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RESUMEN

Actualmente, la generacion de residuos alimentarios equivale a un tercio de la produccién
para el consumo humano en el mundo, siendo aproximadamente de 1300 MMton/afio. Esta
generacion de residuos ha traido consigo diversos problemas ambientales, debido a que
contribuye a las emisiones de gases de efecto invernadero por la emanacion no controlada de
metano, durante su disposicion final en vertederos o rellenos sanitarios.

Como solucion a la generacion de residuos alimentarios se tiene la oportunidad de valorizar
los mismos utilizando el proceso de digestion anaerobia. En este estudio se propone evaluar
la operacion de dos reactores continuos agitados, teniendo como principal objetivo estudiar
la factibilidad de producir biogés y/o &cidos grasos volatiles por medio de la digestion
anaerobia en condiciones mesofilicas de un residuo alimentario mixto simulado.

En este estudio, se utilizaron dos reactores anaerobios a escala de laboratorio de igual
volumen (2 L), donde en una primera etapa se realizo la aclimatacién del inéculo, en una
segunda etapa ambos reactores operaron en las mismas condiciones operacionales (TRH:

30d y OLR: 1%) y en una tercera etapa se realizé una diferenciacion en el Reactor I,

donde se disminuyd el tiempo de retencion hidraulico (TRH), manteniendo la concentracion
inicial del sustrato y por consecuencia provocando un cambio en la velocidad de carga

organica (OLR) aumentando a 2 ‘%’. El desempefio del proceso fue monitoreado a través de
la cuantificacion de produccién y composicién de biogas, asi como del contenido de
compuestos de interés residuales (solidos totales y volatiles, alcalinidad, demanda quimica
de oxigeno total y soluble, &cidos grasos volatiles y nitrégeno amoniacal y Kjeldahl).

1 g.‘.SV

Como resultados principales se determin6 que para un TRH de 30 d y un OLR de se

mantienen condiciones dptimas para la metanogénesis, donde se obtuvo una productividad
de metano y é&cidos grasos volatiles (AGV) de 163+ 19mL CH,/gsy Yy 0,004 +

14 - .. .
0,001 £=== respectivamente en el Reactor I. Por otra parte, las condiciones operacionales

gsv

que permitieron la produccion de AGV el Reactor Il fue un TRH de 15d y un OLR de

2 gSV

donde la productividad de metano disminuy0 a cero y presentd una productividad maX|ma
0,221 L&Y
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A partir del estudio realizado se concluye que es factible producir biogas y/o acidos grasos
volatiles utilizando un residuo alimentario mixto como sustrato en el proceso de digestion
anaerobia
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1. Introduccion
1.1. Residuos sélidos organicos

Los residuos solidos son definidos como los productos no deseados en estado sélido que se
derivan de diversas actividades (sector industrial o doméstico) y son descartados. Dentro de
la composicién de los residuos solidos entre un 50 — 70% corresponde a materia organica y
este tipo de residuos se centra en diferentes categorias como: alimentarios, jardin, carton y
madera, los cuéles pueden ser encontrados en industrias, en la agricultura y en zonas urbanas
(Yadav, 2015). La fraccion orgénica de los residuos sélidos es un recurso que puede ser Util
al someterse a transformaciones mediante microorganismos, utilizando metodos como la
digestion anaerobia, incineracion o compostaje (Khalid, Arshad, Anjum, Mahmood, &
Dawson, 2011).

1.1.1. Residuos alimentarios
Los residuos alimentarios son aquellos alimentos que se encuentran destinados para el
consumo humano, pero no llegan a cumplir con esta finalidad debido a que son
contaminados, desperdiciados o degradados (Girotto, Alibardi, & Cossu, 2015).

Actualmente, la pérdida y/o desperdicio de alimentos (PDA) equivale a un tercio de la
MMton

afio

produccion para el consumo humano en el mundo, siendo 1300 de alimentos. Esta

cantidad, se debe principalmente por las elecciones tomadas durante: produccion, cadena
comercial y canales de distribucién; ademas, del uso (0 mal uso) que el consumidor les da a
los alimentos. Desde un punto de vista técnico, es fundamental que los residuos generados
se mantengan en niveles minimos, debido a que se invierten recursos importantes durante la
produccidn de los alimentos, como: suelo, agua y energia (FAO, 2016).

Los residuos alimentarios pueden ser clasificados como:

e Pérdida de alimentos

La pérdida hace referencia a los alimentos aptos para el consumo humano que se pierden en
cualquier parte de la cadena de suministro, desde la etapa de produccion hasta llegar al
producto final o a la venta de este, es decir, contempla la conducta de los productores,
vendedores y consumidores. Esto puede ser causado por problemas a lo largo de la cadena,
por ejemplo, en una etapa de produccidn, post-cosecha, almacenamiento, distribucion y

procesamiento (Eguillor, 2019).



e Desperdicio de alimentos

El desperdicio hace referencia a la disminucion del producto que es seguro y nutritivo para
el consumo humano, en la fase final de la cadena de produccién durante la etapa de
comercializacion y consumo. El alimento se desperdicia de diferentes formas; por ejemplo,
alimentos comestibles que se encuentran en buenas condiciones son descartados en los

establecimientos de comidas y en las cocinas domesticas (FAO, 2016).

1.1.2. Residuos alimentarios a nivel mundial
A nivel mundial la mayor region generadora de pérdidas y desperdicios alimentarios es Asia
industrializada, representando el 28% de la generacion mundial siendo un total de 588
millones de toneladas aproximadamente; seguido por el Sur y Sudeste Asiatico,
Norteamérica y Oceania, Europa, Africa subsahariana, Norte de Africa y Asia Central, y
América Latina y el Caribe (FAO, 2016) (ver Figura 1). En el caso de América Latina y el
Caribe, el 6% de las PDA, corresponde a 127 MMton de alimentos en buenas condiciones

para su consumo (Eguillor, 2019).

América Latina y
Caribe
6%

Norte de Africa y Asia
Central

7% Asia

27%

Africa subsahariana
9%

Europa
14%

Sur y Sudeste Asiatico

. 23%
Norteamérica y ?

Oceania
14%

Figura 1: Distribucion por region de la generacion de residuos alimentarios a nivel mundial. Datos
obtenidos de: (FAO, 2016).
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En los paises que poseen grandes y medianos ingresos, se da un mayor desperdicio de
alimentos por habitante que los consume, lo que conlleva un descarte mayor, aunque adn
sean adecuados para el consumo. En el caso de paises de ingresos bajos, los alimentos se
pierden en mayor proporcion en las primeras etapas de la cadena productiva y el desperdicio
es menor durante la etapa de consumo. Mas del 40% de las pérdidas de alimentos en los
paises industrializados se llevan a cabo en la etapa de venta y consumo, mientras que en los
paises en vias de desarrollo el 40% de las pérdidas ocurre en la etapa de post-cosecha y
procesamiento (FAO, 2016). Por ejemplo, (Ver Figura 2) se observa que en una region
desarrollada como Ameérica del Norte se desperdician per capita 115 kg/afio de alimentos por
parte de los consumidores, mientras que una region en desarrollo esta cifra es de 25 kg/afio

en América Latina, aproximadamente.

Pérdidas v desperdicio de alimentos per capita (kgfana)

350
B consumidor
300 — O Etapa de produccion
250
200 . ] .
——
150 —
[
100 —
50 —
Europa América Asia Africa Africa Asia América
del Norte  industrializada subsahariana del Norte, meridional y Latina
y Oceania Asia occidental  sudoriental

y central

Figura 2: Pérdidas y desperdicios de alimentos per capita en diferentes regiones. Fuente: (FAO,
2016).

