia de puesta en marcha del reactor se dividié en cinco etapas:

1) Adaptacion: Etapa Cero

Tras el montaje en la cdmara caliente, el reactor no se intervino durante los siguientes 8 [d] de modo
de obtener una curva de produccién de biogds acumulado, hasta alcanzar su estabilizacién, para lo
cual se midid de forma periédica desde una muestra gaseosa:

e Cuantificacion de biogas
e Composicion de biogas

2) Alimentacién

El proceso de alimentacién se dividid en cuatro etapas en las cuales se aumentd de forma progresiva
la velocidad de carga orgdnica alimentada segun se indica en la siguiente Tabla 5:

Tabla 5.- Condiciones de operacion del tercer y tltimo montaje realizado.

OLR TRHE TRH; Dilucién r Duracion
Etapa | [kgsV/m?-d] | [d] | [d] | [Volumenaperyo || © [d]
Volumenygya
I 0,50 30 12 1:11,1 1,5 32
Il 0,75 20 8 1:11,1 1,5 21
1 1,00 20 8 1:8,3 1,5 43
v 2,00 20 8 1:3,7 1,5 13

En cada una de las etapas antes descritas, la alimentacidn se realizé tres veces por semana: lunes,
miércoles y viernes, dias en que se tomaba muestra y se realizaban los analisis que se indican en Ia

Tabla 6.

Tabla 6.-Andlisis realizados al sistema cada vez que se realizaba alimentacion.

Parametro

Tipo de Muestra

Cuantificacion de Biogas Gaseosa
Cuantificacion de Biogas Gaseosa
Medicién de pH Efluente
Sélidos Volatiles y Totales Efluente
Nitrégeno Amoniacal y Kjeldahl Efluente
Alcalinidad Parcial y Total Fase soluble
Acidos Grasos Voldtiles Fase soluble
Fenoles Fase soluble
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3.5 Métodos Analiticos

3.5.1 Biogas (Cuantificacion)

Mediante la conexion a un caudalimetro marca Ritter, se midié la produccion continua de biogas
expresada en mililitros de biogds producido a condiciones normales de presién y temperatura.

Ver detalle en seccién Anexos 7.3.

3.5.2 Biogds (Composicién)

De forma periédica se midié la composicidon de biogas por cromatografia gaseosa, obteniendo la
composicion de metano, diéxido de carbono, acido sulfhidrico y aire (oxigeno y nitrégeno) presentes
en la muestra. Este proceso se realizo utilizando una muestra gaseosa (gas portador helio).

3.5.3 Alcalinidad Parcial

Para la medida de alcalinidad parcial, se utiliz6 20 [mL] de muestra del efluente, la que se centrifugd
a 20[°C] y 5000 [rpm] por 5 [min]. Posteriormente el sobrenadante fue filtrado con papel filtro
0,45 [um]. Este filtrado se trasvasijo a un matraz de aforo de 50[mL] para dilucién. La solucién
diluida se utilizé para determinar el pH original y luego cuantificar el volumen de &acido sulfurico
(H,S0,4) a 0,05[N] necesario para llevar la muestra hasta pH 5,75. La alcalinidad parcial se relaciona
con el volumen de acido gastado segun la ecuacion 7.

Alcalinidad Parcial =

50.000 * Vicido gastado - Normalidadyy,so, .®) [mgCaCO3] 7)

L

Vensayo

Ver detalles de la ecuacién en seccién Anexos 7.4.

3.5.4 Alcalinidad Total

Para la medida de la alcalinidad total, se utilizé la muestra terminada de la alcalinidad parcial. Una
vez alcanzado el pH 5,75 fue llevado con el mismo acido sulfurico 0,05[N] hasta pH 4,3. La unidad
de medida en que es entregada corresponde a miligramos de carbonato de calcio (CaCO3) por litro
de solucién, como se observa en la ecuacion 8.

50.000 * Vicido gastado * Normalidady, so, ©) [mgCaCO3]
L

Alcalinidad Total = (8)

Vensayo

Ver detalles de a ecuacion en seccién Anexos 7.4.
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3.5.5 Ratio de alcalinidad
Para determinar el ratio de alcalinidad, una vez obtenidos los valores de alcalinidad parcial y total
del sistema se utilizé la siguiente ecuacion:

Alcalinindad Parcial
a=1- — (9)
Alcalinidad Total

3.5.6 Acidos Grasos Volatiles (AGV’s)

Para la medicién de 4acidos grasos volatiles, se utilizd la muestra terminada de la medicién de
alcalinidad total, la cual fue llevada hasta pH 3 con acido sulfarico al 0,05[N], luego fue hervida
durante 3-5 minutos y enfriada. Finalmente, se cuantificé el volumen de soluciéon de NaOH al 0,01[N]
requerida para llevar la muestra desde pH 4 a 7.

Ver detalle de la ecuacién utilizada ver en secciéon Anexos 7.5.

3.5.7 Determinacion de Sdlidos Totales (ST)

Para la determinacién de los sdlidos totales y la humedad, se utilizé el método “Standard Methods”
(American Public Health Association, American Water Works Association, 2012) que consiste en
masar muestra en crisol y dejar secar por 24[h] en estufa a 105[°C].

Ver detalle en seccién Anexos 7.6.

3.5.8 Determinacion de Sélidos Volatiles (SV)

Para la determinacion de los sdlidos volatiles, se utilizd el método “Standard Methods” (American
Public Health Association, American Water Works Association, 2012). Una vez determinados los
solidos totales, pasar la muestra anterior a mufla a 550[°C] por 24[h] donde es calcinada.

Ver detalle en seccién Anexos 7.7.

3.5.9 Fenoles

Para la cuantificacion de fenoles, se implementd un método modificado de colorimetria de Folin-
Ciocalteu (FC) a micro-escala (Rover & Brown, 2013). Previo al analisis se prepard la muestra del
efluente tomando 20 [mL] desde el reactor para ser centrifugada a 20[°C] y 5000 [rpm] por
5 [min]. Posteriormente el sobrenadante se filtré con papel filtro 0,45[um], de este filtrado
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aproximadamente un 20[%] se utilizé para la medicion de fenoles (el 80[%)] restante para alcalinidad
y AGV). Una vez preparada la muestra, se colocé en cubetas de 3 [mL] las siguientes soluciones:

e 200 [uL] de muestra.
e 2,6 [mL] de agua.
e 175[uL] de solucion FC.

Luego, se agitd manualmente y guardé por 8 [min] en oscuridad; pasado el tiempo se agregaron:
e 525 [uL] de carbonato de sodio al 20[%)]

Posteriormente se volvié a agitar y guardé en oscuridad durante 2[h] tras los cuales finalmente se
midié absorbancia por espectrofotéometro a 765[nm].

Ver detalle de curva de calibracién en Anexo 7.8

3.5.10 Nitrégeno Amoniacal

Mediante el proceso de destilacion se cuantificd la cantidad de nitrégeno presente en la mezcla
como ion amonio mediante destilacion y titulacion. Para ello se masaron muestras de aprox. 10 [g]
(la cantidad de muestra requerida dependera del contenido de nitrégeno presente en la muestra)
las cuales se trasvasijaban a los tubos de destilacién, en donde pasaban a destilacion (en el
Destilador Kjeldahl Velp) con una dosificacion de 50 [mL] de NaOH 6[M] y 25 [mL] de agua durante
4 [min]. La solucidn resultante fue recogida en un matraz Erlenmeyer con 100 [mL] de &cido bédrico.
Finalmente, la muestra era titulada con 4cido sulfurico 0,1[N].

Ver detalle del célculo en Anexo 7.9.

