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Prélogo

La creciente demanda energética y la escasez de fuentes de energia convencionales en paises
en vias de desarrollo han llevado a la busqueda de nuevos recursos energéticos. La tecnologia
de biodigestores, ampliamente desarrollada en paises europeos, se aplica en paises asiaticos,
africanos y latinoamericanos. En paises africanos y latinoamericanos su desarrollo es a nivel
domeéstico, salvo ciertas excepciones, mientras que en Asia como en Europa alcanza escalas
industriales. El estudio del proceso de biodigestion tiene mas de medio siglo, por lo que se
han planteado una serie de modelos que describen el proceso; actualmente los modelos méas
utilizados son los propuestos por Angelidaki y Batstone.

En nuestro pais existen precedentes de la implementacién de biodigestores en el 2007 se
llevd a cabo un proyecto para instalar biodigestores en zonas rurales de Cajamarca, sin
embargo este proyecto fue abandonado por falta de mantenimiento de los reactores.
Actualmente se han construido plantas generadoras de energia a partir del biogas en
Tarapoto, Lima y Arequipa, aunque su aplicacion no es muy difundida en nuestro pais. Piura
es una region agricola, por lo que existe una elevada produccién de residuos organicos
provenientes de la ganaderia y agricultura. Un ejemplo de esto es la cosecha de semillas de
cacao en la provincia de Morropdn, para su posterior fermentacion, secado y exportacion,
en este proceso se desechan las cascaras de cacao, lo que produce contaminacion de la zona.
Un estudio llevado a cabo en el Laboratorio de Sistemas Automaticos de Control planted
que estas cascaras pueden ser utilizadas como materia a descomponer en el proceso de
biodigestién obteniéndose un incremento de produccion de biogas en comparacion con el
uso del estiércol vacuno.

El principal objetivo del presente trabajo es exponer un estudio sobre el panorama actual de
la implementacion de los biodigestores asi como el analisis del modelo presentado por
Angelidaki y su ajuste bajo las condiciones de la materia a descomponer.

Debo manifestar mi agradecimiento a la Universidad de Piura por haberme brindado la
formacion profesional y personal; a mi asesor Dr. William Ipanaquée Alama por su apoyo en
la elaboracion del presente trabajo, al personal que labora en el Laboratorio de Sistemas
Automaticos de Control, y a mis amigos por su constante y desinteresado apoyo.






Resumen

El objetivo del presente trabajo es presentar un modelo matematico del proceso de
biodigestién anaerobia de la céscara de cacao, obtenido después de ajustar el modelo
propuesto por Angelidaki en 1999.

Este trabajo esta dividido en 5 partes: en el primer capitulo se presentan los conceptos
basicos de biodigestion, biomasa, biodigestores y biogas. En el segundo capitulo se
encontrard una descripcion de las investigaciones realizadas a nivel internacional y nacional
con respecto al proceso de biodigestion y su aplicacion para la produccion de biogas y
tratamiento de residuos organicos. En el tercer capitulo se hace una breve introduccion al
modelamiento de procesos bioldgicos y ademas se mencionan los modelos estudiados.

En el cuarto capitulo se presenta el modelo planteado, bajo las consideraciones del sustrato
a descomponer y, finalmente, el quinto capitulo se presenta los resultados de las
simulaciones, asi como los ajustes realizados al modelo.
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Introduccion

La Region de Piura actualmente es destino de grandes inversiones en la produccion de cacao,
mango, platano, uva, entre otros. En la provincia de Morrop6n existe una cadena productiva
de cacao organico para exportacion. Esta inicia con la cosecha de la semilla de cacao en las
plantaciones de la zona; luego son transportadas a un centro de acopio, donde pasan por un
proceso de fermentacion, secado y seleccion. La fermentacion (proceso de oxidacion
incompleta, en ausencia de oxigeno y cuyo producto final es un compuesto organico) de las
semillas se realiza por lotes en un sistema que usa cajones. El secado se realiza al aire libre,
exponiendo las semillas al sol, finalmente pasan por un sistema tamizador que separa las
semillas por tamafio. Durante este proceso de cosecha las cascaras son desechadas en el
mismo lugar donde se recolecta la semilla, actuando como abono de las plantas, algunos
agricultores la utilizan en el proceso de compostaje tradicional. Sin embargo, el exceso de
cascaras puede perjudicar la calidad del suelo y en otros casos las cascaras son acumuladas
produciendo contaminacion de la zona. Esto demuestra la necesidad de desarrollar métodos
eficaces para la eliminacion de desechos organicos.

Entre las investigaciones desarrolladas para el tratamiento de residuos sdlidos se encuentra
la digestidn anaerdbica, este es un proceso biolégico de descomposicion de materia organica
por accion de bacterias que se desarrollan en ausencia de oxigeno. La digestion anaerdbica
es una tecnologia ambientalmente sostenible para la conversion de una variedad de materias
primas como el estiércol, la fraccion organica de los residuos sélidos municipales y residuos
agricolas en energia en forma de metano (Demirer & Chen, 2005). La digestion anaerdbica
implica una serie de procesos que descomponen la materia orgdnica en azucares Yy
aminoéacidos a traves de la hidrdlisis. Bacterias acidogéenicas y acetogénicas convierten estos
productos en acido acético, el cual se convierte en metano por el proceso final de
metanogénesis. Por otro lado, la digestion de multiples materias primas (co-digestion) tiene
el potencial de incrementar la generacion total de metano. En el laboratorio de Sistemas
Automaticos de Control se han llevado a cabo estudios sobre los efectos de agregar cascara
de cacao en el inoculo formado a partir del estiércol de vaca. El resultado de dicha
investigacion llevo a afirmar que la cascara de cacao tiene una produccion de biogas superior



a la producida por el estiércol solo (Nissen, 2014). El objetivo de esta investigacion es aplicar
un modelo matematico que describa el proceso de biodigestion de la cascara de cacao.

El Capitulo 1 incluye la investigacion sobre la biomasa; el proceso de biodigestion, etapas e
inhibidores; clasificacion y modelos de biodigestores; y finalmente el biogas, sus
propiedades y usos. El Capitulo 2 presenta una introduccion a la biodigestion anaerdbica,
mostrando el nivel de implementacion de este proceso para la generacion de energia en
paises de Africa, Asia, Latinoamérica y finalmente Per(; las investigaciones y mejoras que
se han llevado a cabo sobre este a nivel internacional; y finalmente la produccion de biogas
en Europa y Per(. En el Capitulo 3 se presenta la investigacion hecha sobre la teoria de la
modelacion del proceso de biodigestion considerando los modelos del crecimiento
bacteriano, degradacion de sustratos y formacion de productos. El Capitulo 4 esta dedicado
al modelo propuesto, definiendo los modelos de crecimiento bacteriano que se utilizaran y
las condiciones en que se llevara a cabo la simulacion. En el final, Capitulo 5, se presentan
los resultados de la simulacién en computadora, que se contrastan con la data experimental
obtenida en estudios anteriores. En el Anexo A se tienen las tablas de aplicaciones de
biodigestores en el mundo asi como los coeficientes utilizados en la simulacion mientras que
en el Anexo B se referencian los esquemas disefiados en el programa Simulink de Matlab
del sistema completo y de los subsistemas de pH y temperatura, finalmente en el Anexo C
se pueden observar los codigos de usados en la simulacién del proceso. Este trabajo realizado
brinda informacion sobre los esfuerzos llevados a cabo en paises de todo el mundo para
implementar el biogds como fuente de energia, también ha permitido contar con una
simulacion del proceso de biodigestion anaerobia de la cascara de cacao. Ademas permite el
desarrollo de futuras investigaciones sobre el proceso de biodigestion en reactores continuos.



Capitulo 1

Marco Tedrico

En este capitulo se introduciran las definiciones de términos que se mencionan en los
siguientes apartados. Se hace referencia de las definiciones presentadas en publicaciones
relacionadas a la biodigestion. En primer lugar se define la biomasa y su clasificacién, luego
se define la biodigestion y su clasificacién segun la presencia o ausencia de oxigeno. Se
profundiza en la biodigestion anaerdbica definiendo las etapas que la conforman, los
microorganismos que intervienen y los factores que afectan el proceso. Ademas se define
que es un biodigestor, su clasificacidn segun la forma en que se carga, temperatura de trabajo,
numero de etapas, entre otras. Finalmente se exponen las propiedades de los productos
finales del proceso de biodigestion, biogas y bioabono.

1.1. Biomasa

“La biomasa es un término colectivo que se aplica a la materia organica abiotica y las plantas
vivas que estan parcialmente integrados en el ecosistema” (Toshio, Nobuhide, Atsushi,
Masaaki, & Seishu, 2013). También se define como toda materia organica cuyo origen sea
de un proceso bioldgico, tanto animal como vegetal. Se debe considerar dentro de esta
definicion a los residuos agricolas y domésticos.

1.1.1. Clasificacion de la biomasa segun su origen

A. Biomasa natural: Producida en la naturaleza sin intervencion humana, lo
comprenden las plantas y los residuos de origen animal.

B. Biomasa de origen agricola: Puede ser estiércol de ganado o aguas de lavado de
criaderos, restos vegetales de poda o de cosecha, asi como también cultivos
energéticos. El estiércol de ganado puede ser vacuno, porcino o proveniente de



1.1.2.

1.2.

caballos, aves de corral, etc. Dependiendo de la fuente animal y de la alimentacion
del ganado varia la produccion de biogés. Los restos de podas y cosechas también
pueden ser utilizados como materia prima, pues su composicion puede ser rica en
carbohidratos, grasas y proteinas necesarias para la digestion anaerobia.

Biomasa de origen industrial: Abarcan residuos de comida y bebidas, del
procesamiento de pescado, industrias de lacteos, azUcar, biocombustibles,
mataderos de animales, etc. Esta categoria también abarca los efluentes de las
plantas de biocombustibles.

Biomasa de origen urbano: En esta categoria se encuentran los residuos solidos y
las aguas servidas. Los residuos domésticos como restos de comida, restos de jardin,
entre otros, contienen materia organica la cual sirve como materia prima para la
digestion anaerobia.

Clasificacion de la biomasa segin su uso energético

Biomasa de residuos: Incluye residuos orgéanicos procedentes del ganado asi como
residuos de alimentos provenientes de zonas urbanas e industrias alimentarias.
Biomasa no utilizada: Esta biomasa comprende productos agricolas no
comestibles como lo son los residuos de talas, las cascaras y el bagazo.

Cultivos energéticos: En estos se contemplan cultivos destinados a la produccion
de bioetanol y biodiesel. Los cultivos mas utilizados son los de maiz, arroz, canola,
cafa de azucar.

Biodigestion

La biodigestidn es un proceso biologico de descomposicion de materia organica por accion
de distintas familias de bacterias. Dependiendo de la presencia de oxigeno durante este
proceso se pueden diferenciar la biodigestion aerobia y anaerobia.

A

Biodigestion aerobia o aerdbica: Proceso en el cual los residuos organicos son
utilizados como sustratos, para el crecimiento de bacterias aerobias. De esta manera
se logra reducir el volumen de los residuos. Entre los productos de este proceso se
encuentra el diéxido de carbono, agua y abonos con aptas condiciones de pH y
reducidos agentes patdgenos. También hay una disminucion de sélidos volatiles en
suspension (VSS) debido a la aireacion por un periodo significativo de tiempo. Se
suele utilizar en tratamiento de aguas residuales debido a la abundante presencia de
aire en esta.

Biodigestion anaerobia o anaerobica: Proceso desarrollado sin presencia de
oxigeno en el cual los sustratos son descompuestos por colonias de bacterias
anaerobias. Los sustratos deben ser ricos en carbono y en nitrégeno, esto asegura
que las bacterias tengan la energia necesaria para su crecimiento y su
fortalecimiento estructural. Los productos mas significativos de este proceso son el
dioxido de carbono, metano y abono.

En el caso del biorreactor que se va a analizar se lleva a cabo un proceso de biodigestion
anaerobia por tanto el enfoque que se tomara se basara en el segundo tipo. Partiendo de esta
premisa se analizan los subprocesos que la conforman.