1.1.3. Impacto ambiental
La PDA genera impacto desde el punto de vista ambiental, debido a que contribuye en las
emisiones de gases de efecto invernadero durante su disposicion final en vertederos o rellenos

sanitarios, donde existe una liberacion no controlada de metano debido a la materia organica
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en descomposicion (Girotto et al., 2015). Ademas, los procesos de produccion de alimentos
que no llegan a consumirse provocan emisiones de didxido de carbono que no son necesarias,
aportando a la huella global de carbono. Se estima que el aporte de la PDA es de
4400 MMton COzeq liberados anualmente a la atmésfera (FAO, 2015).

Otra forma de cuantificar el impacto ambiental de la PDA es sobre la economia de los paises,
la que también se ve afectada en el mal uso de recursos naturales en cuanto a: suelo, agua y
energia utilizada durante la produccion de los alimentos. Por ejemplo, durante la cadena
agroalimentaria, la pérdida de alimentos se ve asociada a un consumo de agua de
173 MMm3, lo que equivale al 24% del total de agua utilizada en la agricultura y, en el caso
de la superficie utilizada, se estima que se necesita 1400 MM ha para producir los alimentos
gue no se consumieron, lo que equivale a una superficie mas grande que India y Canada
juntos (Eguillor, 2019).

1.2. Digestion anaerobia
Una alternativa para el tratamiento y valorizacién de los residuos alimentarios es realizar
reciclaje de estos, reduciendo el volumen de desechos a destinar en vertederos o rellenos
sanitarios, mediante procesos de transformacion como el compostaje y la digestion
anaerobia. Este ultimo proceso es un conjunto de reacciones, donde, microorganismos
anaerobios descomponen la materia organica de un sustrato, convirtiéndolo en biogas y otros
compuestos. El biogas es una mezcla de didxido de carbono (30 a 50%), metano (50 a 70%)
y trazas de otros gases (nitrdgeno, oxigeno, hidrégeno, sulfuro de hidrégeno) (Acosta &
Obaya, 2005). EI proceso de digestion anaerobia se lleva a cabo en 4 etapas principales:

hidrolisis, acidogénesis, acetogénesis y metanogénesis (Figura 3).

12



COMPUESTOS ORGANICOS COMPLEJOS
(Carbohidratos, proteinas, grasas)

MOLECULAS ORGANICAS SOLUBLES
(AzUcares, aminodacidos, acidos grasos)

2

ACIDOGENESIS

Productos intermediarios:
ACIDOS GRASOS VOLATILES

Cacerostness)

ACETICO H, + CO,

@eranotness @eranoctness

CH, + CO,

Figura 3: Etapas del proceso de digestion anaerobia.
1.2.1. Hidrdlisis

La hidrolisis es la primera etapa de la digestion anaerobia, donde los compuestos organicos
complejos (polimeros) se descomponen en moléculas mas pequefias o simples (mondmeros)
como aminoéacidos, acidos grasos y azUcares. Esta etapa involucra la hidrolisis de s6lidos
insolubles en compuestos solubles que puedan ser absorbidos a través de la pared celular,
dependiendo de la temperatura y del tamafio de las particulas, debido principalmente a la
disponibilidad de superficie para la adsorcion de las enzimas. Este proceso es llevado a cabo
por enzimas extracelulares producidas por microorganismos hidroliticos (Al Seadi et al.,
2008; Gould, 2015).

1.2.2. Acidogénesis
En esta etapa las moléculas organicas solubles que provienen de la hidroélisis son convertidas
en compuestos que seran utilizados por los microorganismos metanogenicos como el &cido

acetico, hidrégeno y acidos organicos volatiles, los que seran utilizados en la siguiente etapa
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metabolica (Acosta & Obaya, 2005). La degradacion de estos compuestos es llevada a cabo

por bacterias facultativas y anaerdbicas estrictas (Deublein & Steinhauser, 2008).

1.2.3. Acetogénesis
En la etapa de acetogénesis se forma acetato e hidrégeno a partir de los compuestos que no
pueden ser metabolizados de forma directa por los microorganismos metanogenicos como lo
son los acidos grasos volatiles (Al Seadi et al., 2008). Este proceso lo llevan a cabo las
bacterias acetogénicas y homoacetogénicas (son capaces de producir como unico producto
acetato, consumiendo como sustrato hidrégeno) (Corrales, Antolinez, Bohorquez, &
Corredor, 2015).

1.2.4. Metanogeénesis
La metanogénesis es la Ultima etapa de la digestion anaerobia, donde el metano se produce
por dos vias principalmente, a partir del &cido acético o por la reduccion del dioxido de

carbono; como se aprecia en las ecuaciones 1y 2 (Gould, 2015).
CH;COOH - CH, + CO, (D
CO, + 4H, - CH, + 2H,0 (2)

En esta etapa actlian arqueas anaerdbicas estrictas, estos microorganismos son los encargados
de llevar a cabo la formacién de metano y ademas, pueden ser clasificados en funcién del
principal sustrato que metabolizan: hidrogenotréficos (consumen H,/CO, y férmico) y

acetroclasticos (cosumen acetato, metanol y algunas aminas) (Corrales et al., 2015).

1.3. Variables y parametros operacionales del proceso de digestion anaerobia

1.3.1. Tiempo de retencion hidraulico (TRH)
El tiempo de retencion hidraulico (TRH) es el tiempo medio de permanencia del sustrato
alimentado (en este caso el residuo alimentario) en un reactor, durante el cual sera sometido
ala accién de los microorganismos (IDAE, 2007). En un sistema continuo, el TRH determina
el caudal de alimentacion segun el volumen del equipo (relacién que se presenta en la
ecuacion 3). En los sistemas de mezcla completa, el TRH coincide con el tiempo de retencion
celular, por lo que el tiempo debe ser al menos el doble de la tasa de crecimiento de los
metanogenos para que la poblacion bacteriana pueda crecer de forma estable. En el caso del
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proceso de digestion anaerobia, generalmente se trabaja con TRH entre 20-55d
(Tchobanoglous, Stensel, Tsuchihashi, & Burton, 2014).

VRX
TRH (d) == (3)

Donde:
Vrx = Volumen de reaccion (m?3)
v, = Caudal de alimentacion (m3/d)

1.3.2. Velocidad de carga organica (OLR)
La velocidad de carga organica (OLR por sus siglas del inglés organic loading rate)
corresponde con la cantidad de materia organica alimentada por unidad de volumen de

reaccion y tiempo de operacion, expresada segun la ecuacion 4:

gsv\ _Covo Gy
=)= = @)

OLR
( Vex  TRH

Donde:
C, = Concentracion inicial de la alimentacion (gg, /m?)

La OLR es directamente dependiente de la concentracion del sustrato a alimentar e
inversamente dependiente del tiempo de retencion hidraulico (ecuacién 4). Se ha observado
que el incremento del OLR se traduce en una mayor produccion de biogas, aunque también
esto aumenta las posibilidades de inhibicién y de acidificacion del sistema, por tanto, se debe

encontrar un valor optimo para cada residuo e instalacion a tratar (IDAE, 2007). En los

kgsy

procesos anaerdbicos se reportan OLR en un rango muy amplio, desde 3,2 a 32 —d

(Tchobanoglous et al., 2014); en funcion del tipo de alimentacion y equipo.