3.5.11 Nitrégeno Kjeldahl

Se agregaba a cada tubo de destilacién una muestra de 10 [g] aproximadamente mas 15 [mL] de
acido sulfarico al 98[%] , una pastilla catalizadora y 6 perlas de ebullicién. Se colocaron los tubos
en el digestor bajo campana con ventilacion y extraccion encendidas. La digestion se llevd a cabo en
4 procesos: a 75[°C] durante 15[min] para evitar una reaccién exotérmica violenta, luego a 150[°C]
durante 30 [min] para evaporar el agua, la siguiente etapa se llevé a cabo a 250[°C] también
durante 30 [min] para la reduccién de humos blancos y finalmente la digestion se realizé a 420[°C]
durante 60 [min].

Post digestidn, se dejo enfriar las muestras hasta temperatura ambiente y se realizé el proceso de
destilacién en Destilador Kjeldahl Velp (ver proceso de Nitrégeno Amoniacal 3.5.10).

Ver detalle del calculo en Anexo 7.9
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4 Resultados & Discusiones

4.1 Caracterizacion Materiales

4.1.1 Indculo

El indculo con el que se trabajé durante la experimentacion tenia un pH neutro, con leve tendencia

basica y bajos niveles de concentracién de fenoles tal como se observa en la Tabla 7.

Tabla 7.- Caracterizacion inéculo.

pH Densidad NH,* NTK Fenoles SV ST
(-] [g/mL] [mgN/L] | [mgN/L] | [mg/L] [%] (%]
7,46 1,010,1 590+1 3.26011 58+3 2,00 3,41

4.1.2 Alperujo

El alperujo utilizado para la experimentacion tenia un alto nivel de acidez, asi como una elevada
concentracion de fenoles como se muestra en la Tabla 8.

Tabla 8.-Caracterizacion de alperujo.

pH | Densidad NH.* NTK Fenoles sV ST
[-] [g/mL] [mgN/L] [mgN/L] [mg/L] (%] (%]
4,52 | 1,0+0,1 21042 1.872+8 104243 18,7 19,6

De las caracterizaciones anteriormente descritas, se observé que mientras el inéculo tenia un valor
de pH dentro del rango éptimo para la realizacion de la digestidn anaerobia, el alperujo tiene un
valor de pH muy por debajo de este umbral, haciendo necesario su ajuste para la alimentacién del
reactor. En cuanto a la carga de fenoles, se observé que el alperujo sobrepasaba los niveles
considerados como no inhibitorios reportados por literatura (Lorenzo Acosta & Obaya Abreu, 2005),
razon por la cual se determind realizar diluciéon del mismo al momento de alimentar el reactor.

4.2 l|dentificacidon de Inhibidores

4.2.1 pH: Arranque n9l
Una vez construido el primer reactor (bidén lechero), se dispuso a realizar el periodo de adaptacion,

sin embargo, a partir del tercer dia se observaron signos de inhibicién en el proceso reflejados en la
reduccion y luego nula produccién de biogas (ver Figura 9).
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Figura 9.-Produccion de biogds medida durante el arranque .

Para identificar la causal de inhibicién, a partir del tercer dia se procedié a monitorear variables
operacionales, donde se observd que el pH en el efluente del reactor era de 4,87, es decir, por
debajo del rango de operacidn éptimo (Lorenzo Acosta & Obaya Abreu, 2005). Al comparar este
valor con el valor de pH del alperujo descrito en la Tabla 8, se puede atribuir parte de esta
acidificacion al pH inicial de este sustrato (pH=4,52).

Por otra parte, la mayor cantidad de materia agregada al sistema de forma inicial correspondié a
indculo, el cual en la Tabla 7 se observa que tiene un valor de pH igual a 7,46, por lo que se puede
deducir que durante el proceso propio de la digestidon anaerobia se producen agentes que acidifican
el sistema.

En base a los resultados obtenidos fue posible concluir que no es posible operar un reactor continuo
de digestion anaerobia que opere con alperujo fresco de las caracteristicas descritas en laTabla 8,
sin previo ajuste de pH. De esta forma, la principal conclusion de esta etapa corresponde a la
necesidad de ajustar el pH en la alimentacidn, y prevenir la acidificacién durante la etapa de
aclimatacion por medio de la adicidon de tampdn en el indculo.

4.2.2 Efecto de Inhibidores propios del Alperujo: Arranque n22

El segundo arranque comenzd con el ajuste de pH y adicion de solucién tampdn, concluidos a partir

del primer arranque. En esta ocasion se realizd una aclimatacion de cuatro dias, tras la cual se
kgSV

comenzd con la alimentacion periddica de OLR =

] (para mas detalle de las condiciones
de arranque ver Apéndice seccidon 7.2.3), en donde se obtuvo una productividad maxima de

1294[

un mcremento entre los dias 11 y 25, (ver Figura 10). A partir del dia 25 se produjo una disminucion
en la produccién, y una semana mas tarde la produccién cayé drasticamente hasta inhibirse por

NmL
= CH‘* ] (Figura 27 ubicada en Anexo 7.11). En cuanto a la produccién de metano, se observé

completo tras 36 [d] de funcionamiento, al igual que la estabilizacion de la curva de metano
acumulado.
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alimentacion. Seqgunda linea roja: Desde dia 34 (inclusive) de dejo de alimentar el reactor.

En cuanto a los valores de pH obtenidos, se observé una estabilidad durante los primeros 14 [d],
encontrandose dentro del rango dptimo de pH. Sin embargo, posteriormente, tanto el pH como el
ratio de alcalinidad () sufrieron un alza. Si bien el pH se logré mantener en rangos altos, pero
aceptables, el ratio de alcalinidad a partir del dia 21 de operacion se dispard por sobre los rangos
esperados, alcanzando un peak de @ = 0,33, como se observa en la Figura 11.
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Figura 11.-Izquierda: Valores de factor Alpha durante el mismo periodo. Primera linea roja: representa el dia que comenzo
la alimentacion. Segunda linea roja: dia que se dejo de alimentar el reactor. Derecha: Valores de pH durante el segundo
arranque

En cuanto a los sélidos volatiles y totales, se observé un rango estable durante los primeros 20 [d]
de experimentacion, momento desde el cual comenzé una baja en el porcentaje de ambas
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mediciones de sélidos en el efluente del reactor, como se observa en la Figura 12. Esto indicaria una
mayor degradacién de la materia, a pesar de que este periodo concuerda con la inestabilidad de pH
que sufrid el reactor.

7,0
6,5
6,0
5,5
5,0
4,5
4,0
3,5
3,0
2,5
2,0

Sélidos [%]

0 5 10 15 20 25 30 35 40
Tiempo [d]
Sélidos Volatiles Sélidos Totales

Figura 12.- Porcentaje de sdlidos totales y voldtiles en el efluente del reactor. Primera linea roja: representa el dia que
comenzo la alimentacion. Segunda linea roja: dia que se dejo de alimentar el reactor.

Tras el brusco cese de producciéon de biogas posterior a los 34 [d] de operacién, y como se ha
expuesto en los resultados anteriormente, no existié una acidificaciéon o basificacién radical del
sistema, por lo que se propuso realizar una medicién de nitrégeno al efluente del reactor para
descartar o ratificar una posible inhibicidn del medio por presencia de amoniaco en elevadas

concentraciones. De esta medicién se obtuvo un valor de nitrégeno Kjeldahl de 3.605,5 [ngN] %

e s . mgN CL. , . .
nitrégeno amoniacal de 840,7 [%], por lo que si bien el efluente en si contiene un alto contenido

de nitrégeno Kjeldahl, el valor de nitrégeno amoniacal estd por debajo de los valores inhibitorios
reportados por literatura (Lorenzo Acosta & Obaya Abreu, 2005).