1.3. Biodigestion anaerobia o anaerdbica

Este es un proceso en ausencia de oxigeno y cuyos productos, de mayor interés, después de
la descomposicidn de los sustratos son didxido de carbono y metano. Se debe reconocer que
durante el proceso de degradacion parte del carbono es oxidado para conformar el didxido
de carbono y otra parte se reduce para conformar el metano. Esto se vera con mayor detalle
a continuacion. Es importante considerar que en cada una de estas etapas se da lugar un
proceso organico, definido como catabolismo, en el que se reducen diferentes elementos a
sus formas mas simples, a las moléculas que los compusieron antes de volverse complejas.

1.3.1. Etapas de la digestion

Se puede identificar dentro de este complejo proceso los siguientes subprocesos: hidrdlisis,
acidogénesis, acetogénesis y metanogénesis. En cada uno de estos subprocesos acttan
diferentes colonias de bacterias, segun la funcion catabdlica que efectdan sobre el carbono
se tienen cinco tipos (Taylhardat, 1985):

A. Bacterias acidogeénicas: estas catabolizan &cidos grasos y producen hidrégeno y
acidos volatiles. Son bacterias que presentan un crecimiento acelerado con un
tiempo de duplicacion de 30 minutos.

B. Bacterias acetogénicas: estas catabolizan compuestos mono-carbonados e
hidrolizan compuestos multi-carbonados produciendo acido acético. Estas bacterias
presentan un crecimiento lento con un tiempo de duplicacién de 1,5 a 4 dias
(Lawrence & McCarty, 1969).

C. Bacterias metanogénicas: estas catabolizan el acido acético y compuestos mono-
carbonados para producir metano. Estas bacterias presentan un crecimiento lento
con un tiempo de duplicacion de 4 a 6 dias (Mosey, 1983).

D. Bacterias hidrogenotroéficas: estas reducen el didéxido de carbono en metano
utilizando el hidrogeno.

En la Figura 1 se presenta un esquema de las etapas del proceso de biodigestion descritas a
continuacion.

1.3.1.1. Hidrdlisis o licuefaccion

En esta etapa los componentes organicos de la materia prima, principalmente: carbohidratos,
proteinas y grasas son desintegrados a componentes mas simples. En unas pocas horas los
carbohidratos son descompuestos a monosacaridos, y en unos cuantos dias las proteinas y
grasas son descompuestos en aminoacidos y acidos grasos de cadena larga respectivamente.
Este proceso se lleva a cabo por enzimas extracelulares o exoenzimas, producidas por las
bacterias acidogénicas, como las celobiasas, amilasas y lipasas (Shin & Song, 1995). La
hidrolisis de la celulosa y la lignina es llevada a cabo por enzimas celulasas y lacasas,
respectivamente. El proceso de hidrolisis de la celulosa y lignina es muy lento porque estos
compuestos en la naturaleza se encuentran rodeados de fibras no digeribles e impermeables
que dificultan el actuar de las enzimas. Los productos de la hidrolisis de la celulosa son
monosacaridos, mientras que la hidrélisis de lignina produce mondémeros aromaticos (fenol,
catecol, vanilina) y acidos como el benzoico, fertlico, vanilico, siringico, entre otros (Young
& Frazer, 1987).
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Figura 1. Proceso de degradacion de compuestos organicos complejos para produccion de biogés.
Fuente: (Gujer & Zehnder, 1983).

La produccion de metano se relaciona directamente con la tasa de hidrdlisis. La tasa de
hidrolisis depende del tipo de biopolimero, la concentracion del sustrato, el tamafio de la
particula, el valor de pH y la temperatura (Veeken & Hamelers, 1999). En el caso de la
hidrolisis de componentes organicos, como la hemicelulosa, celulosa y lignina, la
descomposicion se produce de manera lenta e incompleta demorando incluso semanas. Por
tal motivo un sustrato con elevada concentracion de estos componentes producira que la
etapa de hidrolisis limite el proceso de biodigestidn. Los valores de pH alejados del neutro
(pH=7) producen una inhibicién de la hidrodlisis, las principales causas son elevadas
concentraciones de amonio. La reduccion del tamafio de las particulas de materia prima
aumenta el area superficial y favorece al aumento de la velocidad del proceso, esta reduccion
de tamafio se obtiene con pretratamientos de la materia prima.

1.3.1.2. Acidogénesis

En esta etapa los productos de la hidr6lisis como los aminoécidos y los monosacéaridos son
fermentados, también se oxidan las largas cadenas de acidos grasos y alcoholes por accion
de las bacterias acidogénicas. Los productos de este proceso son &cidos grasos volatiles
(VFA de las siglas en inglés 0 AGV de las siglas en espafiol) que son acidos grasos de cadena
corta, alcoholes, didéxido de carbono e hidrogeno. Los principales VFA son acido acético,
butirico, valérico y propionico. También hay una acumulacion de diéxido de carbono, agua
e hidrogeno (H>).



Los niveles de pH superiores a 5 aseguran una mayor formacion de VFA, sin embargo si se
reduce a valores menores que 4 el proceso se inhibe o detiene. Las bajas presiones parciales
de hidrogeno permiten una mayor formacion de &cido acético el cual posteriormente se
convierte en metano, por tanto es imprescindible reducir su produccion (Schon, 2009).

En esta etapa se observan dos tipos de fermentacion: uno llevado a cabo por las bacterias
clostridium donde se produce acido acético, hidrogeno y didxido de carbono, y otro causado
por las bacterias acido-propionicas, pertenecientes al género clostridium, del cual se obtiene
acido acético, propionico y diéxido de carbono (Mosey, 1983). Las bacterias clostridium
butyricum degradan los monosacaridos en acido butirico, las bacterias clostridium
acetobutylicum producen acido acético, las bacterias clostridium propionicum producen
acido propiodnico, las bacterias clostridium thermocellum degradan los monosacaridos
provenientes de la celulosa. Las bacterias clostridium sticklandii degradan los aminoacidos
y la acidogenesis de lipidos se realiza por bacterias syntrophonomas wolfei (Kim, y otros,
2011).

1.3.1.3. Acetogénesis

En esta etapa los &cidos grasos volatiles (VFA por sus siglas en inglés) como el acido
propidénico y el butirico son descompuestos en acido acético e hidrogeno por las bacterias
acetogénicas. Las bacterias clostridium scatologenes, clostridium formicoaceticum,
clostridium aceticum, acetitomaculum ruminis, entre otras, son las encargadas de producir
acido acético a partir de la degradacion de acidos y compuestos organicos (Xu, Liu, Du, &
Chen, 2009).

La presencia de hidrogeno durante estos procesos debe ser controlado ya que puede inhibir
el crecimiento de las bacterias acetogénicas. Si la concentracion de hidrégeno aumentase, la
actividad de los microorganismos va decreciendo hasta finalmente detenerse, esto causa
acumulamiento de &cidos lo cual finalmente inhibe a las bacterias productoras de metano de
la siguiente etapa (Wolfsberger, 2008).

1.3.1.4. Metanogénesis

En esta etapa el acido acético e hidrdgeno son catabolizados por bacterias metanogénicas
para la produccion de metano, junto con parte del didéxido de carbono presente después de la
acetogénesis. La mayor produccion de metano proviene de la descomposicion de acido
acetico, aproximadamente un 70% (Smith, 2011), la segunda se produce a través de la
reaccion entre el dioxido de carbono y el hidrogeno que se transforman en metano y agua.

Las bacterias metanogénicas capaces de catabolizar el acido acético son la methanosarcina
barkeri, Methanococcus Mazei y Methnotrix soehngenii (Heukelekian & Heinemann, 1939).
Estas bacterias pueden controlar el pH durante la fermentacion al descomponer el acido
acetico y producir didxido de carbono. Son muy sensibles a los cambios de temperatura, nivel de
pH vy alcalinidad del digestato (Wolfsberger, 2008). Las bacterias clostridium glycolicum
reducen el didxido de carbono, usando hidrogeno, produciendo metano. Se debe reconocer
que durante todo el proceso de fermentacion se lleva a cabo un actuar conjunto de los
diferentes tipos de bacterias, poniendo énfasis en las bacterias productoras de metano y las
gue no producen metano. El exceso o falta de cualquiera de estas familias de bacterias



perjudicaria significativamente el equilibrio cinético. Al enfocarnos en el proceso de
metanogénesis para asegurar una alta productividad de metano primero se debe reconocer
los microorganismos presentes durante la fermentacion que produzcan metano y los que no
lo produzcan.

1.3.2. Microorganismos que no producen metano

Estos microorganismos actdan principalmente en las tres primeras etapas de la biodigestion.
Por tal motivo su funcién primordial es la descomposicion de compuestos organicos en
moléculas mas sencillas para ser posteriormente catabolizadas por otros microorganismos.
Se pueden clasificarlos en tres grupos:

A. Bacterias: Se consideran las bacterias hidrotrépicas, acidogénicas, acetogénicas
entre otras. Se dividen en especies que descomponen los carbohidratos, proteinas y
lipidos, las que producen hidrogeno, los que emplean &cido lactico.

B. Mohos: Durante las etapas se aprecia la aparicion y crecimiento de estos
microorganismos. No se ha hecho un estudio sobre sus efectos durante el proceso
de biodigestién, por tal motivo no se puede afirmar que produzcan compuestos que
actuen en la generacion de metano.

C. Protozoos: Segun algunos investigadores protozoos como los plasmodium,
flagelados y amebas actlian en el proceso a menor medida. A igual medida que los
mohos obtienen los nutrientes necesarios para su desarrollo, pero ain no se ha hecho
un estudio en detalle si es que afectan en gran medida la produccion de metano.

1.3.3.  Microorganismos productores de metano

Son los microorganismos que mas relevancia tienen dentro de este proceso, su metabolismo
solo les permite catabolizar compuestos sencillos como el acido acético. Por tal motivo son
necesario microorganismos que previamente degraden los compuestos organicos, es asi que
hace falta una accion conjunta y combinada de las bacterias productoras y no productoras de
metano. En la Tabla 1 se presentan las 13 cepas de bacterias metanogénicas identificadas
segun la Organizacion de las Naciones Unidas para la Alimentacién y la Agricultura.



Tabla 1. Clasificacion de las metanobacterias

Orden Familia Genero Especies
. Methanoformicicum
Methanobacterium .
Methanobryantil
M. thermoautotrophic
Methanobacteriates Methanobacteriaceae
Methanoruminantium
Methanobrevibacter Methanoarboriphilus
Methanosmithil
Methanovannielii
Methanococcates Methanococcaceae Methanocoecus
Mehtanovoltae
] Methanocaraci
Methanogenium o
Methanomicrobiaceae Methanomarispigri
Methanomicrobiates Methanospellum Methanohongatei
Methanomicrobium Methanomobile
Methamisarcinaceae
Methanosarcina Methanobarkerie

Fuente: (FAO, 1986).
1.3.4. Factores que afectan la biodigestion

Hay factores cuya variacion pueden disminuir o aumentar la produccion de metano
considerablemente, como es el caso de la temperatura y la relacion carbono-nitrégeno. Otros
factores como el tipo de material y su concentracion determinan la velocidad de la digestion.
Asi también el valor de pH y la presencia de inhibidores de la fermentacion pueden detener
el proceso de degradacion.

1.3.4.1. Materia orgéanica utilizada

Aqui se consideran todos los desechos organicos que se introducen en el biorreactor para su
degradacidn. Se debe considerar que la carga de materia debe ser suficiente para evitar que
se detenga la fermentacidn, por tal motivo se debe considerar la produccion de estiércol
diario de las diferentes especies de ganado. En la Tabla 2 se compara la produccion diaria
y anual de estiércol por especie de ganado. La materia organica que ingresa al biorreactor se
clasifica por su contenido de carbono o nitrégeno, méas adelante se tratara el tema de la
relacién que debe haber entre estos compuestos y su efecto en la fermentacion.
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Tabla 2. Produccién de estiércol por especie

Especies de Peso Vivo Produccion diaria (kg estiércol | Produccion anual (kg estiércol
ganado (kg) / dia) / afio)
Porcinos 50 6 2190
Bovinos 500 34 12 410
Equinos 500 10 3650
Ovinos 15 1.5 548
Avicola 15 0.1 36.5

Fuente: (Guevara-Vera, 1996).
1.3.4.2. Concentracion

La materia que ingresa al biorreactor contiene un porcentaje de agua, por tanto se debe
considerar el grado de concentracion de materia organica. EI contenido de solidos totales en
seco segun la materia prima se aprecia en la Tabla 3. Es conveniente que la carga de materia
no esté muy diluida o0 muy concentrada, se ha concertado que una concentracion de 5-10%
es lamés adecuada para el proceso. Este valor influye en el porcentaje de nitrdgeno y fosforo
durante el proceso que favorece el desarrollo de las familias de bacterias.