1.3.3. Temperatura
La operacion de los reactores puede realizarse en tres rangos de temperaturas: psicrofilico
(10 — 30°C), mesofilico (30 —40°C) y termofilico (50 — 60°C) (Zhang, Su, Baeyens, &

Tan, 2014). A medida que la temperatura aumenta, se ve un aumento en la velocidad de
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crecimiento de los microorganismos metanogenicos, acelerando asi el proceso de digestion
anaerobia, y como consecuencia de produccién de biogés. Sin embargo, segun se aleja la
temperatura operacional de la 6ptima de cada rango, también ocurre una mayor inestabilidad
del sistema (Al Seadi et al., 2008). La temperatura éptima de funcionamiento en general para
una condicion psicrofilica, mesofilica y termofilica es alrededor de los 20,35 y 55 °C,
respectivamente (Acosta & Obaya, 2005). ComUnmente los procesos anaerobios son llevados

a cabo en condiciones mesofilicas o termofilicas.

1.34. pH

Los cambios que ocurren en el pH afectan al desarrollo del proceso de digestidén anaerobia;
ademas, los microorganismos metanogénicos son los que mas se ven afectados a estos
cambios. El pH 6ptimo para llevar a cabo la digestion anaerobia es entre 6,8 y 8, siendo el
pH neutro el ideal. A valores inferiores a 6,8 los metandgenos no son capaces de convertir
los acidos orgéanicos por lo que ocurre una acumulacion de acidos y las arqueas
metanogénicas mueren, obteniéndose un biogas pobre en metano (Gould, 2015). En el caso
que el pH sea superior a 8, se observa un desplazamiento del equilibrio amonio-amoniaco
(NHf + OH™ & NH; + H,0) causando un efecto inhibitorio en los microorganismos
metanogénicos. Como consecuencia se produce una acumulacién de acidos grasos volatiles,
lo que provoca una disminucion del pH en el sistema; afectando nuevamente el equilibrio del
amoniaco, reduciendo su concentracion y conduciendo a un estado de inhibicion estable, con
un rendimiento de metano menor (Rajagopal, Massé, & Singh, 2013). Para mantener el pH
controlado en un valor cercano al 6ptimo en el reactor, es posible realizar una suplementacién
de alcalinidad (capacidad buffer del sistema) utilizando alguna solucion tampén; ademas, es
posible ajustar el pH de la alimentaciéon del reactor reduciendo la diferencia entre pH
alimentado y de operacion (Al Seadi et al., 2008).

1.4. Productos de la digestién anaerobia

1.4.1. Biogas
El biogas es el principal producto de la digestion anaerobia, es una fuente de energia
renovable que es utilizado como combustible en vehiculos, para la produccion de calor por
combustion directa o electricidad mediante turbinas; y estd compuesto por metano y didxido

de carbono principalmente. La generacion de biogas es una alternativa que permite reducir
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la cantidad de residuos, debido a que disminuye la cantidad de materia organica contaminante
y a su vez obtener un producto con un valor agregado (Al Seadi et al., 2008). En la Tabla 1
se especifican las principales caracteristicas del biogas:

Tabla 1: Caracteristicas fisico-quimicas del biogas compuesto por metano y diéxido de carbono 65-
35%, respectivamente (FAO, 2011).

Propiedades
Poder calorifico (kWh/m?3) 7
Densidad (t/m?3) 1,08
Temperatura de ignicion (°C) 687
Limite de explosion (%) 6—12
Maéxima velocidad de encendido en el aire (m/s) 0,31

1.4.2. Acidos grasos volatiles
En la digestion anaerobia se genera como producto intermedio &cidos grasos volatiles (AGV),
estos compuestos son &cidos de cadena corta que se constituyen por 6 o una cantidad menor
de atomos de carbono (Lee, Chua, Yeoh, & Ngoh, 2014). En el proceso anaerobico los AGV
son producidos en las dos primeras etapas que son hidrolisis y acidogénesis. En algunos
casos, donde se logra obtener altas concentraciones de acidos, se obtiene como resultado la
inhibicion de la actividad metanogénica (Wang, Yin, Shen, & Li, 2014). Para la produccion
de AGV es fundamental la influencia que tienen las siguientes variables operacionales en la
digestion: pH, temperatura, tiempo de retencion y velocidad de carga organica; debido a que
determinan qué rutas se favorecen y qué microorganismos predominan o se inhiben (Garcia,

Aymerich, Gonzélez, & Gutiérrez, 2017).

Los AGV como productos en si, poseen diversas aplicaciones, tales como: produccion de
bioplasticos, bioenergia, eliminacion biologica de nutrientes en aguas residuales como
fosforo y nitrogeno. También, pueden ser empleados individualmente como productos
quimicos en la industria farmacéutica, de alimentos y cosmética (Garcia et al., 2017). Es el
acido acético el que posee la mayor produccién en el mercado, siendo equivalente a
3.500.000 ton/aio, seguido del acido propionico (180.000 ton/afio) y del acido butirico
(30.000 ton/afio). Por otra parte, el &cido butirico (2500 USD /ton) es uno de los acidos

que posee el mayor precio de mercado, seguido del lactico (2100 USD /ton), propionico
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(1700 USD /ton) y acético 800 (USD/ton) (Jankowska, Chwialkowska, Stodolny, &
Oleskowicz-Popiel, 2017).

En la actualidad la obtencién o sintesis de los AGV se realiza por rutas quimicas, que
implican la utilizacion de productos petroguimicos no renovables como materia prima;
ademas, el continuo aumento del precio del petréleo ha hecho que la obtencion por medio de
rutas bioldgicas aparezca como una opcidn atractiva. En la produccion bioldgica de AGV,
comunmente se utilizan alimentos aptos para el consumo humano como fuente de carbono,
por lo que una alternativa sustentable es usar residuos que sean ricos en materia organica

como los alimenticios (Lee et al., 2014).
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2. Objetivos

2.1. General
Estudiar la valorizacion de un residuo alimentario mixto para la produccién de biogas y/o
acidos grasos volatiles mediante el proceso de digestion anaerobia en condiciones

mesofilicas.

2.2. Especificos

e Estudiar la operacion del proceso de digestion anaerobia de un reactor continuo
agitado para la produccion de biogés a partir de residuo alimentario mixto.

e Estudiar la operacion del proceso de digestion anaerobia de un reactor continuo

agitado para la produccion de acidos grasos volatiles a partir de residuo alimentario
mixto.
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3. Materiales y métodos
Para abordar el objetivo principal de este trabajo, se realizo el proceso de digestion anaerobia

de un residuo alimentario mixto simulado en dos reactores anaerobios continuos agitados de
igual volumen, operando en distintas condiciones. En la Figura 4 se muestra el estudio
realizado de manera general, donde en una primera etapa se realizo la aclimatacion de los
reactores, después en una segunda etapa ambos reactores operaron con las mismas
condiciones operacionales por un periodo de 21d; y luego se provocaron cambios
diferenciadores en el Reactor Il, siendo un cambio significativo en el tiempo de retencion

hidraulico (TRH) disminuyendo de 30 a 15 d, manteniendo la concentracién inicial del

09sv
L

sustrato (3 ) y por consecuencia provocando el cambio de OLR.
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Figura 4: Procedimiento general de la propuesta de valorizacion del residuo alimentario.
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3.1. Materiales

3.1.1. Residuo
Para realizar la investigacion se utilizé un residuo alimentario mixto simulado, compuesto
por los elementos presentados en la Tabla 2, donde la mezcla se prepard para un peso total
de 2,65 kg de residuo. Los alimentos fueron triturados utilizando una picadora y luego se
mezclaron de forma manual en un estanque para obtener una mezcla homogeénea;
posteriormente, se almacend y congel6 el residuo en bolsas herméticas de 250 mL cada una.
Durante la experimentacion, el residuo alimentario fue descongelado a 4°C el dia anterior de

su uso como alimentacion de los reactores.