Ante esto, en busqueda de encontrar el factor inhibitorio que produjo el cese en la produccién de
biogds, se propuso la implementacidon del método modificado de colorimetria Folin-Ciocalteu a
micro-escala para determinar la concentracion de fenoles dentro del reactor. Esta medicion se
realizd una vez desmontado el sistema, obteniéndose un valor de concentracion de fenoles

cuantificada de 216,8 [%]

Al comparar los distintos pardmetros operacionales del estudio no se encontraron valores en rangos
reportados como inhibitorios (ver Tabla 9). Sin embargo, la concentracién de fenoles medida fue
cercana a rangos toxicos reportados en estudios similares, en donde se indicaron diferentes rangos
inhibitorios para este mismo factor. Es por esto que se considerd la opcion de que la concentracion
de fenoles medida al final de la experimentacion si correspondiera a un rango toxico para el sistema
estudiado.
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Tabla 9.- Condiciones de posibles pardmetros inhibitorios de la digestion anaerobia al momento del andlisis de efluente
una vez desmontado el sistema.

Andlisis Valor Desmontaje Rango Optimo
pH 7,63 [ 6,50 — 7,50 [—]
_— . mg mgN
Nitrégeno Amoniacal 840,7 [ ] < 3.000 [T]

mg
Fenoles 216 8[ . ] < 280 [T]

Se considerd atribuir como posible razén principal de inhibicién del proceso la concentracion de
fenoles alcanzada. Lo anterior debido a que los distintos valores de umbral de concentracién de
fenoles reportados como téxicos, hacen referencia a la condicion particular de cada caso.

Los resultados obtenidos en este segundo arranque mostraron que los contenidos de fenoles en el
reactor dificultaron una correcta operacién. De esta forma, la conclusién obtenida es que no es
posible operar con el alperujo fresco y sin dilucion, y que es necesario diluirlo, con el objetivo de
reducir el contenido de fenoles.

4.3 Efecto de Inhibidores propios del Alperujo: Arranque n23

Considerando la conclusién del arranque anterior y suponiendo que los microorganismos
anaerobios requieren una aclimatacion para funcionar, se considerd realizar esta aclimatacion
mediante la concentracion de fenoles agregada de forma periddica en la alimentacidn de alperujo.
En este nuevo arranque se aumentdé de forma gradual la velocidad de carga orgdnica, constando de
un proceso de aclimatacion denominado Etapa Cero y cuatro etapas posteriores asociadas a la carga
organica alimentada. Durante las tres primeras etapas, como se indica en la Tabla 10, en cada
aumento de carga orgdnica realizado se observé un aumento en la produccién maxima obtenida;
relacion asociada a la cantidad de carbonos disponibles en el medio que aumentan de forma
proporcional al aumentar la carga ya que ingresa una cantidad de alperujo mayor al sistema. Sin
embargo, en cuanto a la productividad promedio asociada a cada cambio, aun cuando se observd
una leve tendencia a la baja con cada aumento de OLR, no es posible determinar que haya existido
una relacion inversa al no haber diferencias significativas.

Tabla 10.- Valores obtenidos de productividad promedio y produccion mdxima para cada etapa estudiada a diferentes
OLR.

Velocidad de Carga Organica | Productividad Promedio Produccion Méaxima
Etapa [kgSV/m3 - d] [NmLcy,/gSV] [NmLcy, /d]
I 0,50 93,1+17,0 109,4
I 0,75 76,0 £ 11,8 124,9
I 1,00 75,0 +£ 15,2 164,8
IV 2,00 25,5+ 21,6 147,73
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En las ltimas 2 etapas, se observaron diferencias significativas atribuibles a la inhibicidn del sistema,
tal como se observa en la Figura 13, donde a partir del dia 109 de experimentacién la produccién
cae drdasticamente hasta inhibirse por completo a los 120 [d].
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R
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Figura 13.- Produccion de metano durante la experimentacion. Cada linea roja corresponde a un cambio de la alimentacion
asociado a cada OLR estudiado.

431 pH

Durante la adaptacién del reactor y las primeras tres etapas de alimentacion tanto los rangos de pH
como el ratio de alcalinidad se mantuvieron dentro de los rangos considerados como éptimos, sin
embargo, a partir del dia 105 de experimentacién, es decir, desde que se aumentd el OLR desde

m3-d m3-d
de alcalinidad (ver Figura 14). En cuanto al ratio de alcalinidad se observd que el reactor operé de

KkgSV KkgSV , o , .
1 [ £ ] a2 [ £ ] se observé una disminucidn en el valor de pH junto con un aumento en el ratio

. - kgSV
forma adecuada en valores por debajo de @ = 0,2 en las condiciones de OLR menores a 1Lf3.d];

], superando incluso el

. , - kgSV
sin embargo, no se logré mantener estabilidad al aumentar la carga a 2[;53-(1
valorde a = 0,3.
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Figura 14.- Izquierda: Valores de pH. Derecha: valores de ratio de alcalinidad para cada etapa de la experimentacion. Cada
linea roja vertical indica un cambio en la alimentacion del sistema.

De este analisis se puede concluir que aun cuando por literatura se considere como éptimo un rango
de ratio de alcalinidad < 0,3 (Bolzonella, 2011), de forma experimental se considera que un valor
Optimo para dicho ratio debiese ser menor a 0,2.

4.3.2 Fenoles

En cuanto al valor promedio de la concentracion de fenoles en el efluente durante Ia
experimentacion, se observd un alza en su concentracion asociada a cada cambio en la velocidad de
carga organica como se observa en la Tabla 11, sin embargo, mostré signos de mantenerse en
niveles estables una vez alcanzado el estado estacionario a condiciones de operacidn fijas para una

alimentacion de OLR =1 [kgSV

condiciones en comparacion al periodo anterior, en dos veces el tiempo de retencién hidraulico

] donde se duplico el tiempo de operacion antes de cambiar las

externo.

Tabla 11.- Concentracion promedio de fenoles en el efluente para cada etapa de alimentacion.

Etapa | ] n v
Fenoles [mg/L] 89,7£13,5 | 113,145,8 136,7+4,7 196,9+29,4

Adicionalmente, no es posible atribuir la tendencia al alza de fenoles exclusivamente a una mayor
concentracién ingresada en la alimentacién a través del alperujo, dado que como se observa en la
Figura 15 para las dos primeras etapas de alimentacién, aun cuando se aumenta la carga orgdnica
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ingresada al sistema, al mantener constante el valor de dilucidn del alperujo no hubo variacién en
la concentracién de fenoles en la alimentacién.
En cuanto al rango de inhibicidn, se observd que el reactor se mantuvo produciendo biogas con

concentraciones de fenoles por debajo de los 150 [%], tal como se muestra en la Figura 15, valor

kgs"] a OLR =

m3-d

que fue ampliamente superado tras el aumento sin aclimatacion desde OLR =1 [

kgSV . s (s
2 [;3_(1], en donde se alcanzd una concentracion maxima de 233 [%]
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Figura 15.- Izquierda: Concentracion de fenoles en la muestra de efluente. Derecha: Concentracion de fenoles de la
alimentacion en cada etapa a diferentes OLR. Cada linea roja indica cambio de OLR segun se indica en la figura.

4.3.3 Amoniaco

En cuanto a la concentracién de nitrégeno amoniacal en el efluente del reactor, como se ve en la
Figura 16, tuvo una tendencia a la baja durante las dos primeras etapas de alimentacién (OLR 0,5y
0,75[kgSV/m?3 - d]), sin embargo, durante la Etapa Il a OLR 1[kgSV/m3-d] se observé una

.- ., , mgN .
estabilidad en la concentracién encontrada que borded los 100 [%], la cual se mantuvo similar

durante la Gltima etapa a OLR 2[kgSV/m?3 - d].
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Figura 16.-1zquierda: porcentaje de sdlidos voldtiles en el efluente del reactor. Derecha: concentracion de nitrégeno
amoniacal en el efluente del reactor. Cada linea roja corresponde al inicio de cada etapa de cambio en las velocidades de
carga orgdnica, previo a la primera linea corresponde al periodo de adaptacion del reactor.