Tabla 3. Contenido de solidos totales (en seco) en materiales de fermentacion cominmente utilizados en las
zonas rurales (aproximado)

Materia Prima Contenido seco (%) Contenido hidrico (%0)
Paja de arroz 83 17
Paja de trigo seca 82 18
Excrementos humanos 20 80
Estierco de cerdo 18 82
Estiércol de vaca 17 83

Fuente: (Taylhardat, 1989).
1.3.4.3. Relacion carbono-nitrégeno (C/N)

Como se menciond previamente tanto el carbono como el nitrégeno son elementos
consumidos por los microorganismos para su desarrollo. Es aceptado en general que la
relacién C/N sea de 20-30:1, si es que varia esta relacion se tendran efectos muy marcados
en el proceso de la fermentacion. Si se tiene un déficit en el nitrdgeno se reducira la velocidad
del proceso, por otro lado el exceso de nitr6geno produciria un incremento de amoniaco
durante el proceso lo que inhibiria la fermentacion. Generalmente los sustratos ricos en
carbono (paja, tallos) producen mayor cantidad de gas y los sustratos ricos en nitrégeno
(excretas) tienen una produccion mas rapida. Segun la FAO (Food and Agriculture
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Organization) durante 10 dias de fermentacion los sustratos ricos en nitrogeno producen
34.4-46% del total del biogas, en cambio los sustratos ricos en carbono producen el 8.8%
(Lopez & Lopez, 2009). En conclusion se debe asegurar la correcta combinacion de
materiales de bajo y alto rendimiento y de distintas velocidades de descomposicion, para asi
obtener un mejor rendimiento. En estudios previos llevados a cabo en el laboratorio se
comprobo el potencial que tiene una mezcla de excretas (ricas en nitrégeno) y cascarillas de
cacao (ricas en carbono) para la produccidon de biogas. En la Tabla 4 se aprecia el contenido
de carbono, de nitrégeno Yy la relacion carbono-nitrégeno segun la materia prima.

Tabla 4. Relacion carbono-nitrdgeno de las materias primas empleadas corrientemente (aproximacion)

Materias Cr%r;ttir;'igg dfirc:a;bog? dgsloas Contenido de nitrégeno de las | Relacién carbono-
Primas p(%) porp materias primas por peso (%) nitrogeno (C/N)
Paja seca de 42 0.64 67:1
arroz
Paja seca de 46 0.53 87:1
trigo
Estiércol de 41 1.30 321
aves
Estiercol de 16 0.55 29:1
oveja
Estiércol de 73 0.29 251
vaca
Estiércol de 10 0.42 241
caballo
Estiercol de 7.8 0.60 13:1
cerdo
Excretas 25 0.85 29:1
humanas

Fuente: (Guevara-Vera, 1996).
1.3.4.4. Temperatura

Es el factor mas influyente en el rendimiento de la produccion de biogas ya que afecta
directamente el desarrollo de la flora bacteriana. Por tal motivo el aumento de temperatura
produce un incremento geométrico de la velocidad de degradacién y produccion de biogas.
Como se observa en la Tabla 5 el rendimiento de la produccion de gas se duplica al aumentar
la temperatura. La temperatura influye en la solubilidad, la absorcion de gases y la
viscosidad. Elevadas temperaturas aumentan la solubilidad de los sélidos en la fase liquida
y disminuyen la absorcion de los gases. El aumento de solubilidad acelera el proceso de
degradacion, la disminucion de absorcion de gases como el Hz o el HaS facilita el proceso
de fermentacion, sin embargo la presencia de NH3 produce un aumento de pH provocando
un aumento de la produccion de CO: a costa de la produccion de metano.
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Tabla 5. Rendimiento de produccién de gas con materiales empleados cominmente a distinta temperatura

Materia prima Mesofilico (35 °C) Ambiente (8-25 °C)
Estiércol de cerdo 0.42 0.25-0.30
Estiércol de vaca 0.30 0.20-0.25
Excretas humanas 0.43 0.25-0.30

Paja de arroz 0.40 0.20-0.25
Paja de trigo 0.45 0.20-0.25

Fuente: (Guevara-Vera, 1996).

Se pueden definir tres rangos de temperaturas en las cuales se puede llevar a cabo la
biodigestion:

A

Rango psicrofilico: este rango comprende temperaturas de 10-25 °C para un
desarrollo éptimo de bacterias, para asegurar esta temperatura el proceso debe ser
adiabético. Al ser una temperatura baja (ambiental) la velocidad de la fermentacion
sera menor, se debe tener un mayor tiempo (aproximadamente 100 dias) y
capacidad de retencion, ademas no es necesaria la agitacion de los sustratos.
Rango mesofilico: este rango comprende temperaturas de 25-45 °C, por tal motivo
debe adicionarse calor. Su temperatura es similar a la digestion natural por tal
motivo presenta un rendimiento semejante a esta. ES necesario un tiempo de
retencion de aproximadamente 20 dias y un control de la agitacion de los sustratos.
Rango termofilico: este rango considera temperaturas de 45-65 °C, por tanto es
imprescindible la adicion de calor. Posee un tiempo menor de retencion,
aproximadamente 10 dias, y un mayor control sobre la agitacién de los sustratos.

1.3.4.5. Valor de pH

Las bacterias metanogénicas necesitan un valor de pH neutro para desarrollarse,
aproximadamente un valor entre 6.5-7.5 seria éptimo. Si es que este valor disminuye de 5 0
supera el valor de 8 se puede inhibir el proceso o incluso detenerse.

Si se disminuye el valor de pH se debe agregar fertilizante, cenizas, agua amoniacal diluida
o licor fermentado. Si es que aumenta el valor de pH se debe agregar &cido acético para
disminuir la alcalinidad. Se debe considerar que durante el proceso de biodigestion se tiene
una variacion del valor de pH, por tanto se puede definir tres periodos de la biodigestion de
acuerdo al valor de pH:

A

Periodo de produccion intensiva de acidos (acidificacion): inicia con la
degradacion de los compuestos organicos complejos como proteinas, carbohidratos
y lipidos en acidos orgénicos. El valor de pH se encuentra entre los valores de 5.1
y 6.8.

Periodo de digestion de acidos (regresion, licuefaccion): se descomponen los
acidos organicos y compuestos nitrosos, se producen compuestos amoniacales y
dioxido de carbono, nitrégeno e hidrogeno en pequefias cantidades. El valor de pH
se encuentra entre los valores de 6.6 y 6.8.
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C. Periodo de digestion intensiva o de fermentacion alcalina: se lleva a cabo la
descomposicion de proteinas aminoécidos, celulosa en amoniaco, sales de acidos
organicos y grandes volimenes de gas metano y cantidades menores de didxido de
carbono y nitrogeno. El valor de pH aumenta a un rango de 6.9-7.4.

1.3.4.6. Promotores e inhibidores de la biodigestion

Se entiende como inhibicion a la reduccion de la tasa méxima de crecimiento bacteriano, los
inhibidores son los compuestos que desaceleran el desarrollo de las bacterias incluso
Ilegando a detenerlo. En cambio promotores son los agentes que incrementan la degradacion
de la materia organica y la produccién de gases. Entre los promotores se tienen las enzimas
y sales inorganicas como la urea y el carbonato de calcio. La urea acelera la produccion de
metano y la degradacion de los sustratos, el carbonato de calcio incrementa la produccion de
metano. Entre los inhibidores que pueden estar presentes durante la biodigestion se tienen el
amoniaco y nitrégeno, que en excesiva concentracion destruyen los microorganismos. En la
Tabla 6 se observa los elementos inhibidores y su concentracion inhibidora.

Tabla 6. Concentracion inhibidora de inhibidores comunes

Inhibidores Concentracion Inhibidores Concentracion
S04 5000 ppm CN 25mg/L
NaCl 40000 ppm Detergente sintético 20-40mg /L

Nitrato 0.05 mg/ mL Na 3500-5500 mg / L
Cu 100 mg/L K 2500 - 4500 mg / L
Cr 200mg /L Ca 2500-4500 mg / L
Ni 200-500 mg / L

Fuente: (FAO, 1986).
1.3.4.7. Agitacion

La agitacion de la materia depositada en el reactor aumenta la interaccion de las bacterias
con los sustratos de modo que llevan a cabo a degradacion mas efectivamente, ademas se
homogeneiza la mezcla y se controlan las concentraciones de agentes inhibidores. Al
mantener agitados los sustratos se evita que estos sedimenten en el fondo o en las superficies
laterales del reactor. La desventaja de la agitacion es que acelera la perdida de calor de los
sustratos lo que desacelera en cierta medida la fermentacion.

1.4. Biodigestor

Se define como contenedor cerrado, hermético e impermeable, en el cual se introduce la
materia organica (estiércol animal, excretas humanas, residuos vegetales, etc.) diluido en
agua. En este contenedor también llamado reactor se lleva a cabo la fermentacion de los
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sustratos produciéndose gas metano y fertilizantes organicos ricos en nitrégeno, fosforo y
potasio. Los elementos principales que constituyen al biodigestor son:

1.4.1.

1.4.2.

Sistema de carga de materia organica.
Cémara de fermentacion o digestion.
Cémara de deposito de gas.

Sistema de descarga de gas.

Sistema de descarga de materia fermentada.

Clasificacion segun la forma que se carga el reactor

Biodigestor continuo: La fermentacion en el reactor es ininterrumpida, es decir, el
efluente de salida es igual a la carga de entrada. La produccion de metano es
uniforme en el tiempo, su uso se enfoca en el tratamiento de aguas residuales y
reactores de gran tamario. La materia prima que ingresa a estos biodigestores
presenta una dilucion elevada de aproximadamente 3 a 5 veces cantidad de agua
por solido. Por tanto el control de este sistema se reduce a un control hidraulico lo
que permite prescindir de mano de obra para la carga o descarga del biorreactor.
Biodigestor semicontinuo: La fermentacion se inicia con un lote de materia
organica que ocupa aproximadamente el 80% del volumen del reactor,
posteriormente el volumen restante es cargado diariamente de acuerdo a la
disminucion de la produccion de gas. A causa del ingreso continuo de materia
organica con alto contenido de nutrientes se obtiene un fertilizante de mayor
calidad.

Biodigestor discontinuo o por lotes: Los reactores se cargan con un solo lote, al
disminuir la produccion de metano se retira todo el contenido de los reactores y se
ingresa materia nueva. La caracteristica primordial de la carga es la elevada
concentracion de solidos, por tal motivo se obtienen fertilizantes de mayor calidad
y alta produccion de metano. La necesidad de mano de obra solo se reduce al
proceso de carga y descarga de la materia prima y productos fermentados
respectivamente.

Clasificacion segun el rango de temperatura de trabajo

Biodigestor psicrofilico o a temperatura ambiente: Este biodigestor trabaja en
un rango de temperatura de 12 ° C a 20 ° C. La productividad de este reactor se ve
afectada considerablemente por el cambio de la temperatura ambiental, sin embargo
su construccién y puesta en marcha no representa una alta inversion. Al ser un
proceso afectado por la temperatura ambiental es necesario que el reactor sea
revestido de material aislante para evitar la pérdida de calor en temporadas de baja
temperatura. Presenta un tiempo de retencion muy grande, aproximadamente 100
dias.

Biodigestor mesofilico: Este biodigestor trabaja en un rango de temperatura de 20
° C a40° C. El reactor tiene una mayor productividad de metano debido a que la
temperatura a la que trabaja es propicia para el desarrollo de colonias de bacterias.
Para mantener la temperatura adecuada el reactor debe recibir continuamente
adicion de calor, por tanto es necesario de un sistema de intercambio de calor
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posiblemente colocar recubrimientos térmicos en los cuales circulan fluidos
previamente calentados. Presenta un tiempo de retencion mucho menor
aproximadamente 30 dias.

Biodigestor termofilico: Este biodigestor trabaja en un rango de temperatura de
45° Ca75° C. presenta la mayor productividad de biogas debido a que las elevadas
temperaturas favorecen el desarrollo de las colonias bacterianas. Debido a estas
temperaturas elevadas se lograr un grado de desinfeccion de microorganismos
perjudiciales para la calidad del fertilizante. Es necesario un sistema de intercambio
de calor de elevada eficiencia lo que eleva el costo de construccion. Presenta un
tiempo de retencion de aproximadamente 10 dias.