La proporcion de alimentos utilizados en el residuo simulado cumplieron con el objetivo de
obtener una composicion de sélidos totales (ST) entre un 19 — 21% (Dai, Duan, Dong, &
Dai, 2013; Izumi et al., 2010; Jiang, Zhang, Li, Wang, Gong, et al., 2013).

Tabla 2: Composicion del residuo alimentario simulado utilizado en el estudio. Basado en
informacion de las siguientes referencias: (Izumi et al., 2010; Jiang et al., 2013; Komemoto et al.,
2009; Xu, Lam, Karthikeyan, & Wong, 2011; Yin et al., 2016)

Alimento Composicion de la mezcla
(% p/p)
Carne molida (10% grasa) 9,4
Repollo 3,8
Zanahoria 2,6
Céscara zanahoria 1,1
Espinaca 3,8
Tomate 3,8
Braocoli 3,8
Papa 15,3
Céscara de papa 3,6
Naranja 2,8
Limodn 2,8
Manzana 57
Banana 4,5
Céscara de banana 3,1
Arroz 14,1
Fideos 14,2
Pan 57
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3.1.2. Inoculo anaerobio
El in6culo anaerobio utilizado fue recolectado desde un reactor anaerobio que trata efluente
de la industria cervecera, ubicado en la Regién Metropolitana de Chile. La caracterizacion se

presenta en la Tabla 3.

Tabla 3: Caracterizacion del inéculo.

Parametro Unidad Valor
pH - 7,22
SV gSV/kgmuestra 73;6 T 0,1
ST gSV/kgmuestra 94‘;2 +0,1
DQOr Jo,/L 136,9 + 13,2

3.2. Caracterizacion
El residuo alimentario y el indculo fueron caracterizados segin su contenido de: pH,
densidad, demanda quimica de oxigeno total (DQ07), s6lidos totales (ST) y sélidos volatiles
(SV). En el caso del residuo alimentario se realiz6 la caracterizacion al descongelar una
muestra del residuo y ademas, se caracterizo el caudal de alimentacion periédicamente (3
veces a la semana).

3.3. Disefio del reactor
Para cumplir con los objetivos propuestos se dispuso de dos reactores de vidrio a escala de
laboratorio, los cuales se mantuvieron en todo momento en una camara caliente a una
temperatura constante de 30 °C, para realizar el estudio en condicion mesofilica. Ambos
reactores tenian un volumen util de 2 L y un volumen de reaccion de 1,4 L (liquido). El
contenido dentro del reactor se agité mediante un sistema de agitacion magnética con la
finalidad de asegurar la homogeneidad del sistema. En la Figura 5, se muestra en detalle el

sistema que se utilizd para realizar la digestion anaerobia.
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Figura 5: Sistema experimental.

3.4. Procedimiento Experimental
En la Figura 6 se muestra el arranque de ambos reactores, donde se propuso una carga inicial

de 1209,7 g de agua destilada y 190,3 g de in6culo, con el objetivo de lograr una

concentracion de 10 gs‘”’zﬂ dentro de cada reactor. La condicion anaerdbica del sistema

se generd al hacer pasar una corriente gaseosa de nitrogeno, durante 15 min. Desde el

principio de la operacion, se alimentd ambos reactores, cada uno con una velocidad de carga

5 9sv

organica de 0,
L-d

y una concentracion inicial de sustrato (residuo alimentario) de 20 gLﬂ.
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Figura 6: Arranque de reactores continuos.

Al momento de realizar la alimentacion de cada reactor se tomé un volumen del efluente
igual al alimentado, con la finalidad de mantener el volumen de reaccion constante. Por
medio de una entrada y salida hermética, se realizd con una jeringa de 60 mL la carga y
descarga de los reactores. Para tomar la muestra del efluente se conectd antes de la linea de
salida del biogas una bolsa Tedlar con nitr6geno gaseoso, como se muestra en la Figura 7,
con el objeto de mantener las condiciones anaerdbicas del sistema y controlar las variaciones
de presion. Durante la alimentacion, se introducian los residuos alimentarios también usando
una jeringa por la linea de entrada, y la linea de salida de biogas se dejaba habilitada para

prevenir el desplazamiento de aire.
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Figura 7: Sistema de alimentacién y descarga de los reactores.
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El pH en la alimentacion fue ajustado a 7 mediante la adicion de bicarbonato de sodio con

una concentracion de 2% de solucién; ademas, con este proceso se proporcioné alcalinidad

al sistema, con el objeto de reducir riesgos de acidificacion en los reactores. Al momento de

realizar la alimentacion se sacd previamente una cantidad de efluente de igual volumen al

alimentado. Del producto obtenido del efluente se tomé muestra para realizar los analisis

correspondientes (Tabla 4) y, ademéas se caracteriz6 la alimentacion cada vez que se

realizaba. La cuantificacion de biogas se realizdé de forma continua mediante un medidor

volumeétrico y la composicion se determind por cromatografia de gases.

Tabla 4: Mediciones realizadas a los reactores durante su operacion.

Medicion Lunes | Miércoles | Viernes

pH X X X
Alcalinidad total y parcial X X X
AGYV (titulacion y cromatografia liquida) X X X
Solidos totales y volatiles X X X
DQO+y DQOs X X X
Nitrégeno amoniacal X

Nitrogeno Kjeldahl X
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3.4.1. Condiciones de operacion
La operacion del reactor se dividid en tres etapas, las cuales se detallan a continuacién y se

presentan técnicamente en las Tabla 5y Tabla 6:
e Etapa 1: Aclimatacion del indculo

Una vez que los reactores fueron preparados y puestos en marcha en la camara caliente, se

comenzo la alimentacion del sistema a una velocidad de carga orgéanica constante de 0,5 %

por un periodo de 7 d debido a que se presentaron condiciones estables para el arranque.
e Etapa 2: Aumento de la velocidad de carga organica de alimentacion

Luego de la etapa 1, se realiz6 un aumento de la velocidad de carga organica de alimentacion

19sv

en ambos reactores desde 0,5a 1~

, por medio de la modificacion del tiempo de retencion
hidraulico y aumentando la concentracion de sustrato a 30 gLﬂ.

e Etapa 3: Diferenciacion de reactores por medio del aumento de la velocidad de carga

organica

De forma aleatoria se eligio un reactor, el cual continu6 con una carga de 1 ‘%’ de modo de

mantener las condiciones operacionales metanogénicas obtenidas en la etapa anterior (Etapa

2). Sobre el segundo reactor se efectué un aumento de la carga organica a 2 ‘Z%’ el dia 28 de

operacion, manteniendo la concentracion de sustrato en 309Lﬂ con la finalidad de estudiar

los efectos sobre el sistema.

Tabla 5: Condiciones de operacién del Reactor 1.

Etapa OLR gsy/L-d TRH d CogSV/L Duracion d
1 0,5 40 20 7
2 1 30 30 77

Tabla 6: Condiciones de operacion del Reactor I1.