En cuanto a los solidos volatiles medidos en el efluente del reactor, estos se mantuvieron en un
rango estable de entre 0,17[%] y 0,65[%] durante la aclimatacién del reactor y las dos primeras
etapas de alimentacién, sin embargo, al aumentar la velocidad de carga organica a OLR
1[kgSV/m?3 - d], se aumentd el valor méximo obtenido alcanzando un valor de 1,17[%] de sélidos
volatiles al final de la etapa, como se indica en la Figura 16, umbral que siguié la tendencia al alza
durante la Ultima etapa de alimentacién a OLR 2[kgSV/m3 - d]. Esto podria indicar que, si bien el
proceso esta funcionando de forma correcta, los microorganismos no estan siendo capaces de
digerir proporcionalmente mas comida en el mismo tiempo de retencién hidrdulico, al haber
aumentado la carga organica, razén por la cual aumentaria el valor de los sélidos al tenerse un
efluente mas concentrado.

Al comparar los valores al final de cada periodo de alimentacidn realizado con las diferentes
velocidades de carga orgdnica, se observo que los valores de pH disminuian mientras que el ratio de
alcalinidad aumentaba, a excepcidon del ultimo periodo (Etapa IV). Los fenoles s6lo aumentaron a
medida que se aumentaba la carga organica, como se indica en la Tabla 12.

Tabla 12.- Parametros obtenidos al finalizar cada periodo de cambio con los diferentes OLR. En donde Etapa | corresponde
a OLR =0,5; Etapa Il corresponde a OLR =0,75; Etapa Il corresponde a OLR =1; Etapa IV corresponde a OLR =2.

Final pH | Alcalinidad Ratio AGV ST/SV NTK / NHs" | Fenoles
Periodo | [-] Total Alcalinidad | [M8cuscoon [%] [meR / men me
[mgCaCO3] [-] [ L ] - v [ L ]
L

| 7,37 447 0,14 48 0,48/0,34 | 0,5/0,4 106

I 6,83 288 0,17 37 0,50/0,34 0,4/0,2 120

1 6,74 286 0,22 73 3,98/3,64 1,0/0,2 138

v 6,52 315 0,21 118 1,21/0,89 0,4/0,1 216
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Luego de los resultados obtenidos en este proceso de arranque y operacién, se puede indicar que
es posible operar un reactor anaerobio continuo alimentado con alperujo, teniendo en
consideracion que:

1) el sustrato debe tener ajuste de pH a neutralidad, para asegurar reducir el efecto de acidificacion.
2) la alimentacién debe estar diluida para asegurar que la concentracién de fenoles en el reactor
sea menor a 150 [%]

kgSV] .
& d]’ sin afectar de forma

kgs"] a OLR =

m3-d

3) es posible aumentar la carga de alimentacidon hasta OLR = 1[m3_

significativa la productividad de metano. Ademas, el cambio desde OLR = 1[

kgSVv
2|
m3-d

] provocd un proceso de inhibicién que impide la operacidn del reactor de forma continua.
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Conclusiones

Para realizar el arranque de un reactor anaerobio continuo, con alperujo como Unica
alimentacién, se requiere controlar el pH del sistema mediante: 1) Adicidon de solucidon
tampodn en el rector durante el acondicionamiento y 2) Neutralizar la alimentacion durante
toda la operacion.

La concentracion de fenoles en el reactor aumentd en funcién del OLR afectando la eficiencia
del proceso de digestién anaerobia. En cambio, la concentracion de fenoles en la alimentacion
se relaciond con la diluciéon del alperujo alimentado.

. m , . e s
La presencia de fenoles en el reactor con valores mayores a 150 [Tg] provoco la inhibicién de

la digestidn anaerobia.

A escala de laboratorio, se demostré estabilidad en el proceso a OLR inferior o igual a
1 [kgSV/m3 - d].

En cuanto a las condiciones de operacidn de un reactor para operar a condiciones estacionarias,
se propone considerar una dilucién de la alimentacion de alperujo en agua para adaptar el
indculo, con un ratio de Volumenggy,/Volumenyjperyjo = 11. Esta razén se puede ir
reduciendo con la finalidad de aumentar el OLR vy, por ende, la produccién total de biogas. Este
cambio debe hacerse con aumentos de OLR no superiores a 0,25 [kgSV/m3 - d] por un tiempo
de adaptacion minimo de un TRH.
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7 Anexos

7.1 Reactivos Utilizados durante el estudio

e Acido Galico (C;H¢05)

Patrén utilizado para realizar curva de calibracidn de fenoles. Solucidn preparada a partir de acido
galico anhidro para sintesis, marca Merck.

e Acido Sulfurico (H,S0,4) concentracién 0, 05[N]

Utilizado para la medicién de alcalinidad de las muestras obtenidas del reactor. El acido es
preparado desde una solucién madre de acido sulfurico al 98[%], marca Merck.

e Bicarbonato de sodio (NaHCO3)

Utilizado como buffer adicionado en el inéculo para el proceso de arranque. Bicarbonato en polvo
marca J.T. Bauker, calidad técnico.

e Reactivo Folin-Ciocalteau

Solucioén reactivo de fenol segun Folin-Ciocalteu (Folin-Ciocalteu's phenol reagent), marca Merck.

e Hidréxido de Sodio (NaOH)

0, 01[N]: Utilizado para la medicidn de &cidos grasos volatiles de las muestras obtenidas del reactor.
1[M]: Utilizado para ajustar pH al alperujo fresco utilizado en la alimentacién del reactor.

Soluciones preparadas a partir de hidréxido de sodio en lentejas marca Winkler.

7.1.1 Equipos

e Cromatdgrafo de Gases
Utilizado para determinar la composicién del biogds en: metano, diéxido de carbono y acido
sulfirico. Marca Agilent Technologies modelo 7890B.

e Equipo Destilacion Velp
Equipo de destilacion marca Velp para el proceso de cuantificacion de amonio y nitrégeno organico
por destilacion.

e Equipo Digestion Velp

Equipo de digestion marca Velp para la digestién de muestras en la cuantificacidon de nitrégeno
organico.
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e Espectrofotémetro

Utilizado para la medicién de fenoles a 765[nm]. Marca Analytik Jena, modelo Specord 200 Plus.

e pH-metro

Utilizado para medicion y ajustes de pH. Marca Thermo Scientific modelo Orion 3 Star.

e Caudalimetro de biogas

Medidor de caudal de biogas, marca Ritter, modelo MilliGascounter MGC-1 V3.4 PMMA.

7.2 Detalle de Arranques Propuestos

7.2.1 Acondicionamiento de Reactor Acrilico

Inicialmente se acondiciond un reactor de acrilico con un volumen de 2,29[L], con una entrada de
alimentacidn, salida de biogds y salida de mezcla de reaccién como se observa en la Figura 17. Se
probaron distintas adaptaciones tanto para la entrada de alimentacion como para la salida del
efluente, con el fin de dejar el mayor didmetro posible operativo y no tener restriccién de diametro
de tamano de particula del alperujo o de la mezcla de reaccidn, se adaptaron mangueras y valvulas.

Figura 17.-1zquierda: Estructura de acrilico que se adaptaria como reactor tipo PFR. Derecha: Prueba de estanqueidad de
agua.

Al realizar las pruebas de fuga en reiteradas ocasiones llenando con aire o nitrégeno gaseoso a
presiones menores a 1[bar] (para no colapsar las uniones), y posterior sumersion para observar las
fugas como se ve en la Figura 18, constantemente salian deficientes. Se repararon los puntos de
fuga con cloroformo liquido y reforzando con silicona de vidrio en las junturas sin éxito, razén por
la cual, tras 2 meses de pruebas de fuga y modificaciones en las uniones se determiné cambiar la
estructura del reactor.
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Figura 18.-Prueba de fugo del reactor por sumersion.