Clasificacion segun el nimero de etapas

Biodigestor de una sola etapa: Consta de una camara de fermentacion, en esta se
lleva a cabo todas las etapas de la fermentacion a la vez. En consecuencia las
diferentes familias de bacterias son afectadas por los mismos factores al mismo
tiempo, en especial el valor del pH puede inhibir el desarrollo de cierta clase de
bacterias. Su ventaja es el bajo costo de instalacion y operacion.

Biodigestor de multiples etapas: Considerando que las diferentes colonias de
bacterias son afectadas por factores como el valor del pH y la presencia de agentes
promotores o inhibidores de la fermentacion, se puede separar el proceso en dos o
mas reactores. En la primera etapa se degrada el material y se produce metano,
luego el efluente que sale de esta etapa ingresa a una nueva etapa donde nuevamente
es degradado. Este tipo de biodigestor tiene un largo periodo de retencidn, presenta
mayor productividad de metano y conlleva una alta inversion de instalacion. A
continuacion se hara una breve explicacion de los digestores multi-etapas mas
usados:

Anaerobic Baffled Reactor (ABR): o reactor anaerdbico con deflectores, este
modo de reactor se utiliza en el tratamiento de aguas residuales. Este consiste en un
solo tanque con una serie de deflectores en el interior y a lo largo de la camara. Esto
obliga al flujo a desplazarse a lo largo de los deflectores desde el ingreso hasta la
salida, lo que incrementa el tiempo de contacto con la biomasa lo que resulta en un
incremento de la degradacion (Barber & Stuckey, 1999). En la Figura 2 se puede
apreciar el disefio del reactor con deflectores.
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Figura 2. Esquema del Anaerobic Baffled Reactor.

Fuente:
D.

(Barber & Stuckey, 1999).

Biodigestor continuo de multi-etapas: Para el tratamiento de aguas residuales se
utiliza reactores anaerdbicos continuos, es en este modelo de reactor que se puede
considerar el uso de un digestor de multi-etapas. Su disefio se puede asemejar a un
reactor anaerobico con deflectores (ABR, por sus siglas en inglés) (Speece, 1996).
El disefio considera la separacion de los procesos de acidogénesis y metanogenesis,
de modo que una fase presenta un comportamiento diferente mas favorable para la
degradacion. Se pueden describir muchos beneficios entre ellos el mejoramiento de
la degradacion de carbohidratos produciendo &cido propiodnico e hidrogeno; ademas
se duplica la actividad de la masa bacteriana, de modo que se necesita la mitad de
la biomasa para obtener la misma produccion (Alkarimiah, Baizura-Mahat, Yuzir,
Fadhil, & Chelliapan, 2011). EIl estudio desarrollado por Alkarimiah dio como
resultado que una alimentacion intermitente presenta una mejor produccion
comparada con una alimentacion continua. Se supone que la causa es la adaptacion
forzada de la biomasa a la degradacién de los sustratos, sin embargo se observo una
disminucion del valor de pH. De modo que se advierte que el valor de pH no debe
ser menor que 6.5 para mejorar el rendimiento (Schievano, y otros, 2012). En la
Figura 3 se puede apreciar el sistema multi-etapas. El desarrollo de reactores de dos
etapas busca aumentar la eficiencia de produccion y uso de energia, en 2012 se llevo
a cabo un estudio comparativo entre un reactor de una etapa y uno de dos etapas.
En la Tabla 7 se compara de la produccion de metano segun el tipo de reactor, se
debe considerar que en este proceso el reactor multi-etapa esta conformado por una
etapa hidrogénica (R1) en el que se estableci6 un valor de pH, 5<pH<6; y una etapa
metanogénica (R2) (Schievano, y otros, 2012).
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Figura 3. Reactor anaerdbico multi-etapa.
Fuente: (Alkarimiah, Baizura-Mahat, Yuzir, Fadhil, & Chelliapan, 2011).

1.4.4. Clasificacion segun la concentracion de solidos

Cuando la concentracion de sélidos es menor a 20%, el proceso es de baja concentracion y
cuando comprende entre 20% Yy 50% la concentracion es alta. A concentraciones mayores a
50%, los microorganismos seran inhibidos y el proceso no podré llevarse a cabo (Schon,
2009).

1.4.5. Clasificacion segun tipo de agitacion

La agitacion por burbujeo consiste en inyectar el biogas ya producido desde el fondo del
tanque con lo cual las burbujas de biogas subiran hasta la superficie del liquido agitando el
contenido que encuentren a su paso. La agitacion motriz sumerge un eje con una paleta en
el liquido, el eje es accionado por un motor externo. La recirculacion extrae la mezcla del
liquido desde un cierto nivel del tanque y lo vuelve a introducir al tanque.
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Tabla7. Comparacion de velocidad de produccion de biogas, hidrogeno y metano, rendimiento de produccion
de gas y energia, y rendimiento de biodegradacion para procesos de dos etapas (R1 y R2) y uno de
una sola etapa.

Reactor de dos etapas Reactor de una
etapa
Reactor 1 Reactor 2 Reactor 1
Promedio Variacién | Promedio Va(rrigcrién Promedio Va(r;)z?)crién
(700h) (por hora) (700h) hora) (700h) hora)
Tasa de ,
i6 Nd
produccion | N dm” 351 0.58 0.79 0.10 1.00 0.08
volumétrica Laig dia
de biogas
Contenidode |, 44.9 55 <01 . <01 .
hidrogeno
Contenidode |, <0.1 - 68.2 17 54.5 1.9
metano
Contenido de
dioxido de %v/v 55.1 55 31.8 1.7 45.5 1.9
carbono
Tasa de Bajo el Bajo el
i6 N dm}
prlodugm_on n;Hz 1.58 0.27 nivel de - nivel de -
volumetrica Laig dia deteccion deteccion
de hidrogeno
Tasa de
produccion | Ndmiy, | Bajo el nivel )
volumétrica Lug dia de deteccion 0.537 0.071 0.545 0.042
de metano
Rendimiento
de N dm?
produccién | —f2/cHt 140 24 351 46 404 31
hldrogenol k.gVS adicional
metano
Tasa de
produccion kJ
e —_— 19 4.9 17.4 2.2 18.5 1.3
volumétrica Lgig dia
de energia
o M
Rendimiento | _ M/ | 7 0.37 12.34 1.19 14.21 0.84
energetlco kgVS adicional

Fuente: (Schievano, y otros, 2012).
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1.4.6. Clasificacion segun ubicacién de membrana

Los digestores de membrana son reactores que contienen un reactor adicional de material
poroso, conocido como moédulo de membrana. Su aplicacién en procesamiento de aguas
residuales industriales como urbanos ha tenido un gran desarrollo en la Gltima década. Este
sistema permite separar el fango y el liquido, su funcionamiento consiste en filtrar el agua
pasando a través de una membrana, el fango y otros compuestos de mayor tamafio que los
poros presentes en las paredes de la membrana quedan retenidos. Para evitar el
acumulamiento de fango en la membrana se efectta un contra-lavado que consiste en hacer
circular el agua en sentido contrario, del interior al exterior de la membrana. El biodigestor
puede tener la membrana sumergida dentro del propio reactor o ubicar la membrana fuera
del reactor necesitandose un sistema de bombeo adicional.

1.4.7. Modelos de biodigestor

1.4.7.1. Modelo chino

Este digestor presenta un disefio de cupula fija sobre una estructura cilindrica como se
aprecia en la Figura 4. Suele disefarse para estar enterrado, tiene bajo costo de construccion
y tiene larga vida operativa. Por tal motivo es necesario que la estructura sea de material
noble como ladrillos o bloques de hormigon (Wolf, 1991). Al estar enterrado favorece el
proceso de la fermentacién ya que no permite que el proceso sea influenciado por los
cambios de temperatura del ambiente, sin embargo presenta bajas temperaturas de
fermentacion. La presion varia debido al aumento del volumen acumulado.

MEZCLA

BIO

NIVEL
TERRENO

BIO GAS

ENTRADA

CAMARA
DIGESTION =

PO0PO0MMO

SALIDA

Figura 4. Biodigestor modelo chino.
Fuente: (Guevara-Vera, 1996).



20

1.4.7.2. Modelo indio

Este modelo permite mantener una presion de trabajo constante, debido a un aumento de
volumen al aumentar la cantidad de gas producido (Wolf, 1991). Esto se debe a que la
estructura consta de una clpula mdvil (gasdmetro) sobre una estructura cilindrica,
generalmente construida con bloques de concreto o ladrillos como se aprecia en la Figura 5.
La cupula, en la mayoria de los casos, es de acero lo que eleva el costo de fabricacion e
instalacion. La cupula se desliza en un eje y esta disefiada para no rozar con las paredes de
la estructura.

SALIDA
—¥ GAS

VALVULA

MEZCLA

BiO
FERTILIZANTE
NO DE
SALIDA

Figura 5. Biodigestor modelo indio.
Fuente: (Guevara-Vera, 1996).

El gasdbmetro (domo) es utilizado para regular la presion del gas. Estos pueden ser de alta o
baja presién. Los de baja presidon son conocidos como gasometros flotantes, la presion se
establece por el peso de la estructura flotante. EI nivel de compresion esta entre 7,5y 30 cm
de columna de agua, deben tener una valvula de seguridad para evitar el exceso de presion.
Los gasémetros de alta presion son tanques esféricos de acero, trabajan a presiones entre 1.5
y 3.5 atmosferas, por tanto requieren compresores y equipos de seguridad automaticos.

1.5. Biogas

Es el gas combustible generado en medios naturales o tras un proceso de fermentacion de
materia organica, consiste en una mezcla de metano (55-70%) y didxido de carbono, con
pequefias concentraciones de hidrogeno, nitrégeno, oxigeno y sulfuro de hidrogeno, como
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se apreciaen la Figura 6. En la Tabla 8 se aprecian los rangos de porcentajes de componentes
del biogas.

Tabla 8. Porcentaje de componentes del biogas

Componente Rango de porcentaje
Metano (CH.) 55-70%
Dioxido de carbono (CO,) 35-40%
Nitrégeno 0.5-5%
Sulfuro de hidrégeno 0.1%
Hidrdgeno 1-3%
otros 3%

Fuente: (LOpez & Ldpez, 2009).
1.5.1. Propiedades del biogas

En la Tabla 9 se resumen algunas propiedades de los componentes principales del biogas.
Gracias al alto contenido de metano el poder calorifico del biogas es mayor que la mitad del
poder calorifico del gas natural.

Tabla 9. Propiedades de los componentes del biogas

Propiedades CHg4 CO:2 H2-H2S Otros Biogas
% Volumen 55-70 35-40 1-3 3 100
Valor calorifico (kcal/m3) 8600 - 2581 5258 5140
% Ignicioén en el aire 5-15 - - - 6-12
Temperatura de ignicion (°C) 650-750 - - - 650-750
Presion critica (MPa) 4.7 7.5 1.2 8.9 7.5-8.9
Densidad nominal (g/L) 0.7 19 0.08 - 1.2
Inflamabilidad (% Vol) 5-15 - - - 6-12

Fuente: (L6pez & Ldpez, 2009).

1.5.2.  Usos del biogas

El biogas producido en los biodigestores tiene una aplicacion energética, se puede usar como
fuente de generacién de calor o de electricidad. Para determinar la aplicacion del biogas se
debe tener en consideracion la cantidad de produccion de metano. Por ejemplo, para plantas
generadoras de electricidad es necesario un constante ingreso de gas combustible por tal
motivo se necesitaria una planta de generacion de gas con reactores de gran tamafio y que
trabajen con biodigestion continua. El biogas puede tener los siguientes usos:
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o Generacion de calor o electricidad en una caldera.
o Generacion de electricidad en motores o turbinas.
o Produccion de gas natural licuado o metanol.

o Combustible para vehiculos.