Etapa OLR ggy/L-d TRHd CogSV/L Duracion d
1 0,5 40 20 7
2 1 30 30 21
3 2 15 30 56
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3.5. Métodos Analiticos

Los métodos analiticos utilizados y su clasificacion se presentan en la Tabla 7, donde el

sobrenadante se obtuvo por medio de centrifugar por 10 min, a 5000 rpmy 10 °C la muestra

obtenida desde el efluente. En el caso de la fase soluble, se obtuvd luego de filtrar el

sobrenadante por un filtro de 0,45 um. En el caso especifico de la cuantificacion de AGV, la

fase soluble fue nuevamente filtrada por un poro de 0,22 um antes del analisis de

cromatografia liquida.

Tabla 7: Analisis especificos realizados durante la experimentacion.

Anélisis Fase de la muestra | Tratamiento de la
muestra
pH Liquido Muestra completa
Cuantificacion y composicién de Biogas Gaseosa -
Alcalinidad Liquido Sobrenadante
AGYV (titulacion) Liquido Sobrenadante
AGV (cromatografia liquida) Liquido Fase soluble
SV Liquido Muestra completa
ST Liquido Muestra completa
DQO+ Liquido Muestra completa
DQOs Liquido Fase soluble
Nitrégeno amoniacal Liquido Sobrenadante
Nitrogeno Kjeldahl Liquido Muestra completa

3.5.1. Cuantificacion de Biogas

Para realizar la cuantificacion del biogas generado en los reactores se utilizaron medidores

volumétricos de gas modelo MilliGascounter de la marca Ritter. Este equipo permite

cuantificar el biogas producido midiendo directamente el volumen al subir como pequefias

burbujas a través de un liquido de embalaje. Sumecanismo provoca que la celda de medicion

realice pasos discretos contando un volumen especifico (Ritter, 2016) y expresando en

mililitros de biogas en condiciones normales de temperatura y presion (Anexo A).
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3.5.2. Composicion de Biogés
Diariamente se midi6 la composicion del biogés por medio de cromatografia, utilizando un
cromatégrafo de gases marca Agilent Technologies modelo 7890B, donde se cuantifico
contenido de metano, dioxido de carbono, acido sulfhidrico y aire (mezcla de oxigeno y
nitrégeno). Este proceso se realizé inyectando una muestra gaseosa de 100 uL de forma
manual, operando con gas eluyente Helio y tiempo de medicién de 4 min, donde, la muestra

pasa a través de 2 columnas: Molsieve 5A y PoraBond Q.

353. pH
La medicion del pH del reactor fue cuantificada en el efluente luego de agitacion y por

medio de un pH-metro marca OHAUS modelo Starter2100.

3.5.4. Alcalinidad Parcial
Para el andlisis de la alcalinidad parcial se utilizd 10 mL del sobrenadante de una muestra
del efluente de cada reactor. La alcalinidad parcial fue determinada por medio del gasto de
volumen de &cido sulfarico (H,S0,) a 0,05 N requerido para llevar desde el pH inicial de la
muestra hasta un pH de 5,75 (APHA; AWWA,; WPCF, 1999). El valor correspondiente de

alcalinidad parcial se realiz6 segun la ecuacion 5:

50.000 - Viciao gastado * N 0 mg CaCO3
L

(5)

Alcalinidad parcial =
Vmuestra

Doénde:
N = Normalidad del &cido sulfurico
6 = Factor de dilucion de la muestra

3.5.5. Alcalinidad Total
Para determinar la alcalinidad total, se utiliz6 la misma muestra usada en el analisis de
alcalinidad parcial (3.5.4.). Utilizando Acido Sulfarico (H,50,) a 0,05 N se llevé la muestra
desde su pH original hasta un valor de 4,3 (APHA; AWWA; WPCF, 1999). El calculo de la

alcalinidad total se realiz6 segun la ecuacion 6:
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60.000 - V; ‘N mg CaCO
Alcalinidad total = Actdo gastado -0 g 3

(6)

Vmuestra L

Donde:
N = Normalidad del &cido sulfurico
6 = Factor de dilucion de la muestra

3.5.6. Acido Grasos Volatiles

3.5.6.1. Por titulacién
Para obtener los AGV por titulacion se utiliz6 la muestra utilizada para determinar alcalinidad

total, la cual fue estabilizada a pH 3 y posteriormente, hervida durante 5 min. Luego, de
enfriar la muestra a temperatura ambiente se cuantifico el gasto volumétrico para cambiar el
pH de la muestra desde pH 4 a 7 usando una solucién Hidréxido de Sodio (NaOH) 0,01 N.

El calculo de los acidos grasos volatiles por titulacion se realizé segun la ecuacion 7:

60000 - VNaOH gastado " N 9 mg CH3COOH

AGV's = (7)

Vmuestra L

N = Normalidad del hidroxido de sodio
6 = Factor de dilucion de la muestra

En los casos en que la concentracion de AGV fue mayor a 180 ppm se utiliz6 un factor de
correccion de 1,5 (APHA; AWWA; WPCF, 1999).
3.5.6.2. Por cromatografia liquida

La identificacion de la concentracion de diferentes acidos grasos volatiles fue realizada por
cromatografia liquida de alto rendimiento (HPLC) utilizando un cromatdgrafo marca Agilent
Technologies modelo 1260 Infinity. El equipo trabaj6 usando como fase mévil una solucion
de acido sulfurico 0,005 mMol/L y con 2 mddulos de deteccion operando en forma
simultanea: DIR (Detector de indice de infrarrojo) y DAD (Detector de arreglo de diodo),
donde, el primero fue el que determind azucares y el segundo acidos grasos volatiles a una

longitud de onda de 210 nm (Vasconcelos, Leal, Cammarota, Matos, & Santana, 2011).
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3.5.7. Solidos Totales y Volatiles
Para obtener los sélidos totales y volatiles se utilizo el método estandar para aguas residuales
“American Publics Health Asocciation” (APHA; AWWA; WPCF, 1999), donde las muestras
del efluente y la alimentacion fueron masadas en crisoles y secadas en una estufa a 105 °C
por 24 h para determinar los sélidos totales. Para determinar los sélidos volatiles la muestra

anterior se calcind en una mufla por 24 h a 550 °C.

3.5.8. Demanda Quimica de Oxigeno
El analisis de demanda quimica de oxigeno total y soluble (DQO; y DQOs) se realizd
mediante reflujo cerrado en base al método estandar colorimétrico de “American Publics
Health Asocciation” (APHA; AWWA; WPCF, 1999). Se agreg6 2,5 mL de la muestra en un
tubo de ensayo, para luego adicionar 1,5 mL de la solucion digestoray 3,5 mL de la solucion
catalitica. Se agito el contenido del tubo y se coloco en un digestor marca VELP Scientifica
modelo ECO25 por un periodo de 2 ha 150 °C. Una vez fria la muestra se midio la absorcion
en un espectrofotobmetro marca ANALYTIK JENA modelo SPECORD 200 plus a una

longitud de onda de 600 nm. Para medir la DQ O se utilizé la fase soluble de la muestra.

3.5.9. Nitrégeno Amoniacal
La determinacion de nitrogeno amoniacal se realiz6 por el método estandar utilizando la
técnica de destilacion y titulacion (APHA; AWWA; WPCF, 1999). La muestra fue
trasvasijada a los tubos de destilacién para luego, pasar al proceso de destilacion en un
destilador marca VELP Scientifica modelo UDK 139. En un matraz Erlenmeyer que contiene
acido barico al 2% se recogio la solucién resultante de la destilacion, donde fue valorada con

acido sulfarico (H,S0,) a 0,1 N hasta llegar a un color morado vibrante.