7.2.2  Primer Arranque: Adaptacién Bidon

Tras el fallo del acondicionamiento del primer reactor, se evaluaron distintas alternativas:

e Utilizar un reactor tipo batch y adaptarlo como reactor tipo flujo piston.
e Mandar a hacer reactor de similares caracteristicas que el de acrilico, pero de vidrio.
e Adaptar un bidon lechero de 5[L] como reactor.

Por facilidad de acceso, economiay principalmente por tiempo, se decidié adaptar un bidén lechero
como reactor tipo flujo piston, como se muestra en la Figura 19.

Figura 19.-Reactor artesanal realizado con la adaptacion de un bidon lechero de 5 [L].

Este reactor se colocé en marcha con las siguientes condiciones de operacion:

e Relacién SVyiperujo/SVinsculo = 1
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e Porcentaje de sélidos totales dentro del reactor = 10[%]
e Relacién Volumeng;ogss/Volumenyqyigo = 1/2

Los reactivos agregados fueron:

e Indculo: 2,29 [kg]
e Alperujo: 530,39 [g]
e Agua: 511,00 [g]

Tras el arranque, la estrategia de puesta en marcha consistio en esperar la adaptacion del reactor y
obtener una curva de produccién de biogas, por lo que no se alimenté hasta alcanzar un peak de
produccidn, sin embargo, tras 7[d] de monitoreo, el reactor dejé de producir biogds abruptamente.
Al analizar pH desde una muestra del efluente se obtuvo un valor de pH = 4,87, comprobandose
la inhibicidn de los microorganismos anaerobios por una acidificacién del medio.

7.2.3 Segundo Arranque

Tras la identificacion de la falla del arranque anterior, inmediatamente se preparé el segundo
arranque, esta vez agregando como solucion tampdn bicarbonato de sodio en razén de 3[g] por
litro de solucidn, junto a las siguientes condiciones de operacién:

e Relacion SVaiperujo/ SVinsculo = 1

e Porcentaje de sélidos totales dentro del reactor = 9[%)]
e Relacién Volumeng;qgss/Volumeniiquigo = 3/1

e OLR ~ 1,5[kgSV/m?3 - d]

e TRHg = 107[d]

e TRH; = 49 [d]

Al reactor se agrego:
e Indculo: 1,14 [kg]

e Alperujo: 190,7 [g]
e Agua:339,3[g]

Sin embargo, esta vez ademds de agregar solucién tampodn en la etapa de aclimatacion, previo al
arranque se ajusté el pH del alperujo hasta pH = 7 con hidréxido de sodio 1[M].

Las diferencias en el porcentaje de sélidos totales dentro del reactor (de 10[%] a 9[%]) y el de
Volumeng;qgss/Volumenyiquigo de 1/2 a 3/1 se debieron exclusivamente a la materia prima
disponible en el momento, siendo la cantidad de indculo disponible el compuesto limitante.
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7.2.4 Tercer Arranque

Finalmente, tras la inhibicidon del reactor anterior, se preparé un tercer arranque. Dado el tiempo
que implica realizar un arranque exitoso y alcanzar condiciones estacionarias sin inhibicion, esta vez
se propusieron dos montajes en paralelo: un sistema semi-batch con agitacion y otro reactor
continuo tipo flujo pistédn, como se habia tratado de realizar desde un principio. Esto con la finalidad
de evaluar el impacto de la carga organica en el reactor y ganar tiempo en caso de inhibicién.

En cuanto a la carga, el plan de trabajo escogido fue partir con una velocidad de carga organica de
0,5 [kgSV/m?3 - d] e irla aumentando de forma gradual hasta alcanzar el valor de 2 [kgSV/m3 - d]
reportado por literatura como maximo valor para reactores a escala de laboratorio (Kinyua et al.,
2016).

7.2.4.1 Reactor Semi-Batch

El arranque semi-batch se realizé en un reactor de vidrio en el cual se adaptaron entradas y salidas
herméticas que permitieran la carga y descarga del reactor como se observa en la Figura 20.

Figura 20.-1zquierda: Adaptacion de reactor semi-batch de vidrio en reactor semi-continuo de carga periddica. Derecha:
Montaje de reactor semi-continuo.

Para este reactor, se consideraron como condiciones de operacién inicial:

* Relacion SValperujo/SVinéculo =05
e Porcentaje de sélidos totales dentro del reactor = 3,4[%]
e Relacién Volumeng;ogss/Volumenpigestato = 2/1

e Agitacion intermitente de ~100[rpm] (agitador marca Termo Scientific, modelo $131435),
regulada por temporizador eléctrico en sistema de 15[min] de agitacion y 45[min] quieto.

Agregando los siguientes componentes al reactor:
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e Indculo: 678,4 [g]

e Alperujo: 37,10 [g]

e Agua: 186,0 [g]

e Bicarbonato de Sodio: 3 [g/L]

Considerando el dia de montaje como dia “cero”, se esperd la aclimatacién del digestor hasta la
detencién en la produccion de biogas, lo cual se reflejé en la estabilizacidén de la curva de biogas
acumulado, determinando el tiempo de reaccién que se daria a cada carga. Para ello desde el
arranque, se realizaron de forma diaria mediciones desde la muestra gaseosa para realizar la
cuantificacion de biogas y la composicion del mismo.

Una vez realizada la curva de produccidén de biogas, la estrategia para cada carga tendria las
siguientes condiciones de operacién:

e OLR =0,5[kgSV/m3-d]
e Tiempo de Reacciéon = 7 [d]
VolumenAlperujo]

e Dilucién o= 1:11,1
UcC10Njperujo ’ Volumenagya

Al noveno dia tras la puesta en marcha, se realizé la primera alimentacién con las condiciones antes
descritas y se sacd una muestra igual al volumen de alimentacién al cual se le hicieron los siguientes
anadlisis directamente desde el efluente del reactor: pH, sélidos volatiles y totales, y nitrégeno
amoniacal y kjeldahl.

Mientras de forma paralela, desde la fase soluble de dicho efluente se monitoreaban: fenoles,
alcalinidad parcial y total, y acidos grasos volatiles.

Sin embargo, al dia 13 (pasado 4[d] post-alimentacién), el reactor bajé abruptamente su produccién,
por lo que se decidié no alimentarlo esperando un repunte en la produccidn de biogas.

Al dia 22 de operacion, al no haber repunte, pero teniendo produccidon de forma esporadica, se
sacaron 50[mL] de muestra (para ello fue necesario cerrar la linea de biogds y adicionar
previamente 50[mL] de nitrégeno gaseoso al reactor, compensando asi la presién dentro del
sistema) a la que se le realizaron los mismos andlisis antes descritos.

Tras 31[d] de operacidon (22[d] desde la alimentacidn) se volvié a sacar muestra, pero esta vez se
adicionaron 20 [mL] de glucosa, tras el reporte por literatura de que ésta podria ayudar a la
activacion de la fase metanogénica inhibida por fenoles (Li et al., 2017) junto a 20 [mL] de nitrégeno
gaseoso.

Tras no repuntar el reactor, finamente se desmonto tras 40[d].

7.2.4.2  Reactor Tipo Flujo-Piston

Dado que el reactor utilizado en el segundo arranque (adaptacion de bidén lechero) no permitia una
inspeccidn visual, se propuso la creaciéon de un nuevo reactor, realizado de la adaptacion de un
frasco PET (tereftalato de polietileno) de 2[L] con niples adaptados como entradas y salidas como
se observa en la Figura 21.
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Figura 21.-Segundo reactor construido a partir de frasco PET.

Las condiciones del montaje fueron:
® Relacion SValperujo/SVinéculo =05
e Porcentaje de sélidos totales dentro del reactor = 3,4[%]

Y los compuestos agregados al reactor:
e Indculo: 673,0 [g]
e Alperujo: 37,21 [g]
e Agua: 186,0 [g]
e Bicarbonato de Sodio: 3 [g/L]

Una vez aclimatado el reactor, este se comenzé a alimentar en lo que se dividié en cuatro etapas,
con las condiciones de alimentacién que se muestran en la Tabla 13.