El biogas estd compuesto en su mayoria por metano, como se aprecia en la Figura 6, sin
embargo hay presencia de otros compuestos que actan como impurezas. Por tal motivo es
necesario procesos posteriores para obtener productos aptos para los requerimientos
deseados. Asi se tiene, que después de ser extraido el metano del reactor pasa por un proceso
de filtrado mecénico donde se eliminan particulas suspendidas y se obtiene un combustible
Optimo para ser usado en calderas y turbinas de gas. Si se contintia con la eliminacién de
compuestos como SH2 y NHz se obtiene combustible dptimo para motores a gas. Si se
elimina el diéxido de carbono se puede aplicar en una red de distribucion de gas o en el
transporte urbano. Finalmente un proceso de sintesis de combustibles liquidos permite
obtener un combustible apto para el transporte urbano.

~_ Diéxido de
Carbono(CO,):
25-45%

Vapor de Agua :
/ 2 % (20°C)
7 % (40 °C)

Oxigeno (0,): < 2%

Nitrégeno (N5): < 2 %

Amoniaco (NH3): <1 %

Hidrégeno (H,): < 1 %

Sulfuro de Hidrégeno (H,S): < 1 %

Figura 6. Composicién quimica del biogas.
Fuente: (AINIA, RENAC, 2014)
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1.6. Abono organico

Otro producto del proceso de biodigestion es el bioabono, en fase liquida (biol) como en fase
solida (biosol). Es una alternativa que reemplaza los fertilizantes sintéticos usados en
plantaciones agricolas. El bioabono se encuentra degradado, por tanto los nutrientes son
rdpidamente asimilados por los suelos y plantas, esto es una ventaja con respecto a la
aplicacion directa de residuos agricolas sobre los suelos. Del efluente de salida
aproximadamente 90% corresponde al biol y el 10% al biosol, estos porcentajes varian segun
los residuos a fermentar y del método de separacion empleado. En la Tabla 10 se presenta la
composicion de diferentes tipos de biol segin procedencia.

Tabla 10. Composicion de Biol de diferentes fuentes

Biol de Biol de mezcla de sustratos: Biol de banano Biol de
Componente | estiércol de estiércol de vacunos y restos promedio hojas, estiércol de
vacuno de comida casera tallos y frutos vacuno
pH 7.96 8.1 No menciona 6.7-7.9
Materia Seca 4.18% 4.2 No menciona 1.4%
N"trof’tgf”" 2,63 glKg 2.4 g/Kg 0.2 g/Kg 0.9 g/Kg
NH4 1.27 g/Kg 1.08 g/Kg No menciona No menciona
Faosforo 0.43 g/Kg 1.01 g/Kg 0.076 g/Kg 0.048 mg/Kg
Potasio 2.66 g/Kg 2.94 g/Kg 4.2 g/Kg 0.29 mg/Kg
Calcio 1.05 g/Kg 0.5 g/Kg 0.056 g/Kg 2.19/Kg
Magnesio 0.38 g/Kg No menciona 0.131 g/Kg 0.135 %
Sodio 0.404 g/Kg No menciona 2.19/Kg No menciona
Azufre No menciona No menciona 6.4 mg/Kg 0.33 mg/l
Carbono No menciona No menciona 1.1 g/Kg 0.23-0.30
Aluminio No menciona No menciona 0.04 mg/Kg No menciona
Boro No menciona No menciona 0.56 mg/Kg No menciona
Zinc No menciona No menciona No menciona 0.05mg/I

Fuente: 2 (Potsch, Pfundtner, Resch, & Much, 2004): b (Zethner, Pfundtner, & Humer , 2002); ¢ (Clarke,
Lai, Lai, Jensen, & Hardin, 2008); d (Calderdn, 1980).

El Biosol que se puede obtener como producto de la biodigestion puede estar entre el 10%-
25% dependiendo de la tecnologia usada para separarlo del bioabono o fango de salida del
biodigestor. En la Tabla 11 se muestra la composicion del biosol encontrado luego de la
fermentacion de estiércol vacuno.
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Tabla 11. Caracteristicas generales del Biosol después de la fermentacion de estiércol vacuno

Componentes [%6]
Agua 15.7
Sustancia organica seca 60.3
pH 7.6
Nitrégeno total 2.7
Fosforo P2Os 1.6
Potasio K,O 2.8
Calcio (Ca0) 35
Magnesio (MgO) 2.3
Sodio (Na) 0.3
Azufre (S) 0.3
Boro (B) (ppm) 64.0

Fuente: (Aparcana, 2005).




Capitulo 2

Estado del Arte

En este capitulo se describe la panoramica internacional de la implementaciéon de
biodigestores. Se considera la aplicacién de biodigestores por zonas geogréficas, como
Africa Subsahariana, Asia y Latinoamérica. También se menciona los esfuerzos por utilizar
biodigestores en la sierra peruana. Ademas se incluyen referencias bibliograficas sobre las
investigaciones llevadas a cabo sobre el proceso de biodigestién, incluyendo el estado del
arte de las principales publicaciones referidas a la biodigestion continua, produccién de
biogas, aspectos energéticos del biogas, degradacién de compuestos y modelos matematicos
del proceso de biodigestion. Finalmente se presenta la situacién del biogas en el mundo
durante la dltima década, considerandose los paises que lideran la produccion de biogéas en
Europa e implementacion de biodigestores. Se relaciona la produccion de biogas en el Pert
con la produccion energética del pais y se presentan las principales fuentes de bioenergia en
el pais.

2.1. Aplicacion de los biodigestores en el mundo

Frente a los graves problemas ambientales que trae consigo el uso indiscriminado de
combustibles fosiles, se llevan a cabo estudios sobre nuevos recursos energéticos renovables.
El biogas es una de las opciones més interesantes, no solo por ser una fuente de energia
renovables sino porque puede ser generada en paises subdesarrollados y en vias de
desarrollo. En paises africanos y asiaticos, como India, China y paises subsaharianos, la
aplicacion de métodos de produccidn de biogas, biodigestores, estd en auge ya que logra
afrontar la demanda energética del sector rural. Cabe resaltar que la produccion del biogas
conlleva una gestion de los residuos agricolas y/o urbanos, lo que aumenta la calidad de
saneamiento y reduce la contaminacion. En contraste existen aplicaciones a gran escala
llevadas a cabo en Europa, donde se aplica la dltima tecnologia enfocada a resolver
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problemas causados por la deposicién final de elevados volimenes de residuos orgénicos
urbanos y agricolas, asi como también para solucionar problemas de indole energética
dirigidos a reducir la tasa de consumo de combustibles fosiles. La generacion eléctrica por
biomasa (biogés de plantas de tratamiento de aguas residuales asi como de plantas de
residuos) en Alemania ha alcanzado el 8% (49.04 TWh) del total de energia generada en
este pais en el 2014 (Strom Report, 2015), equivalente a la produccion energética total en
nuestro pais el mismo afio (42.8 TWh) (MINEM, 2015). En el Anexo A Tabla 1 se aprecian
algunas de las aplicaciones realizadas en el mundo. A continuacion se mostraran los actuales
planes de desarrollo e implementacion de plantas generadoras de biogas y biodigestores
domesticos:

2.1.1. Paises africanos

En estos paises aproximadamente el 95% de la poblacion utiliza la biomasa para cocinar o
en la calefaccion (Brew-Hammond, 2010), sin embargo el uso de biomasa en cocinas es
ineficiente (Karekezi, Disseminating renewable energy technologies in Sub-Saharan Africa,
1994), lo que provoca una mala coccion de los alimentos. También se emiten considerables
cantidades de humos que provocan graves problemas de salud en la poblacién. Si se analiza
desde el punto energético, los combustibles fdsiles se concentran en pocos paises, es asi que
el 80% del petréleo y 76% del gas natural de la regidn se encuentran en Nigeria y Angola, a
igual manera el 90% de las reservas de carbén se encuentran en Nigeria y Sudéafrica
(Karekezi, 2002). Frente a este panorama se han implementado planes para implementar
biodigestores domésticos en Kenia (1950), Uganda (1950), Tanzania (1975), Sudafrica
(2001), entre otros paises subsaharianos (Winrock International, 2007). El principal disefio
utilizado es el de domo fijo debido a que puede mantenerse operativo por muchos afios.

Ademas se observd que es mas facil implementar en zonas donde no se lleva a cabo el
pastoreo de ganado (Mwirigi, 2011). La Iniciativa Africana del Biogas tiene como objetivo
al 2020 construir 2 millones de plantas de biogas con una tasa de operacion del 90% (Wim
& Tinashe, 2007). Los principales problemas que han afrontado a lo largo del desarrollo del
programa es la variacion en el disefio, falta de personal calificado para el mantenimiento de
los biodigestores, el pequefio nimero de cabezas de ganado, el costo de la construccion y la
falta de agua.

2.1.2. Paises asiaticos

En el afio 2010 China implemento 5 millones de plantas de biogés, elevando la cantidad de
unidades operativas a 40 millones. India construyd 150 000 unidades ente el afio 2010 y el
afio 2011, bajo el Programa Nacional de Biogas y Gestion de Residuos, elevando el numero
de plantas de biogas a 4.4 millones. Nepal presenta el mayor nimero de biodigestores
instalados, aproximadamente 200 000, desde el inicio del Programa de Apoyo al Biogas en
1992. Paises como India y China tienen la mayor poblacion de ganado del mundo como se
observa en la Tabla 12, lo que favorece enormemente la promocion de esta tecnologia.
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Tabla 12. Poblacion de ganado por pais

Pais Cabezas de ganado Porcentaje mundial
India 301 600 000 31.05
Brasil 219 093 000 22.55
China 100 250 000 10.32
Estados Unidos 91 988 000 9.47
Unién Europea 88 600 000 9.12
Argentina 51 995 000 5.35
Australia 26 150 000 2.69
Rusia 18 665 000 1.92
México 16 450 000 1.69
Uruguay 12 063 000 1.24
Canada 11 930 000 1.23
Nueva Zelanda 10 283 000 1.06
Egipto 6 725 000 0.69
Bielorrusia 4 405 000 0.45
Japon 3 765 000 0.39
Ucrania 3550 000 0.37
Corea del Sur 3058 000 0.31
Total mundial 970 570 000 100

Fuente: (Cook, 2016)

Otro factor importante es el costo de construccion, en la Tabla 13 se observa que el costo es
mucho menor que en los paises africanos. La facilidad de subsidios y créditos facilita la
implementacién de estos sistemas de generacion de biogas. En Bangladesh, el 86% de las
plantas de biogas son financiadas a través de créditos, mientras que en Indonesia y Camboya
se financian el 84% y el 54% respectivamente. En China los granjeros reciben un subsidio
para cubrir el 69% de la construccion (Netherlands Development Organisation, 2011).
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Tabla 13. Plantas de Biogas apoyada por el programa de la Organizacion Holandesa para el Desarrollo

(SNV)
Inicio del Instalaciones Instalaciones In§talacion_es en la i(risztrc;igsl
Programa antes del 2010 en el 2010 prlmergorlnlltad del promedio
(USD)
Asia
Nepal 1992 204 603 20 753 16 551 663
Vietnam 2003 75831 24 511 8464 621
Bangladesh 2006 10019 5688 3022 488
Camboya 2006 6402 3744 2854 430
Laos 2007 1029 937 227 448
Pakistan 2009 67 520 420 505
Indonesia 2009 62 1581 1500 660
Africa
Ruanda 2007 434 627 395 1339
Etiopia 2008 128 731 605 800
Tanzania 2008 106 1021 546 710
Kenia 2009 3 837 1044 947
Uganda 2009 43 583 560 741
Burkina 2009 0 112 208 808
Faso

Camerdn 2009 23 49 16 858
Benin 2010 0 22 0 1211
Senegal 2010 0 14 127 898

Total 298 750 61729 36 539

Fuente: (Netherlands Development Organisation, 2011).
2.1.3. Paises latinoamericanos

En paises latinoamericanos se han construido biodigestores caseros desde el afio 1980 en
zonas rurales de Colombia y Costa Rica, y en la sierra peruana y boliviana. Sin embargo la
mala seleccidn de usuarios y la posterior carencia de asistencia técnica provocaron el fracaso
de estos proyectos. Desde 1986, en Bolivia se han implementado biodigestores enfocados
en los beneficios del biogas como combustible para la cocina. En estos proyectos se utilizo
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el modelo de biodigestor de cupula fija, que consta de un contenedor de los residuos
orgénicos y de una cupula fija donde se almacena el biogas producido. Para la construccion
de un biodigestor era necesario el transportar material de construccion, como cemento, arena
y acero, a las zonas rurales; asi como de un experto albafiil para la correcta construccion de
la cUpula evitando cualquier fuga. Todo esto incremento el costo total del proyecto. En el
2006 se comenzo a construir el modelo tubular, su costo de construccion e instalacion era
50% menor que el modelo chino y puede ser implementado es regiones con clima frio,
utilizando un invernadero. Un estudio reciente en Bolivia muestra que un biodigestor de
clpula de 6 m® cuesta US$ 1004 y uno tubular de 11.3 m® cuesta US$ 503 (Marti-Herrero,
Acosta-Bedoya, & Gonzales, 2013). Su vida Util es menor aproximadamente 5 afios a
comparacion con la del modelo de cupula fija, sin embargo en un periodo de 20 afios de
funcionamiento el modelo tubular tiene un costo de $1088. En el 2014 se llevo a cabo un
estudio comparativo de la produccion en condiciones de elevada altura del modelo de cupula
fija y el modelo tubular, la produccion del biodigestor de ctpula fija era de 0.35-0.7 (m® de
biogas/m? de biodigestor/dia) y la del tubular 0.09-0.47 (m® de biogas/m? de biodigestor/dia)
(Garfi, Cadena, Pérez, & Ferrer, 2014). Esto se debe a la relacion sustrato-agua que para el
biodigestor de clpula fija es 1:1 y para el tubular es 1:3.