3.5.10. Nitrogeno Kjeldahl
Antes de digerir la muestra se prepar6 el tubo, afiadiendo 15 mL de H,S0, al 98%, una
tableta catalizadora y 6 perlas de ebullicion. La digestion fue realizada en un digestor marca
VELP Scientifica modelo DK 8, donde, se realizé el calentamiento en cuatro etapas: a 75°C
por 15 min para evitar una reaccion exotérmica violenta, luego a 150 °C por 30 min para
evaporar el agua presente, posteriormente a 250 °C por 30 min para reducir los humos

blancos y finalmente a 250 °C por 60 min. Al terminar el proceso de digestion se enfriaron
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las muestras a temperatura ambiente para realizar la destilacion (APHA; AWWA; WPCF,

1999) (Ver proceso de destilacion en el apartado 3.5.9).
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4. Resultados y Discusion

4.1. Caracterizacion residuo alimentario

En la Tabla 8 se muestra las caracteristicas que posee el residuo alimentario mixto simulado,
donde este posee un alto contenido organico y una relacion SV /ST = 97%, lo que indica que
es un sustrato organico facil de biodegradar y adecuado para realizar procesos anaerobios.
Ademas, present6 un pH con un leve grado de acidez (5,59), en comparacién al rango 6ptimo
utilizado en la digestion anaerobia que oscila entre 6,8 y 8 (Gould, 2015). Debido a la acidez
que presenta el residuo se realiz6 el ajuste del pH de la alimentacién del reactor segun se

indicé en la Metodologia.

Tabla 8: Caracterizacion del residuo alimentario mixto original.

Parametro Unidad Valor
pH - 5,59
SV gSV/kgmuestra 196;8 i 2,1
ST gSV/kgmuestra 202;1 i 0;1
Humedad % 79,9 + 0,2
DQOr Jo,/L 162,6 + 2,0

4.2. Operacion de los reactores
Considerando que el objetivo general de este trabajo es valorizar un residuo alimentario
mixto y comparar la factibilidad de obtener dos posibles productos deseados, mediante la
digestion anaerobia. Los resultados se concentraran en la comparacion del comportamiento
operacional de los dos reactores estudiados (Reactor Iy 11). Ambos reactores operaron de
forma continua durante 84 d, donde los primeros 7 d se realizo la aclimatacion del indculo,
luego durante 21d se operaron ambos a las mismas condiciones operacionales, y
posteriormente la diferencia entre ambos fue la velocidad de carga organica (OLR), siendo 1

y 2 ‘%‘i’, respectivamente. Como respuesta principal, fue posible evaluar la capacidad de transformar

la materia organica presente en el residuo alimentado mixto, en funcién de la condicién operacional
utilizada, en distintos productos de valor agregado; y los resultados se presentaran como: monitoreo

de la demanda quimica de oxigeno, pH, acidos grasos volatiles y productividad de biogas.
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4.2.1. Monitoreo de la demanda quimica de oxigeno

Como se observa en el Figura 8, en los primeros 21 d de operacion de ambos reactores

operando a un OLR de 1 “%’, presentaron una remocion de materia organica similar con un

valorde 47 + 8 % y 41 + 15% para el Reactor 1y 11, respectivamente. Luego de realizar el
cambio operacional y diferenciar la operacion de ambos reactores se obtuvo que el Reactor |
presentd una biodegradacion de la materia organica de un 70 + 3%, alcanzado un estado

estacionario luego de 58 d de operacién (Figura 8-a). En el caso del Reactor Il (Figura 8-b),

luego de 16 d de operando a un OLR de 2 % (46 d de operacion), la eliminacion de DQ O

disminuy6 abruptamente a un valor de 29% ,y posteriormente se mantuvo, alcanzando un
promedio de 6 + 5% hasta el final de la operacion. Al comparar la eficiencia de la

eliminacién de DQO+ en estado estacionario de ambos sistemas, es posible indicar que la

mayor eliminacion de DQO; se logré al mantener un OLR de 1%‘1’ en el Reactor I; en
cambio, a una velocidad de carga orgénica de 2 %’ en el Reactor Il se aprecid que la remocion
de materia organica desde la fase liquida disminuy6 (Figura 8-b), demostrando que esa
condicion operacional no favorece la eliminacion de materia organica desde la fase liquida
para transformarse en metano, llegando incluso a ser similar a la alimentada como se aprecia
en la Figura 18-b (Anexo B). Estos resultados muestran que en el caso del primer reactor la
materia organica esta siendo eliminada desde la fase liquida, pero ain no es posible indicar
en gqué producto fue transformada. Por el contrario, en el caso del Reactor I, es posible
indicar que la materia organica sigue estando contenida en la fase liquida, pero no es posible

indicar si ha sido transformada en un producto distinto al alimentado.
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En la Figura 9, se presenta el comportamiento comparativo para la demanda quimica de
oxigeno soluble (DQOs) durante la operacion, tanto de la alimentacion como del efluente.
Como comportamiento inicial, es posible indicar que el Reactor | mostrd una tendencia a

reducir el contenido de DQ O, siendo siempre la concentracion del efluente menor que la de

la alimentacién durante toda la operacion a OLR de 1 % (84 d de operacion) (Figura 9-a).

Este comportamiento también se observé en el Reactor Il durante el periodo de operacion a

igual carga organica que el Reactor | (21 d de operando a OLR 1 %). Sin embargo, luego

del aumento de carga organica se observo el aumento de la DQ O, de forma progresiva (Figura

9-b), superando al valor de la alimentada luego de 23 d de operando a un OLR de 2 “%’ (53d

de operacion). Claramente, este resultado muestra como el Reactor Il presenta un proceso
que estimula la solubilizacién de compuestos organicos desde la fase suspendida del residuo
alimentario a una fase soluble. Al estudiar resultados de sistemas similares en literatura, se
observo una alta produccion de DQOs durante la digestién anaerobia de un residuo
alimentario a un pH no controlado, sugiriendo que a condiciones acidas se promueve la etapa
de hidrolisis, que es la encargada de generar las moléculas organicas solubles (Wang et al.,
2014). Ademas, el alza de la concentracion de DQOs también podria atribuirse al aumento
del carbono organico soluble producido durante la etapa de acidogénesis dentro del reactor,
siendo el crecimiento de la DQOs producto de una posible acumulacién de &cidos grasos
volatiles (Lim et al., 2008). En base a los resultados obtenidos, es posible indicar que en el
caso del Reactor | se esta ratificando su capacidad de remover materia organica desde la fase
liquida y en el caso del Reactor Il se observo una variacion significativa del contenido de
DQOs, lo que se interpreta como una transformacion de la materia orgénica alimentada en

moléculas solubles mas pequefias que las originales, presuntamente &cidos grasos volatiles.
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4.2.2. Productividad de Biogas en el sistema