Tabla 13.- Condiciones de la alimentacion para cada etapa realizada.

Etapa Duracion Alimentacidn Alperujo Alimentacion Agua
[mL/d] [mL/d]
I 32 2,57 28,56
Il 21 3,86 42,85
11 43 5,00 41,70
1% 15 9,93 36,77

l. Primera Etapa de Alimentacion

Desde el noveno dia de marcha del reactor, se comenzo el proceso de alimentacion tres veces por
semana lo que permitia poder sacar una muestra igual en volumen a la alimentacién, suficiente para
realizar los andlisis. Este sistema de alimentacion se mantuvo durante 32[d], con la finalidad de
alcanzar un tiempo igual al de retencién hidrdulica (TRHEg) y ver la estabilidad del sistema.
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Il.  Segunda Etapa de Alimentacién

La segunda condicién de operacidn estudiada se realiz6 aumentando la carga orgdnica alimentada,
manteniendo la dilucién y disminuyendo el tiempo de retencidn hidraulica. Este sistema se alimento
y se le realizaron los andlisis durante 21[d], para alcanzar a cumplir un tiempo igual a al TRHg y
evaluar la estabilidad del sistema.

lll.  Tercera Etapa de Alimentacidn

En la tercera condicién de operacién nuevamente se subid la velocidad de carga orgdnica, dejando
constante el tiempo de retencién hidrdulico y disminuyendo la dilucién. Este sistema de trabajo se
mantuvo por un tiempo igual a dos veces el tiempo de retencidn hidraulica, que correspondieron
en la practica a 43[d] de operacién.

Iv. Cuarta Etapa de Alimentacion

Finalmente, se decidié hacer un ultimo cambio, en el que se duplicé el OLR, manteniendo el tiempo
de retencién hidraulico, por lo que se tuvo que disminuir la dilucién del alperujo alimentado. Bajo
este sistema a partir del noveno dia, la produccidn de biogds comenzd a bajar, inhibiéndose
completamente desde el dia 13.

7.3 Volumen Normal: biogas con Ritter

P,— Py + P, Ty (14)

Doénde:

Vn: Volumen normal [L]

V;: Indicador volumen (displayer) [L]

P,: Presién del Aire Actual [mbar-absolutos]

Py: Presidn parcial de vapor de agua [mbar]

P.: Presion de la columna de liquido por encima de la cdmara de medicién = 1 [mbar]
Py: Presidon normal = 1013,25 [mbar]

Tn: Temperatura normal = 273,15 [Kelvin]

T,: Temperatura actual [Kelvin]
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7.4  Alcalinidad

Vinuestra: Volumen de muestra filtrada para pasar a matraz de aforo de 50 [mL]
pHp: pH inicial de la muestra diluida en matraz de aforo.

Vensayo: Corresponde al volumen de aforo, en este caso 50 [mL]

VpH=s,75: Volumen de acido sulfurico gastado para llegar a pH = 5,75
VpH=4,30: Volumen de &cido sulfurico gastado para llegar a pH = 4,30

Nh,s0,: Normalidad del acido utilizado.

V,
9= —0 (dilucién)

Vmuestra

50.000 -V, 4— N mgCaCoO
Alcalinidad Parcial = PH=575 H250s (19)[ g 3 3]

Vensayo

50.000 - VpH=4-,30 ' NHZSO4

ini mgCaCO3
Alcalinidad Total = ]

o[22

Vensayo

7.4.1 Ratio Alcalinidad

Alcalinindad Parcial
Alcalinidad Total

Ratio =1 —

*Este valor debe ser estable ~ 0,2

7.5 Acidos Grasos Volatiles (AGVs)

Vinuestra: Volumen de muestra filtrada para pasar a matraz de aforo de 50 [mL]
pHy: pH inicial de la muestra, tras la ebullicion a pH = 3
Vensayo: Corresponde al volumen de aforo, en este caso 50 [mL]

Vp

(9)

(10)

(11)

(12)

H (4-7): Volumen de hidroxido de sodio gastado para llevar la muestra desde pH = 4apH =7
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AGVs =

60.000 * Vo (4-7) * Nu,so, [mgCH3COOH] (13)

Vensayo L

Si:
AGVs > 216 - 1,59

7.6 Porcentaje de Solidos Totales

El porcentaje de sélidos totales en base al peso seco a 105[°C] se calcula segun:

masacy; — masacy;
ST[%] _ ( crisol+muestra CI‘lSOl) 100 (15)
masamuestra
El porcentaje de humedad se calcula segun:
H[%] = 100 — ST[%] (16)
7.7 Porcentaje de Sdlidos Volatiles
El porcentaje de sdlidos volatiles se calcula segun:
masa — Masacen;j
SV[%] = < muestra seca cemza) 100 (17)
masamyestra seca a 105[°C]

7.8 Concentracion de Fenoles

A continuacién, en la Figura 22, se muestra la curva de calibracidn realizada para la cuantificacién
de fenoles por medio del espectrofotémetro.
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Figura 22.-Curva de calibracion en duplicado para fenoles.

. [Mm8
Fenoles = 1,66,13 - Absorbancia [T] 18)
18

R? = 0,9983

7.9 Nitrégeno Amoniacal y Nitrégeno Kjeldahl

Para ambos casos se utiliza la misma ecuacion para el calculo de concentracién de nitrégeno, ya sea
amoniacal o kjeldahl, segin corresponda.

Equivalentes de nitrégeno igual a equivalentes de H2SOs en donde:

(19)

mgN _ ((V-N)-14)
g

-1000

Donde

V: corresponde al volumen de dcido consumido en la valoracién.
N: corresponde a la normalidad del acido de valoracion.

14: peso equivalente del nitrégeno.

m: corresponde a al peso de la muestra en gramos.
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7.10 Recirculacion

Para la estimacién del valor de recirculacién, se consideré la distribucién de tiempo de residencia
(DTR) del sistema, esto simulando que el efecto deseado fue proponer un reactor de flujo continuo,
y a mayor recirculacién el sistema pareceria un reactor de mezcla perfecta, los cuales se representan
en la siguiente Figura 23.

i~—|deal 1
E(ﬂ i Real E(U
0 T t 0 " .
(a) (b)

Figura 23.-(a) Distribucicn de tiempo de residencia para un reactor tipo flujo piston. (b) Distribucion de tiempo de residencia
para un reactor de mezcla perfecta (Fogler, 2008).

Un tiempo de retencién hidraulico interno de menor valor permitiria saber de forma mas rapida
como se esta llevando a cabo la digestion anaerobia, a través de la toma de muestras. Mientras que
valores mayores de TRH alejan la simulacion de la fluodinamica del sistema a un reactor tipo PFR.
Teniendo estos factores en consideracion, se simulé el comportamiento de la distribucién de tiempo
de residencia para distintos valores de razén de recirculacion (R;:) como se observa en la Figura 24.

25

Dsitribucion Tiempo Residencia E(t)

0 20 40 60 80 100
Tiempo [d]

—0—Rr=0 —0—Rr=0,5 —0—Rr=1 Rr=1,5 —@— Rr=2 —0— Rr=3

Figura 24.-Simulacion de distribucion de tiempos de residencia para distintos valores de razén de recirculacion. Todos los
caos anteriores simulan un tiempo de retencion hidrdulico externo de 30[d].
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Para dejar la razén de recirculacion fija durante toda la experimentacién, y obtener resultados del
comportamiento dentro del reactor en tiempos que permitieran anticiparse a una inhibicién total,
se considerd como valor de recirculacién fijo de R, = 1,5.

A continuacidn, en la Tabla 14, se entregan los valores obtenidos para cada etapa de alimentacién,
con sus respectivos tiempos de retencion hidrdulica del sistema tanto externos como internos.