En Brasil se han llevado a cabo proyectos de generacion bioenergética; como el que se
realiza en el estado de Sao Paulo por la Compafiia de Saneamiento SABESP, este genera
energia a traves del biogés producido por el tratamiento de aguas residuales en la Planta de
Tratamiento de Barueri. Sin embargo los principales proyectos se enfocan en la zona rural
de Brasil, considerando que la poblacién dedicada a la agricultura es 13.8 millones de
personas 0 77% de la poblacion nacional. En el 2009 se inicié el proyecto Condominio de
Agroenergia para la Agricultura Familiar (CAAF) en Sanga Ajuricaba, este proyecto
demostro la viabilidad de la transicion de los pasivos ambientales del sector agricola en
generacion de energia eléctrica y fertilizantes (Coimbra-Araujo, y otros, 2014).

2.1.4. Perd

En el 2007 en el departamento de Cajamarca se inicié un plan piloto con la instalacion de
digestores tubulares de bajo costo adaptados para la zona andina (Ferrer, y otros, 2011). Este
proyecto fue llevado a cabo por una asociacion de ONGs (Accidn Practica de Perd,
Ingenieros sin fronteras de Espafia y Energia Verde de USA). Se instalaron 12 digestores
en comunidades rurales ubicadas a 3300 m.s.n.m. al igual que una planta piloto en el Instituto
Nacional de Innovacion Agricola (INIA) en la capital de Cajamarca con el objetivo de
caracterizar la operacién de los digestores que operan a gran altitud. El principal objetivo del
proyecto era mejorar la calidad de vida de las familias rurales, sustituyendo la tradicional
biomasa (lefia) por biogéas y reduciendo asi los gastos por combustible o fertilizantes.
También se busco reducir la emision de gases de efecto invernadero, la demanda de madera
y el tiempo invertido en la recoleccion de esta.

En el 2012 se habian instalado un total de 360 biodigestores domésticos, de los cuales casi
la mayoria se encuentran actualmente en desuso, debido a la falta de interés por parte de los
propietarios, poca capacitacion y asistencia técnica; y al caracter asistencialista que tuvieron
pues las reparaciones generan una dependencia de la empresa que proporciona la tecnologia
(Acosta, Marti, & Gonzales, 2012). Sin embargo cabe resaltar las experiencias de caracter
privado, como la Central Térmica de Huaycoloro (Callao) que genera, a partir de residuos
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urbanos, 4.8 MW de electricidad que vende al SEIN (Petramas, 2013), el caso de la empresa
avicola La Calera (Chincha) que produce 6600 m*/dia de biogas a partir de estiércol de aves
para satisfacer su demanda energética interna (Flores-Cabral, 2012), asi como también la
empresa Industrias Palmas del Espino que genera 2 MW a partir de los aguas residuales de
la industria de la palma aceitera en Tocache, San Martin.

2.2. Investigaciones sobre biodigestores

Dentro del marco de la disminucién de la emision de gases contaminantes para la atmosfera
y la mejora de la gestion de residuos se ha formulado una solucién atractiva no solo por la
reduccion de estas, sino por la produccién de biogas y fertilizantes de alta calidad, los
biodigestores. A lo largo del planeta se ha investigado el proceso que se lleva a cabo dentro
de los biodigestores, asi como la forma de incrementar su eficiencia. De este modo se han
desarrollado diferentes alternativas dependiendo de las necesidades y los recursos con que
se cuenta. A continuacion se mencionaran las mas resaltantes de los ultimos afios:

2.2.1. Biorreactor continuo

Es creciente la necesidad de definir una administracion 6ptima de los recursos hidricos, por
tal motivo el reciclaje y reutilizacion de aguas residuales esta siendo llevado a cabo por
muchas ciudades en el mundo. Un esquema sencillo de un biorreactor dedicado a esta tarea
se puede observar en la Figura 7.

Biogas

CH,, CO,

Agua residual

<

Agua tratada

Figura 7. Configuracion de un reactor anaerobio continuo con agitacion.

Fuente: (Carlos-Herndndez, Sanchez, Béteau, & Diaz-Jimenez, 2014).

Actualmente uno de los mecanismos mas utilizado para el tratamiento anaerobico de aguas
residuales es el reactor completamente agitado operando en modo continuo, este presenta
dos grandes inconvenientes: la expulsion continua de bacterias debido a la extraccion de
aguatratada y el efecto de lavado o ausencia total de microorganismos (Lyberatos & Skiadas,
1999). En el 2014 Carlos-Hernandez realizé un estudio sobre el filtro de biomasa (sustratos)
gue consiste en inmovilizar las bacterias en soportes sélidos, se compararon los procesos
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con y sin filtro de biomasa considerando variaciones en las condiciones iniciales y variables
de entrada. Se elaboré un modelo no lineal donde se estudio la estabilidad local (mediante
el anélisis de polos y ceros), el comportamiento global (analizando la respuesta frente a una
entrada escalon) y el efecto de las condiciones iniciales en las regiones de atraccion a los
puntos de equilibrio (mediante el analisis de retratos de fase), de lo cual se concluy6 que:

¢ Durante la fermentacion con agitacion sin filtro de biomasa (sustratos) se observa que
pequefias variaciones en la carga de entrada conduce al proceso a un punto de lavado
0 ausencia total bacterias activas.

e Lainmovilizacion de bacterias por soportes solidos mejora la estabilidad aumentando
la regidn de atraccion al punto de tratamiento u operacion 6ptima y disminuyendo la
region de atraccion al punto de lavado. Por tanto se puede observar una gran cantidad
de bacterias activas en el interior del reactor y un aumento de la capacidad de carga de
sustratos de entrada, produciéndose una mayor cantidad de metano.

2.2.2. Biorreactor de membrana

La produccién de biocombustibles esta teniendo un crecimiento acelerado lo que conlleva a
plantear medidas de control sobre los residuos de los procesos de produccion. Por ejemplo;
la produccién de un litro de etanol genera 20 litros de aguas residuales, esta contiene una
demanda biologica (DBO) y quimica de oxigeno (DQO) en el orden de 60-100 g/L y 35-60
g/L respectivamente (Xinxin, y otros, 2012). Para paliar este efecto contaminante se han
disefiado reactores anaerébicos de membrana -entre otros modelos- para producir biogas a
partir de las aguas residuales. El disefio de biorreactor de membrana presenta ventajas sobre
los otros como mejor calidad del agua tratada a la salida del reactor, una elevada tasa de
ingreso de agua y una baja produccion de lodos residuales no degradables (Skouteris,
Hermosilla, Lopez, Negro, & Blanco, 2012)

En el 2014 se llevé a cabo una investigacion sobre la biodigestion anaerobia de melazas por
medio de un reactor de membrana sumergible vibratoria y no vibratoria (De Vrieze, y otros,
2014). Se hizo una comparacion entre un biorreactor anaerobio de membrana de alta carga,
un biorreactor de membrana no vibratoria de baja carga y un biorreactor de membrana
vibratoria de baja carga. De esta investigacion se resalta lo siguiente:

e La biodigestion anaerobia de melazas en un reactor con recirculacion de biogas
operado con un bajo tiempo de retencién hidraulica (biorreactor de membrana no
vibratoria de baja carga) presentd una produccion estable de metano a diferencia de
uno con elevado tiempo de retencion (biorreactor anaerobio de membrana de alta
carga). Entre las posibles causas se considero la alta concentracion de sal en la melaza,
lo que se traduce en una elevada conductividad. Esto produce efectos negativos sobre
las bacterias metanogénicas, llegando incluso a la inhibicion o suspender del proceso.
Es necesario que se diluya el sustrato que ingrese al reactor.

e Para el reactor de membrana vibratoria se utiliz6 un sistema de induccion magnética
para producir la vibracion. EI metano recircula por la membrana para limpiarla, sin
embargo el sistema de captacidén, compresion y reinyeccion del biogas presenta
problemas précticos en las aplicaciones. La recirculacion de biogas no afecta la
biodigestion.
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2.2.3. Biohidroxilacion del metano

El metano producido tras la biodigestion puede ser transformado en metanol o acido férmico,
los cuales son de mayor valor. El proceso utilizado para producir metanol se conoce como
hidroxilacion, es llevado a cabo por una bacteria metano mono-oxigenase en presencia de
oxigeno. En la Figura 8 se puede observar el proceso de asimilacion de metano que realizan
las bacterias aerobias metanotroficas, también se observa que el proceso de oxidacion no se
detiene en la produccién de metanol sino que continla hasta la produccion de dioxido de
carbono. Por tanto se debe detener este proceso después de la oxidacion de metano en
metanol inhibiendo la actividad del metanol deshidrogenasa (MDH) con adicion de fosfatos
y NaCl, asi como adicionar formiato de sodio para regenerar coenzimas nicotin adenin
dinucleotido (NAD), cuya funcion principal es el intercambio de electrones en la produccion
de energia de las células, requeridas para la reaccion de hidroxilaciéon (Kim, Han, & Kim,
2010).

Methane
CH; + O,
Cofactor
(reduced
form)
NADH + H*
MMO
Methanol
CH;0H + H,0
FDH NAD?

MDH
/‘\ / CH,O0

Co2 CHOO- Formaldehyde

Formate

FADH

* MMO : Methane Mono-Oxygenase

* MDH : Methanol DeHydrogenase

* FADH : FormAldehyde DeHydrogenase
* FDH : Formate DeHydrogenase

Figura 8. Via metabdlica usada por las bacterias metanotroficas para la oxidacion de metano.
Fuente: (Tabata & Okura, 2008).

Durante el estudio se comparé el biorreactor Batch con un biorreactor de membrana, este
constaba del acoplamiento de un biorreactor con dos contactores de membrana macroporosa
alimentados separadamente con el metano o el aire. En este reactor, la colonia bacterial se
encuentra suspendida en la carcasa de los contactores, permitiendo asi la alimentacion
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continua de los sustratos gaseosos en el medio de reaccion. De esta investigacion se resalta
lo siguiente:

e La aplicacion de la hidroxilacion microbiana de metano en un biorreactor plantea
problemas en términos de eficacia en la transferencia de masa y en la seguridad
vinculada a la naturaleza gaseosa de los sustratos gaseosos explosivos (metano y
oxigeno).

e El uso del biorreactor de membrana dio lugar a una transferencia de masa Optima,
evitando la formacién de burbujas 0 mezclas de gases peligrosos.