Considerando que los reactores fueron operados en condiciones anaerobias (ausencia de
oxigeno) y que el indculo utilizado fue un indculo anaerobio se monitoreo la productividad
de metano durante la operacion (Figura 10). En el caso del Reactor | obtuvo una
productividad de 163 + 19 mL CH,/gsy luego de 10 d operacion, donde se mantuvo un
estado estacionario hasta el final de la operacion a una velocidad de carga organica de 1 QL%’
(84 d de operacion), donde ademas su contenido de metano fue de 43 + 4 % (Anexo C), por
lo que es posible indicar que la capacidad de produccion de biogés y metano de este reactor
se mantuvo aparentemente estable y seria posible caracterizarlo como un reactor anaerobio
que produce biogas (Ver Figura 20 del Anexo D). Por otra parte, el Reactor Il (Figura 10-b)

durante la operacion a OLR a 1‘%’ obtuvo una productividad de metano de 178 +

17 mL CH,/gsy (muy similar al Reactor I), pero al aumentar la velocidad durante los

primeros 22 d de funcionamiento a una carga organica a un OLR de 2%’ se observo una

productividad de 167 + 69 mL CH,/gsy, la que finalmente disminuy6 a cero luego de 51 d

de operacidn. El contenido de metano después de realizar el cambio operacional fue alrededor

de 44 + 12 % durante 22 d operando a OLR de 2 %’ (51 d de operacion) (Anexo C), el que

posteriormente disminuyd de forma abrupta hasta volverse no detectable via cromatografia,
lo que indic6 una inhibicion de la etapa metanogeénica del proceso de digestion anaerobia. Al
comparar los valores obtenidos para la productividad de metano a partir de residuos

alimentarios con la literatura, se observo que los maximos alcanzados por ambos reactores

se corresponden con los reportados para OLR’s de 1y 2 %. Por ejemplo, se tiene que para

condiciones similares de operacion a las presentadas previamente se alcanzd 206 y

230 mL CH,/gsy como méximo (Kumar, Sivagurunathan, Park, & Kim, 2016). Ademas, a

2 gsv
L-d

un OLR cercano a se observd una inhibicion de la metanogénesis, luego de 15 d

operacion (Liu et al., 2017), comportamiento concordante con lo observado para el Reactor
.
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4.2.3. Monitoreo del pH en el sistema

Con el objetivo de entender de mejor forma el comportamiento de los reactores, durante su
operacion se monitoreo el pH en ambos sistemas (Figura 11), donde se observé que el pH

del Reactor | fue en promedio 7,06 + 0,06; por tanto, es posible indicar que durante la

operacion del reactor a un OLR de 1“‘2%’, se mantuvo un pH considerado como 6ptimo para

llevar a cabo el proceso de digestion anaerobia (6,8 — 8) (Gould, 2015). En el caso del

Reactor I1, en una primera instancia el pH promedio fue de 7,11 + 0,09; sin embargo, luego

de realizar el cambio en la velocidad de carga orgénica a 2 ‘QL%’, el pH disminuy6 de forma

abrupta tras 49 d de operacion, alcanzando un pH de 3,15 al final de la operacion. Este
fendmeno también fue observado a través de otras variables medidas, tales como la
alcalinidad (parcial y total), la que se redujo sostenidamente y luego se volvié cero (no fue
posible seguir midiéndola — més informacion en Anexo F). La disminucién significativa del
pH observada puede deberse por la produccién y acumulacion de agentes que acidifiquen en
el sistema. Ademas, es necesario considerar que se reporta que a pH &cido (menor a 6,5) los
microorganismos metanogénicos se inhiben y dejan de convertir los acidos en biogas,
incrementando la velocidad de acumulacion de AGV (Liu et al., 2017). De forma adicional,
se observd una diferenciacion de aspecto para ambos reactores segun se cuantificaba el
cambio de pH (Figura 12), donde el Reactor | present6 una coloracion negra estable durante
toda la operacion y el Reactor Il fue aclarandose de forma paulatina, llegando a ser café-

griséceo.
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Figura 12: Comparacion del aspecto de los reactores en estudio: izquierda (Reactor I) y derecha
(Reactor II).

En el caso de la variacion de nutrientes en el sistema, la literatura presenta que una
acumulacion de nitrégeno amoniacal en el sistema puede participar como un amortiguador
ante acumulacion de acidos grasos volatiles, evitando asi una caida en el pH (Rouez et al.,

2016). En la Figura 13 se observa que las concentraciones de nitrégeno amoniacal

mgnN

aumentaron en funcién del tiempo en el Reactor I, alcanzando un maximo de 351,21 —

concentracion que no se encuentra en el rango de 1700 — 1800 ngN, considerado inhibitorio
para la metanogénesis (Zhang et al., 2014). Por el contrario, en el Reactor Il las
concentraciones se mantuvieron con una tendencia a la baja durante la etapa de operacién a
OLR 2“%’. Al comparar los resultados obtenidos con la literatura, se observan reportes
similares, donde a un pH no controlado (<4), como fue el caso del Reactor Il, las
concentraciones de nitrdgeno amoniacal se mantuvieron bajas y estables, y donde esa
disminucion fue atribuida a la toxicidad que se presenta en condiciones acidas, disminuyendo

asi la actividad de los microorganismos hidroliticos que acttian sobre las proteinas (Wang et
al., 2014).
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4.2.4. Monitoreo de Acidos Grasos Volatiles en el sistema

La concentracion de acidos grasos volatiles medidos por valoracién en el Reactor | (Figura

14-a), se mantuvo en niveles considerados bajos durante toda la operacion a OLR 1 QL%’ (84 d

mg CH3COOH

de operacion), obteniendo un promedio de 99 + 13 . En el caso del Reactor Il se

mg CH3COOH

obtuvo una concentracion de AGV estable con un promedio de 96 + 17 en la

segunda etapa (OLR 1 “%’), siendo estadisticamente igual a la obtenida para el Reactor I, la

que luego de aumentar la velocidad de carga organica al doble (OLR 2 %) se afectd de forma
significativa. Tal como se observa en la Figura 14-b, la concentracion de AGV aumentd

rapidamente luego de 49 d de operacion, la que posteriormente se mantuvo relativamente

mgDQO0eq
L

usando el

estable en 5666 + 775M

(6063 + 830 22220 y 11994

método de titulacién y cromatografia liquida, respectivamente. Esta acumulacién de acidos
grasos volatiles cuantificada, explica la acidificacion del sistema descrito previamente
(Figura 11) y que provocé como resultado la inhibicion del proceso de metanogénesis en el
Reactor I1. Este comportamiento también ha sido observado en la literatura, donde se reportan
concentraciones maximas de 3940 mg/L, cuando se operan reactores sin control de pH
(Jiang et al., 2013).
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Para entender lo que ocurre en la etapa de acidogénesis del proceso global, es necesario
conocer el grado de acidificacion (Anexo E), el cual representa la fraccion de materia
orgénica de facil fermentacion que se encuentra presente en la fraccion soluble y que se
convierte en acidos grasos volatiles (Jiang et al., 2013), la que se calcula como la fraccion de
concentracion de AGV equivalente en DQO respecto al contenido de DQOs (relacion
AGV /DQOs). Como se observa en la Figura 15, el grado de acidificacion se mantuvo
relativamente estable durante la operacion del Reactor I, donde los AGV fueron en promedio
de 29,3 + 8,6% de la DQOs. Por otro lado, en el caso del Reactor Il, el grado de acidificacion

aument6 en funcién del tiempo de operacion y luego de realizar el cambio de carga de

alimentacion a OLR de 2‘%’; donde luego de 49 d de operacion, la acidificacion del

sistema fue en promedio de 47,4 + 8,7%, es decir, casi el 50% de la materia organica

presente en la fase soluble fue transformada en &cidos grasos volatiles.