Tabla 14.- Condiciones de recirculacion y TRH para cada etapa de alimentacion en el tercer arranque realizado en el reactor
de material PET.

Etapa Razén de TRHg TRH;
Alimentacion Recirculacién [d] [d]
[-]
| 1,5 30 12
Il 1,5 20 8
1] 1,5 20 8
v 1,5 20 8

Finalmente, se puede indicar que durante toda la experimentacién no se modificd la razéon de
recirculacidn, y el valor elegido fue una combinacidén que permitiera mantener un comportamiento
de flujo como reactor tipo flujo pistdn, considerando que una recirculacién muy grande hubiese
simulado un comportamiento de reactor de mezcla perfecta, pero ademas teniendo en cuenta que
la recirculacién conllevaba la aparicidon de un tiempo de retencidn hidraulico interno del sistema,
que a menor valor permitiria conocer el estado de la digestién dentro del reactor con mayor rapidez
y anticiparse ante una posible nueva inhibicién.

7.11 Mediciones Segundo Arranque

A continuacion, en la Figura 25 se observa la curva de biogds acumulado obtenida a lo largo del
segundo arranque, en donde se observa que desde el dia 32, la produccidon de biogds bajd
drasticamente, manteniendo la acumulacién constante.
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Figura 25.-Biogds acumulado durante el sequndo montaje realizado a condiciones normales de presion y temperatura.
Primera linea roja: indica el comienzo de la alimentacion al sistema. Segunda linea roja: indica el cese de la alimentacion.

En cuanto a la produccidn de biogas, ésta se mantuvo baja los primeros 20[d], tras los cuales tuvo
un repunte como se observa en la Figura 26, que durd hasta el dia 32, tras el cual caydé abruptamente

a cero.
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Figura 26.-Produccion periddica de biogds durante el sequndo montaje. Primera linea roja: indica el comienzo de la
alimentacion al sistema. Segunda linea roja: indica el cese de la alimentacion

En cuanto a la productividad de metano del reactor a lo largo de la experimentacién, se observé un

alza durante el periodo de alimentacién, especificamente desde los dias 15 a 32 de experimentacion,

mostrando signos de inhibicidn desde el dia 34, razén por la cual se decidié detener la alimentacién
del reactor (ver Figura 27).
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Figura 27.-Productividad de metano producido a lo largo de la experimentacion. Primera linea roja: indica el comienzo de
la alimentacion al sistema. Segunda linea roja: indica el cese de la alimentacion

En cuanto a los valores de alcalinidad, tanto parcial como total, estos tuvieron un comportamiento
similar como se observa en la Figura 28. La medicidon de estos parametros se comenzé a realizar
desde el dia 14 de experimentacion, debido a condiciones inhdspitas en las que fue arrancado el
reactor que impidieron monitorear estas variables desde un principio.

1600
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1400 <

1300
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1100 e
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800 i : 7 >
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Alcalinindad [mgc,cos/L]
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Tiempo [d]
---#--- Alcalinidad Parcial x — Alcalinidad Total

Figura 28.- Alcalinidad parcial y tota del sistema durante el sequndo montaje. Linea roja indica dia de cese de alimentacion
al sistema.

En la Figura 29 se observa que la concentracién de acidos grasos volatiles en el efluente del reactor
tuvo un comportamiento inestable, alcanzando un peak el mismo dia que se evidencié el cese de
produccidn de biogas.
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Figura 29.- Concentracion de AGV de las muestras sacadas de forma periddica del reactor durante el sequndo montaje.
Linea roja indica dia de cese de alimentacion al sistema.

7.12 Tercer Arrangue

7.12.1 Reactor Semi-Batch

Con el objetivo de descartar que los efectos inhibitorios observados previamente fueran provocados
por fendmenos de transferencia de materia, se operd un reactor semi-continuo agitado utilizando
condiciones similares a las presentadas en el segundo arranque. Este reactor presentd una etapa de
aclimatacion de 8[d], durante los cuales se le monitored sdlo: produccion de biogas y composicion,
proveniente de muestra gaseosa. Tras ese periodo de aclimatacion y una vez realizada la

alimentacién de un OLR = 0,5 [%], se observd que la velocidad de produccién de biogas se
redujo de forma significativa luego del décimo dia de operacién. En este periodo, se obtuvo una
produccidén maxima de 415,76 [%] como se observa en Figura 30y una productividad maxima
NmL CH4] .
61,3 [—gSV (ver Figura 31).
500 2500
<
— I
T 400 2000 %
_|% E
€ 300 1500 o
5 3
o >
S 200 1000 g
:
= 100 500 o
c
i
(O]
0 0 =

0 1 3 5 8 10 13 15 17 20 21 24 31 38
—®— Diaria Tiempo [d] —®—Acumulado

Figura 30.-lzquierda: Produccion de metano acumulado durante la experimentacion. Primera linea roja, indica el dia de la
alimentacion del reactor, sequnda linea roja, indica adicién de glucosa al sistema. Derecha: Produccion de metano diario.
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Figura 31.- Productividad de metano en el tercer arranque para el reactor semi-batch. Primera linea roja, indica el dia de
la alimentacion del reactor, seqgunda linea roja, indica adicion de glucosa al sistema.

En cuanto a los valores de pH y ratio de alcalinidad observados durante la experimentacidn, estos
se encontraron dentro de los rangos considerados no inhibitorios por literatura como se observa en
Figura 32.

7,70 L 0,20
7;60 .\ . P! ~ \ 0'18
- 0,16
- 7,40 A X 7 —
j— . o— -+ — @ N
& 730 .\\ 7 7 014 £
7,20 N / \."\., 7 012
7,10 N/ |
7,00 \( 0,10
6,90 0,08
0 22 31 38 40
Tiempo [d] ) o
—®—pH —=@- - Ratio de Alcalinidad

Figura 32.-Izquierda: valores de pH durante la experimentacion. Derecha: valores de ratio de alcalinidad durante la
experimentacion. Primera linea roja, indica el dia de la alimentacion del reactor, sequnda linea roja, indica adicién de
glucosa al sistema.

En cuanto al porcentaje de sélidos volatiles en el efluente del reactor, se observé que disminuyé a
partir del noveno dia, manteniéndose en un valor estable cercano a 2,2[%], mientras que la
concentracién de nitrégeno amoniacal aumentd posterior a la alimentacién como se observa en
Figura 33, sin embargo, se mantuvo por debajo de valores inhibitorios.
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Figura 33.-Izquierda: porcentaje de solidos voldtiles en el efluente del reactor. Derecha: concentracion de nitrégeno
amoniacal durante la experimentacion. Primera linea roja, indica el dia de la alimentacion del reactor, seqgunda linea roja,
indica adicion de glucosa al sistema.

Dada las sefales de inhibicidon que presentd el reactor con la baja produccidn de biogds al cuarto dia
tras la alimentacidn, se analizaron las muestras sacadas los dias 22, 31 post-montaje (13[d] y 22[d]
desde la alimentacidn, respectivamente), mostrando rangos de concentracion de fenol cercanos a

las 200 [%] como se observa en Figura 34.
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Figura 34.- Concentracion de fenoles en operacion de reactor semi-batch. Previo a la linea roja vertical corresponde al
periodo de adaptacion, posterior a la linea roja, corresponde al periodo post-alimentacion.

Luego de 31[d] de operacién, y debido a un nuevo indicio de inhibicion, se intentd recuperar la
operacion por medio de la adicién de glucosa. Se ha reportado en literatura que su dosificacion
permite proporcionar energia de facil produccion a los microorganismos, y como consecuencia
reactivarlos (Li et al., 2017). Ademas, al eliminar la fuente de fenoles asociada a la alimentacién, fue
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posible reducir su contenido dentro del reactor, alcanzandose una concentraciéon cercana a
m ./
200 [Tg] luego de 38[d] de operacién.