2.2.4. Potencial de biodigestores para mejorar la fertilidad del suelo y la produccion
de cultivos en Africa Subsahariana

Debido a la demanda alimenticia de paises africanos, especialmente los subsaharianos, se ha
llevado a cabo un estudio del impacto de los lodos producidos tras la biodigestion en la
produccidn de fertilizantes. Si se compara los lodos producidos por la biodigestion con los
desechos frescos durante su respectivo compostaje, los lodos presentan una mayor aplicacion
que los desechos frescos. Compost a base desechos frescos presentan una pérdida de
nitrégeno de aproximadamente 46% durante 86 dias de almacenamiento, en cambio durante
la digestion anaerobia los lodos presentaron una pérdida de 18% en el mismo tiempo
(Thomsen, 2000). Los biorreactores con domo cerrado evitan las pérdidas de nitrogeno y
fosforo durante la digestion anaerobia de los lodos. La digestion anaerobia provee de una
fuente de nutrientes inmediata que se aplica segun se requiera. Sin embargo se debe evitar
el aumento de la concentracion de NH4-N, por su toxicidad para las plantas. La concentracion
de &cidos grasos volatiles presentes en los lodos permite la retencion de nutrientes, que
actian como fuente de vitamina C y nutrientes requeridos para la descomposicion
(Kirchmann & Lundvall, 1993). Por tal motivo es conveniente aplicarlo de a pocos y con
frecuencia para evitar la pérdida de nitrégeno por volatilizacion en climas célidos (Moller,
Stinner, Deuker, & Lethold , 2008). Si se aplica una sola vez al comienzo de la temporada
de cultivo las pérdidas de nutrientes seran comparables con las de los compost a base de
residuos organicos. Para evitar esto debe ser mezclado con material rico en vitamina C, la
cual es una préactica muy utilizada en Etiopia (Smith, 2011).

2.2.5. Potencial de la yuca y aplicaciones tecnologias para la produccion sostenible
de biogas en Sudéfrica

Gracias a esfuerzos conjuntos de organismos gubernamentales y no gubernamentales como
la UNICEF (Fondo de las Naciones Unidas para la Infancia), IFAD (Fondo Internacional de
Desarrollo Agricola) y la CIAT (Centro Internacional de Agricultura Tropical) se esta
promoviendo el cultivo de la yuca en paises africanos subsaharianos. Esta planta representa
un enorme potencial para aplicaciones alimenticias y no alimenticias, como la produccion
de biogés. La yuca puede ser usada como sustrato principal o en una mezcla con excretas
animales. La digestion de la yuca con otros sustratos mejora la produccion de gas debido al
balance de nutrientes, pH y alcalinidad (Carlos-Hernandez, Sanchez, Béteau, & Diaz-
Jimenez, 2014). La Tabla 14 resume los estudios realizados sobre la yuca como sustrato de
la biodigestion.
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Tabla 14. Estudios sobre el biogas que implican la yuca y sus productos

) Produccion de Méx_lmo .
Sustratos Método biogas (M kg™ VS) contenido de Referencias
metano
Biodigestor
continuo de dos
Yuca seca, fases, mesofilico; (Lansing, Martin,
estiércol de vaca capacidad del 13.2 L por kg VS 64 % Botero, Da Silva, &
y lodo tanque de acido de Da Silva, 2010)
6 L y del tanque
de metano de 21 L
Raices de yuca Biodigestor tipo (Rattanachomsti,
(100 g/L) y Batch de una sola melléii Egryitlz_adge 4 68 % Tanapongpitat,
estiércol de fase, mesofilico; or 50 L ' Eurwilaichitr, &
gallina capacidad de 50 L. P Champreda, 2009)
Aggas resldugles Blorr_eag:tor de 1.23 por litro de agua (Bond & Templeton,
e tapioca; polietileno residual n.d. 2011)
estiércol de vaca anaerobio. '
Caéscaras de yuca .
- . (Sirirote,
y desechos Biodigestor tipo .
frescos de vacas o | Batch, mesofilico 35 n.d. T1[1r_1abor|pat, &
cerdos. ripak, 2010)

Orina de vaca

de yuca y lodos

dos fases.

hidrogeno 74 mL por
gramo de solidos
volatiles

Cascaras de vuca Orina de vaca (87.5), (76%),
estiercol de i//aca’ Biodigestor tipo estiércol de vaca estiércol de (Mulyanto &
. Batch, mesofilico (124.3), céscara de vaca (68%), Titiresmi, 2005)
y orina de vaca :
yuca (87.1) cascara de
yuca (51%)
Rgsﬁiaiorsegsjzgfe as Biodigestor tipo nd 259.46 mL/g- (Zhang, y otros,
yag N Batch, termofilico h VS 2011)
de destileria
Produccién de
biogas no
. - Biodigestor tipo determinado,
Residuos liquidos Batch, termofilico, produccion de 62% (Thang, Kanda, &

Kobayashi, 2010)

Fuente: (Okudoh, Trois, Workneh, & Schmidt, 2014).

2.2.6.

Comparacion entre gas natural y biogas

En el 2014 Brizi llevé a cabo un estudio en Brasil sobre el uso de biogas en la cogeneracion.
Se entiende como cogeneracion a la produccién simultanea de energia eléctrica y calor. El
estudio se hizo sobre un sistema independiente de la red eléctrica, constituido por un motor
de combustion interna, asociado a un generador eléctrico y a dos intercambiadores de calor
y acoplados a un enfriador por absorcién. EI motor fue disefiado para trabajar con gasolina,
GLP, gas natural o biogas como combustible, genera un potencia de aproximadamente 13
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kW, con esta potencia se impulsa al generador alcanzando una eficiencia del 97%. El agua
de la camisa del motor tiene un intercambiador de calor en lugar de un radiador, de tal modo
que se aprovecha para la produccién de agua caliente (aproximadamente a 60 °C). Los gases
de escape previamente filtrados ingresan a un segundo intercambiador de calor, donde se
reduce su temperatura para asi ingresar al enfriador por absorcion. Los resultados de esta
investigacion se indican a continuacion en la Tabla 15 donde se compara el trabajo
producido, los flujos de calor, las pérdidas energéticas entre otros parametros analizados.

Tabla 15. Balance energético

Nomenclatura | Gas natural Biogas
Flujo de calor de la combustién Qruel 50.71 kW 52.29 kW
Trabajo de salida Wout 13.20 kW 13.20 kW
Flujo de calor del sistema de refrigeracion del motor Qcool 14.23 kKW 14.23 kW
Flujo de calor de gases de escape Qex 12.77 KW 16.04 kW

Pérdidas mecanicas y de radiacion Qioss 10.51 kW 8.82 kW
Flujo de energia por combustion Efuel 50.71 kW 52.29 kW

Pérdidas en el motor ICE|o0ss 10.51 kw 8.82 kW

Electricidad producida Eal 12.8 kW 12.8 kW

Pérdidas en el motor 0.4 kW 0.4 kw

Agua caliente producida por sistema de enfriamiento Enot 12.1 kW 12.1 kW
Pérdidas en el primer intercambiador de calor HE1 2.13 kW 2.13 kW
Agua caliente producida por gases de escape Enot 1.97kW 0.38 kW
Pérdidas en el segundo intercambiador de calor HE2 1.92 kW 2.41 kW
Agua fria producida Ecold 5.15 kW 7.66 kW

Pérdidas en el enfriador por absorcion AMgss 3.73 kW 5.59 kW

Fuente: (Brizi, y otros, 2014).

De los estudios que se llevaron a cabo determinaron que el coeficiente de calor especifico a
presion constante del gas natural es mayor que el del biogés, Cp (cas NaTURAL) > Cp (BIOGAS).
Por tal motivo el gas natural intercambia méas calor con el agua produciéndose mas agua
caliente, sin embargo el biogas retiene mas calor, lo que favorece la produccion de agua fria.

2.2.7. Cocinas de biogéas

En 2013 Grima-Olmedo llevé a cabo una investigacion sobre el rendimiento de una cocina
utilizando dos tipos de biogas uno proveniente de un biodigestor (BB) y otro de un vertedero
(LB). Se utilizo un sistema controlado como se aprecia en la Figura 9. El sistema consta de
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una cocina nacional con conexiones para el uso del biogas, ademas de un sistema de
regulacion y medicion.

‘ —— 02 mimimiimimin
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Figura 9. Esquema del sistema: cocina (1), equipo de ensayo (2), recipiente de aluminio (3, 4), sonda de
inmersidn (5), manémetro digital (6, 8), termometro digital (7), regulador de gas (9), medidor de
flujo de gas (10), balanza electronica (11), estacion meteoroldgica (12), cronometro (13), bolsa
Tedlar (14) .

Fuente: (Grima-Olmedo, Ramirez-Gomez, & Alcalde-Cartagena, 2014).

Al examinar ambos tipos de biogas se compar6 con una referencia, que en este caso fue el
gas G20 que se utiliza en las pruebas de certificacion de los sistemas de gas. En la Tabla 16
se aprecia la composicién del biogas de vertedero y biogés de biodigestor.

Tabla 16. Composicion de los gases estudiados

Composicién Biogas de vertedero Biogas de biodigestor C20
CH4 (%) 51.45 66.35 100
CO2 (%) 34.20 32.75 -

02 (%) 2.05 0.15 -
N2 (%) 12.10 0.60 -

Fuente: (Grima-Olmedo, Ramirez-Gomez, & Alcalde-Cartagena, 2014).

En la Tabla 17 se comparan las propiedades del gas natural, biogés obtenido de vertedero y
de un biorreactor.

Tabla 17. Propiedades de gases estudiados

Propiedad Biogés de vertedero Biogés de biodigestor C20

Alto poder calorifico (MJ/m?3) 20.52 26.45 37.78
Bajo poder calorifico (MJ/m?) 18.49 23.8 34.02
Densidad relativa 0.945 0.870 0.555

Fuente: (Grima-Olmedo, Ramirez-Gomez, & Alcalde-Cartagena, 2014).
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Tras el ensayo se obtuvo que el rendimiento energético del biogds proveniente del
biodigestor era 4.4% menor que el del gas G-20 y el rendimiento del biogés proveniente del
vertedero fue 31.7% inferior. Esto se obtuvo a una presiéon de 10 mbar, como se puede ver
en la Figura 10.
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Figura 10. Rendimiento energético de los tres gases a diferentes presiones.

Fuente:  (Grima-Olmedo, Ramirez-Gomez, & Alcalde-Cartagena, 2014).

La razén para el poco rendimiento del segundo fue la heterogeneidad del material del que
procede. En la Tabla 18 se comparan las eficiencias de las diferentes clases de cocinas segun
el tipo de combustible.

Tabla 18. Eficiencia de diferentes tipos de cocinas

Cocina Eficiencia de combustién (%) Eficiencia global (%6)
Biogas 99.4 45-57.4
Gas licuado de petrdleo 97.7 53.6
Kerosene 96.5 49.5
Madera 90.1 22.8

Fuente: (Sasse, Kellner, & Kimaro, 1991).

En la Tabla 19 se muestran los resultados finales de la investigacion, donde se comparan
rendimiento energético, consumo, entre otros parametros, del gas natural, biogas obtenido
de un reactor y biogas obtenido de un vertedero.
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Tabla 19. Consumo y rendimiento energético de los diferentes gases a diferentes presiones de suministro

Diametro Rendimiento Coeficiente de
de salida | Presion de energético (%) + Numero de L
e Consumo . : s variacion del
Gas del suministro incertidumbre réplicas o
. (kW) . ; : rendimiento
inyector (mbar) introducida por el realizadas frs
. energético
(mm) aparato utilizado
18 0.83 52.85+ 0.05 1 -
19 0.92 51.11+0.05 2 2.40
G20 0.70 20 1.01 52.84 + 0.05 3 0.61
21 1.09 52.05+0.05 1 -
22 1.19 52.91+0.05 1 -
7 1.30 48.15 £ 0.05 1 -
10 1.65 49.77 £ 0.05 2 0.66
BB 1.46 13 1.88 48.01 £ 0.05 1 -
15 1.93 44.40 £ 0.05 3 1.58
20 2.47 44.47 £ 0.05 1 -
7 0.72 35.75+0.04 1 -
LB 1.90 10 1.49 38.06 + 0.04 3 0.47
13 1.64 36.23+0.04 1 -

Fuente: (Grima-Olmedo, Ramirez-Gomez, & Alcalde-Cartagena, 2014).
2.2.8. Meétodos de degradacion de Lignina

Los residuos agricolas como el bagazo de la cafia y cascarillas de arroz son utilizados en el
proceso de codigestion, proceso de degradacion de dos 0 mas compuestos, para incrementar
la produccién de biogas. Estos residuos, conocidos como biomasa lignocelulésica, estan
compuestos generalmente por celulosa (40-50%), hemicelulosa (10-25%) y lignina (25-
40%) (Collison & Thielemans, 2010). Sin embargo la degradacion de esta biomasa es dificil
debido a su resistencia a la actividad enzimatica, proceso inicial de la biodigestion (Mussatto,
Fernandes, Milagres, & Roberto, 2008).