Para conocer la composicion de acidos grasos volatiles presentes en las fases solubles, se
realizo el analisis de los mismos mediante HPLC; sin embargo, no fue posible detectar estos
compuestos en el Reactor | debido a que las concentraciones individuales se encontraban
bajo el rango de deteccion del mismo. Por otro lado, la composicién principal de los acidos
grasos volatiles cuantificados en el Reactor Il (Figura 16) incluyen acido acético, propidnico
y butirico; lo que es consecuente con la informacion presentada en la literatura respecto a
produccién de &cidos grasos volatiles a partir de residuos alimentarios (Jiang et al., 2013;
Lim et al., 2008; Shen et al., 2013). De forma mas especifica, durante el estudio realizado se
observo que la mayor concentracion de &cido acético y butirico fue de 4068 y 3467 mg/L,
respectivamente; luego de 65 d de operacion, lo que representd el 34 y 49 % del total de

AGV en base a DQO,,. Ademas, la concentracion maxima de acido propionico se obtuvo
luego de 55 d de operacion, alcanzando un valor de 3299 mg/L; representado el 51% del
total de los AGV en base a DQO,,. Posteriormente, la concentracion del compuesto fue
disminuyendo en el tiempo manteniendo una concentracion estable de 2132 + 229 mg/L

después de 74 d de operacion.

Respecto al grado de acidificacion obtenido en el Reactor 11 (47,4 + 8,7%), el valor obtenido
fue mayor que los que se han reportado en literatura para operacion de reactores sin control

de pH, donde la concentracion de AGV representd solo el 6,6%. De forma adicional, al
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revisar estudios para la produccion de AGV con control de pH (en torno a 6 y en régimen
semi-continuo (OLR = 5%’)) la principal composicion de AGV reportada fue de: &cido
butirico (33%), acético (27%) y propidnico (24% ) (Jiang et al., 2013); en el caso de un pH
de 5,5 (OLR = 5 ‘%’ ), se obtuvo una mayor contribucion por parte del acido acético (30%),

seguido de propionico (29%) y por ultimo butirico (23%) (Lim et al., 2008). Como se aprecia
en la Figura 16, la composicion obtenida en este estudio en el Reactor 1 correspondi a: &cido
butirico (49%), acético (34%) y propionico (17%), siendo valores significativamente
mayores que los otros resultados de literatura. Desde ese punto de vista, la ventaja de trabajar
a un pH no controlado fue que se logré producir un mayor contenido de &cido butirico y
acetico, donde el primero posee uno de los precios mas elevados del mercados y el segundo,
posee una mayor produccion en comparacion a los otros &cidos. Ademas, para lograr
mantener un pH controlado es necesario adicionar de soluciones amortiguadoras con
hidroxido de sodio o &cido clorhidrico, aumentando los gastos operacionales del proceso de

produccién de &cidos grasos volatiles.
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Finalmente, la mejor forma de expresar el resultado de operacién del proceso en estudio
corresponde a cuantificar la productividad de los &cidos grasos volatiles, el que permite
evaluar el rendimiento de operacidn del reactor relacionando cuanto residuo alimentario que
es alimentado se transformd en AGV. En este caso de estudio, la productividad de AGV

obtenida en el Reactor | (Figura 17-a) se mantuvo en niveles bajos durante toda la operacion,

alcanzando un valor promedio de 0,004 + 0,001 94 Este resultado no es negativo, sino

gsv

que demuestra claramente que el Reactor | transformé la materia orgénica en biogas
(metano), por lo que el contenido de AGV detectado corresponderia a materia organica no

metabolizada. En el caso del Reactor 11, la productividad se mantuvo baja durante el periodo

inicial, es decir,aun OLR 1 ‘%’ con un promedio de 0,003 + 0,001 ggAGV; sin embargo, luego
' N%

de realizar el aumento en la velocidad de carga orgénica se obtuvo un alza progresiva

g AGV

alcanzando un rendimiento de 0,196 + 0,024 luego de 14 d de operacién desde la

gsv

acidificacion del sistema (63 d de operacién). En este caso, el rendimiento de los acidos
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g AGV

grasos volatiles maximo obtenido fue de 0,221 luego de 18 d desde que acidifico el

gsv '

reactor (67 d de operacion). Al comparar estos resultados con la literatura es posible observar

que se reportan rendimientos bajos cuando el pH del sistema no es controlado, teniendo como

rendimiento maximo un valor de 0,032 “C’;ﬂ (Jiang et al., 2013), por tanto, la productividad
N%
obtenida en esta experimentacion en el Reactor Il fue 6,9 veces mas alto que el reportado

para un pH sin control. En el caso de los sistemas controlados, por ejemplo Lim et al., (2008)

donde se trabajo con un sistema semi-continuo a un OLR 5% y pH controlado de 5,5, se

obtuvo una productividad de AGV de O,34gg“GV, siendo un valor que es 1,5 veces mayor al
N

rendimiento obtenido en el Reactor Il; esta diferencia puede deberse a que a un pH de
fermentacion menor a 4 se puede provocar cierta inhibicion en la etapa de acidogénesis
(Wang et al., 2014). Sin embargo, los resultados obtenidos son promisorios y muestran que
la estrategia de operacion utilizada permitiria obtener resultados de rendimiento cercanos a

los reportados en reactores con control de pH y operando a cargas menores.
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5. Conclusiones y recomendaciones

A partir del estudio realizado se concluye que es factible producir biogas y/o &cidos grasos
volatiles utilizando como sustrato un residuo alimentario mixto para el proceso de digestion

anaerobia.

La evaluacién de ambos reactores mostro que para una condicion operacional con un tiempo

de retencion hidrdulico (TRH) de 30 d y velocidad de carga orgénica (OLR) de 1%’ se

mantienen condiciones metanogénicas, alcanzando una productividad de metano y acidos

g AGV
gsv

grasos volatiles de 163 + 19 mL CH,/gsy Y 0,004 £+ 0,001 , respectivamente en el

Reactor 1. En el caso del Reactor |1, las condiciones operacionales que permitid la produccion
de &cidos grasos volatiles (AGV) fue un TRH de 15d y un OLR 2 “‘Z%’, donde la
productividad de metano disminuyé a cero 'y los AGV presentaron una productividad maxima

0,221 24Y

gsv
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ANEXOS
A. Correccion de temperaturay presion

Donde:

Vy=Volumen Normal (L)

V;= Volumen indicado por el medidor (L)

P,= Presion del aire actual (mbar — absoluto)

P, = Presion parcial de vapor de agua (mbar)

P; = Presion de la columna de liquido por encima de la camara de medicion = 1 (mbar)
Py = Presion normal = 1013,25 (mbar)

Ty= Temperatura normal = 273,13 (K)

T,= Temperatura actual (K)
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B. Demanda quimica de oxigeno total
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Figura 18: Demanda quimica de oxigeno total durante la operacién para: (a) Reactor | y (b) Reactor



C. Composicion de metano del Biogas
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Figura 19: Composicion de metano durante la operacion para: (a) Reactor | y (b) Reactor II.
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D. Produccion de Biogas
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Figura 20: Produccion de metano durante la operacion para: (a) Reactor | y (b) Reactor II.
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E. Alcalinidad
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Figura 21: Alcalinidad total y parcial del sistema durante la operacion para: (a) Reactor |y (b)

Reactor II.
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F. Grado de acidificacion

DQO
Grado de acidificacion = ﬂ- 100 %
DQOSFINAL

Donde, DQO,.;y Se encuentra expresado en DQO equivalente de la mezcla final de acidos
grasos volatiles presentes. Se utilizaron los siguientes coeficientes para obtener las

equivalencias (Garcia et al., 2017):

de DQO
o 1,07 220
g de acetato
de DQO
. 1,51A
g de propionato
de DQO
o 1,81 44D

g de butirato
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