Los valores monitoreados durante la experimentacion se indican en la Tabla 15, en donde se
observaron valores de ratio de alcalinidad por debajo de lo considerado como un valor inhibitorio,
sin embargo, en cuanto a los fenoles, desde la segunda muestra (22[d]) se observé un incremento

por sobre los 200 [%],Io gue podria haber indicado posibles problemas por alta concentracion,

m ,
llegando a valores por sobre los 300 [Tg] como se observo una vez desmontado el reactor.

Tabla 15.- Parametros monitoreados durante operacion de reactor semi-continuo.

Tiempo pH Alcalinidad | Alfa [-] AGV ST/SV | NTK/ NHs* | Fenoles
[d] [-] Total “Ectacoon [%] [ZER /2R mg
mg CaCO, L ] LooE [ L ]
——
9 7,0 580 0,16 88 2,9/2,6 2,05/0,56 130
22 7,5 758 0,13 65 4,0/2,4 | 2,88/0,79 221
31 7,6 847 0,11 44 3,8/2,2 2,88/0,79 205
38 7,5 886 0,15 48 - - 199
41 7,5 886 0,15 48 3,8/2,2 2,81/0,85 373

Especificamente en cuanto a la concentracién de nitrogeno en el efluente del reactor, se observé
gue posterior a la alimentacién, el nitrégeno amoniacal aumentd su concentracién en casi
300 [mgN/g] como se observa en la Figura 35.
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Figura 35.-Concentracion de nitrégeno amoniacal y orgdnico dentro del ciclo del reactor semi-batch. Primera linea roja,

indica el dia de la alimentacion del reactor, segunda linea roja, indica adicion de glucosa al sistema.

Tras la operacion con glucosa como Unico alimento ingresado al sistema no hubo signos de que la

inhibicién fuese revertida, lo que se reflejé en la nula produccidon de biogds. Tras 41[d] de
funcionamiento se desmontd el reactor, encontrandose una elevada concentracion de fenoles
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asociados a la inhibicidn. Este aumento podria estar atribuido a que anteriormente se sacaba una
muestra desde un sector del reactor, de la parte media, mientras que una vez desmontado se pudo
tomar una muestra representativa del reactor completo.

Aun cuando la adicién de glucosa no resultd ser eficiente para revertir la inhibicion, no es posible
desestimar su eficacia por completo con los datos obtenidos, ya que no se tienen referencias del
momento y cantidad apropiada de agregarla para lograr el efecto deseado.

De los resultados obtenido en el andlisis del reactor semi-continuo, se observé la presencia de una
elevada concentracion de fenoles en el efluente, al igual que en los reactores continuos de flujo
piston. De esta forma, fue posible eliminar la falta de mezclado como la causa de inhibicidn en los
arranques anteriores. Lo anterior es confirmado, debido a que el resto de los parametros
monitoreados durante la operaciéon corresponden a valores estipulados como normales, con

. s .y .y m
excepcion de la concentracion de fenoles, la que al superar la concentraciéon de 280 [Tg]'

inmediatamente provocé la inhibicion del proceso. De esta forma, es posible confirmar la conclusion
de que seria necesario utilizar una alimentacién diluida en la operacidon continua que permita
reducir la concentracién de fenoles durante la operacién.

7.12.2 Reactor Semi-Continuo Tipo PFR

La productividad de metano durante el tercer arranque en el reactor tipo PFR, se mantuvo con un
comportamiento constante desde el dia 20 de experimentacidn, correspondiente a la primera etapa
de alimentacién, manteniéndose en un rango promedio similar para las etapas posteriores, hasta
bajar abruptamente en la Gltima etapa correspondiente a un OLR 2[kgSV/m3 - d] como se observa
en Figura 36.
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Figura 36.- Productividad de metano obtenida a lo largo de la experimentacion para los distintos rangos de velocidad de
carga orgdnica.
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En cuanto a los valores de alcalinidad tanto parcial como total que se indican a continuacién en la
Figura 37, se observa un comportamiento simil, es decir, ambas bajan a lo largo de la
experimentacidon durante los primeros 60[d], tras los cuales se logrd una estabilizacion en las

mediciones.
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Figura 37.- Alcalinidad parcial y total a lo largo de la experimentacion realizada para los diferentes cambios en la
alimentacion del reactor. Cada linea roja corresponde a un cambio en el OLR de la alimentacion.

En cuanto a la concentracién de los acidos grasos volatiles en el efluente del reactor, se observé un
comportamiento zigzagueante durante las dos primeras etapas de alimentacién como se ve en la
Figura 38, comportamiento que se estabilizé durante la tercera etapa a OLR 1[kgSV/m3 -d],
estabilidad que se vio al alza completamente tras el aumento de velocidad de carga organica al

doble.
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Figura 38.- Concentracion de los dcidos grasos voldtiles presentes dentro del reactor a lo largo de la experimentacion. Cada
linea roja corresponde a un cambio en el OLR de la alimentacion.

En cuanto a la concentracion de nitrégenos dentro del reactor, el nitrégeno Kjeldahl tuvo una
tendencia a la baja durante la aclimatacién o etapa cero y las dos primeras etapas de alimentacion,
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viéndose desde el dia 92 de experimentacidn, correspondiente a la tercera etapa de alimentacion,
una leve alza que se mantuvo durante el dltimo periodo, sin embargo, se mantuvo estable a lo largo
de la experimentacion. La concentracién de nitrégeno amoniacal por su parte mantuvo valores
levemente mas bajos que los registrados para el nitrégeno Kjeldahl, dejando en evidencia que gran
parte del amonio presente en la muestra era en forma de amoniaco, sin embargo, se mantuvo por
debajo de valores reportados como inhibitorios y estable a lo largo de |la experimentacion. Esto se
observa en la Figura 39.
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Figura 39.- Concentracion de nitrdgeno amoniacal y orgdnico dentro del reactor durante la experimentacion a diferentes
condiciones de operacion. Cada linea roja corresponde a un cambio en el OLR de la alimentacion.

En cuanto a la eliminaciéon de sélidos dentro del reactor, se puede observar en la Figura 40 una leve
alza tras la primera alimentacidn en la Etapa |, manteniéndose en un rango estable hasta el dia 92
de experimentacion, correspondiente a la tercera etapa de alimentacidn, Sin embargo, este valor se
repuso al volver a aumentar la alimentacion a un nuevo OLR.
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Figura 40.- Porcentaje de eliminacion de sdlidos voldtiles del reactor durante la experimentacion a las diferentes
condiciones operacionales. Cada linea roja corresponde a un cambio en el OLR de la alimentacion.

El andlisis anteriormente descrito, se vié complementado con los valores de sdlidos volatiles
observados tanto en la alimentacion como en la salida del efluente del reactor tal como se observa
en la Figura 41y Figura 42.
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Figura 41.- Concentracion de sélidos voldtiles que entran al reactor (SV_in) y sélidos voldtiles que salen del reactor (SV_out)
durante la experimentacion a los diferentes OLR estudiados. Cada linea roja corresponde a un cambio en el OLR de la
alimentacion.
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Figura 42.- Porcentaje de sdlidos dentro del rector a lo largo de la experimentacion. Cada linea roja corresponde a un
cambio en el OLR de la alimentacion.

Finalmente, se presentan los valores de tiempo de retencién hidraulica reales obtenidos, junto con
los valores de velocidad de carga orgdnica para cada etapa en las Figura 43 y Figura 44,
respectivamente.
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Figura 43.-Cambios en el tiempo de retencion hidrdulica externo a lo largo de la experimentacion. Cada linea roja
corresponde a un cambio en el OLR de la alimentacion.
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Figura 44.-Cambios de OLR realizados a lo largo del funcionamiento del reactor. Cada linea roja corresponde a un cambio

en el OLR de la alimentacion.

De estas figuras es posible corroborar que se pudo alcanzar los valores deseados de TRH y OLR

deseados para cada etapa de alimentacién del reactor.
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