Se han llevado a cabo investigaciones sobre métodos efectivos para degradar estos
compuestos. En 2010, Tolba analizé la degradacion electroquimica de la lignina utilizando
electrodos de 6xido de iridio. Se comprobd un aumento en la degradacion y se aproximo la
cinética del proceso a una funcién de primer orden (Tolba, Tian, Wen, Jiang, & Chen, 2010).
En 2012, Chen estudio el efecto de la lacasa, enzima degradadora de lignina, en rastrojos de
maiz que han sido almacenados en un silo.
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Se observé que al almacenar los rastrojos se acelera el efecto de la lacasa sobre la lignina y
aumenta la digestibilidad, o facilidad para ser degradado, de la lignina, celulosa y
hemicelulosa (Chen, Marshall, Geib, Tien, & Richard, 2012). En 2013, Prado llevo a cabo
una investigacion sobre la degradacion de la lignina con exposicion a rayos UV, se concluyd
que esta exposicién aumenta la degradabilidad de la lignina y la cantidad de derivados que
se producen (Prado, Erdocia, & Labidi, 2013). También se investigd sobre métodos de
pretratamiento biologico para aumentar la descomposicion de lignina alcalina con bacterias
degradadoras de lignina y bacterias &cido-lacticas (Chang, Choi, Takamizawa, & Kikuchi,
2014).

2.2.9. Modelos matematicos sobre la biodigestion

Para poder disefiar correctamente un biorreactor es necesario entender el mecanismo del
proceso Y la cinética bacteriana (tasa de crecimiento, inhibicion y decaimiento celular). Se
han desarrollado modelos para comprender con mas detalle las etapas que comprenden el
proceso de biodigestion. Los modelos del proceso deben describir los aspectos cualitativos
y cuantitativos de las reacciones quimicas, considerando la hidrodinamica y transferencia de
masa en diversas configuraciones de reactores y bajo diferentes condiciones operacionales
y ambientales. Sin embargo, llegar a este nivel de modelamiento es muy complicado; esto
se debe a la complejidad del proceso, la presencia de diferentes colonias bacterianas, el
cambio inesperado de las concentraciones de compuestos y bacterias varian de forma
desconocida con cambios en el tiempo de retencién, temperatura, entre otras condiciones de
operacion. Se simplifica la simulacion al asumir que los compuestos complejos tienen una
composicion general, es decir se expresan como un conjunto de lipidos, carbohidratos,
proteinas, entre otros (Yu, Wensel, Ma, & Chen, 2013). Entre los modelos desarrollados, los
que presentan mejor estas suposiciones son: el modelo de Angelidaki y el Modelo de
Digestion Anaerébica N° 1 (ADML1, por sus siglas en ingles).

A. Modelo Comprensivo de la Bioconversion Anaerébica de Sustratos Complejos
en Biogés (Angelidaki, Ellegaard, & Ahring, A Comprehensive Model of
Anaerobic Bioconversion of Complex Substrates to Biogas, 1999): Este modelo
simula las etapas de degradacion de los sustratos y productos intermedios, asi como
sus interacciones entre ellos. El sustrato inicial estd compuesto por carbohidratos
insolubles, proteinas insolubles y lipidos, la hidrélisis enzimética solo afecta a los
carbohidratos y proteinas. En el caso de la hidrolisis de lipidos, esta es combinada
con la acidogénesis de gliceroles, resultando en una etapa llamada como lipolisis.
De igual manera con la acetogénesis del &cido propiénico y butirico, el modelo
combina esta etapa con la metanogénesis hidrogenotrofica, razén por la que este
paso se omite en la formulacién del modelo. Angelidaki afirma que a causa de estas
combinaciones existe una pérdida de informacion, sin embargo el consumo de
hidrégeno es relativamente mas rapido en comparacion con la degradacion de acido
propidnico o butirico, por lo que esta pérdida no es significativa. El modelo incluye
8 colonias bacterianas: lipoliticas, acidogénicas fermentadoras de monosacéaridos,
de aminoéacidos, acetogénicas degradadoras de acidos grasos volatiles de cadena
larga (LCFA), acidos grasos volatiles (propionico, butirico y valérico) vy
metanogénicas aceticlasticas. La hidrolisis se asume como una reaccion, de primer
orden, inhibida por la concentracién de acidos grasos volatiles totales. Reacciones
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acidogénicas, acetogénicas y metanogénicas siguen el modelo Monod de cinética
de crecimiento bacteriano, afectado por la temperatura, valor de pH y la
concentracion de amoniaco.

B. Modelo de Digestion Anaerobica N° 1 (ADM1) (Batstone, Keller, Angelidaki,
Kalyuzhnyi, & Pavlostathis, 2002): Este modelo a diferencia del anterior incluye
una etapa de desintegracion, donde la materia organica compleja se descompone en
carbohidratos, proteinas, lipidos y particulas inertes. Este modelo si considera la
metanogénesis hidrogenotréfica, por lo que no combina las etapas; incluye la
concentracion de bacterias inactivas que aumenta por el decaimiento (muerte)
celular de las colonias bacterianas. Reacciones extracelulares (hidrélisis) son
modelas como reaccione de primer orden y las reacciones intracelulares
(acidogénesis, acetogénesis y metanogénesis) siguen el modelo de Monod. El
crecimiento bacteriano de todas las colonias es inhibido por el pH, la acetogénesis
es inhibida por la concentracion de hidrogeno y la metanogenesis aceticlastica es
inhibida por la concentracion de amoniaco. El modelo considera reacciones fisico-
quimicas como la transferencia entre fases liquida y gaseosa y la disociaciéon o
asociacion ionica, las cuales por ser reacciones mas rapidas que las reacciones
bioguimicas se pueden expresar algebraicamente.

2.3. Situacion actual del biogés en el mundo

2.3.1. Produccién actual de biogas en Europa

En el dltimo informe elaborado por L"Observatoire des Energies Renouvables
(EurObserv’ER) se estima que en Europa la energia primaria procedente del biogas superd
los 13.5 millones de toneladas equivalentes de petréleo, lo que supuso un aumento del 11.9%
respecto al 2012. Sin embargo, debido a los cambios realizados en sus politicas de biogas
por los dos principales productores (Alemania e Italia), este crecimiento es inferior al
producido en afios anteriores (17% entre 2011 y 2012). El pais dominante que alcanza méas
del 50% de la produccién primaria es Alemania. Luego se puede encontrar a Reino Unido e
Italia, que aportan un 13.5% y 13.4%, respectivamente. En séptima posicion se encuentra
Espafia, la cual junto a Austria son los Unicos paises, entre los quince principales
productores, que han bajado su produccién. En la Tabla 20 se compara la produccion de
biogas de diferentes paises europeos.

Procedencia del biogas:

e EI 69.8% del biogas procede de plantas industriales.

e EI20.7% de los vertederos.

e EI 9.5% restante procede de plantas depuradoras de aguas residuales (tanto urbanas
como industriales).



Tabla 20. Produccion de biogas en Europa (ktep o tonelada equivalente de petrdleo)

41

Vertedero Depuradoras de Plantas Total
Pais agua residuales Industriales
2012 2013 2012 2013 2012 2013 2012 2013
Alemania 123.7 110.7 372.1 438.0 | 5925.6 6319.2 6421.4 6867.9
Reino Unido 1533.9 | 1538.2 269.7 286.2 0.0 0.0 1803.6 1824.4
Italia 364.7 403.2 42.0 48.6 772.0 1368.8 1178.8 18155
Republica Checa 31.7 28.9 39.4 39.6 303.8 502.5 374.9 571.1
Francia 166.5 180.7 43.4 43.4 184.4 212.6 394.4 436.7
Holanda 29.9 24.6 53.1 57.8 214.5 220.3 297.5 302.8
Espafia 159.6 166.1 76.3 69.6 55.0 49.8 290.9 2855
Austria 3.8 3.7 18.2 18.4 184.3 174,6 206.4 196.8
Bélgica 32.4 28.4 17.2 24.0 108.0 136,5 157.7 189.0
Polonia 53.7 515 79.3 80.1 34.9 49,8 168.0 181.4
Suecia 12.6 9.8 73.5 73.4 40.6 61,8 126.7 145.0
Dinamarca 55 51 21.4 23.1 777 82,7 104.7 110.9
Grecia 69.4 67.5 15.8 16.1 3.4 4.8 88.6 88.4
Hungria 14.3 14.3 18.7 20.1 46.8 47,8 79.8 82.2
Eslovaquia 3.1 34 13.8 14.8 45.1 48,5 62.0 66.6
Portugal 54.0 61.8 1.7 2.7 0.7 0,8 56.4 65.3
Letonia 18.4 7.0 5.7 3.0 27.8 55,0 51.9 65.0
Finlandia 31.6 31.8 13.9 13.9 124 13,4 57.9 59.1
Irlanda 43.0 36.8 7.5 7.9 5.4 3,5 55.9 48.2
Eslovenia 6.9 7.1 31 2.8 28.2 24,8 38.3 34.7
Rumania 14 1.5 0.1 0.1 25.9 28,4 27.3 30.0
Total 2760.1 | 2782.1 | 11859 | 1283.6 | 8096.5 8673.2 | 12043.1 | 13466.5

Fuente: (EurObserv'ER, 2014).
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La distribucion antes mencionada varia entre los distintos miembros de la Uni6n Europea.
Alemania lidera la produccién en el campo de la generacién de biogés a partir de residuos
agricolas y ganaderos, tales como el estiércol de animales, cultivos energéticos, desechos de
cosechas, cereales y hierbas, asi como en la generacion de biogas de depuradora. Al igual
que Alemania, Italia, Austria y la Republica Checa han optado por promover el desarrollo
de las plantas que tratan residuos agroindustriales y cultivos energéticos. En Reino Unido,
Espafa, Portugal e Irlanda la produccion se basa en la generacion de biogéas de vertedero y
en el caso de Suecia y Polonia la mayor produccion de biogés procede de depuradoras. Segun
el informe publicado en 2014 por la EBA (Asociacion Europea de Biogas), a finales de 2013
en Europa existian mas 14 500 plantas de biogas en operacion. Alemania es la primera
potencia europea en este sector, alcanzando las 9035 plantas de produccion de biogas como
se aprecia en la Figura 11. Durante ese afio cabe destacar el importante crecimiento que tuvo
lugar en los paises del centro de Europa: Hungria, la Republica Checa, Eslovaquia, y
Polonia, donde se registré un aumento del 18%.

1400 2035

o
B 2012

o

27 22 2 14 1

o

Grecia i
Croacia

Suecia
Espana
Irlanda

Alermania
Francia
Austria

Reino Unido
Holanda
Polonia
Dinarmarca
Eslovaquia
Finlandia
Hungria
Letonia
Portugal
Eslovenia
Lituania
Chipre
Bulgaria f =
Estonia
Rumania

Luxembu

Republica Checa

Figura 11. Plantas de Biogas en Europa.
Fuente:  (EurObserv'ER, 2014)

2.3.2.  Produccién de biogéas en Peru

Segun el ministerio de energia y minas, se estima que las inversiones en el sector energético
llegaran a US$ 4632 millones para el 2015. El Peru es uno de los paises de América Latina
que posee uno de los mas altos ratios de reservas de energia como potencia total/ capacidad,
lo cual asegura costos de generacion eléctrica méas baratos. Sin embargo es un pais que adn
depende de recursos no renovables para la generacion de energia, la obtencion de energia a
partir de combustibles fésiles abarca cerca de un 45 % de la generacion energética. Esta
forma de generacion es la méas cara entre todas y afecta enormemente al medio ambiente. En
la Tabla 21 se aprecia el uso de recursos renovables se lleva a cabo en menor escala, de igual
manera con el uso de biocombustibles.



Tabla 21. Tipos de energia en el Per(

43

. ] . . ) Potencia
Tipo de Potencia Total Capacidad instalada del pais total/capacidad
energia (MW) (MW)

(# de veces)
Hidraulica 69 000 2954 23
Edlica 22 000 142 155

Solar indefinido 80 -

Biomasa indefinido 27.4 -
Geotérmica 3000 0 Por explotar

Fuente: (COES, 2015)

A continuacién, en la Tabla 22 se muestra un cuadro del despacho de generacién anual
(2015-2016), este muestra las fuentes energéticas del afio 2015 y una prediccion de la
generacion del 2016.

Tabla 22. Despacho de generacién por tipo de fuente

2015 2016
TIPO DE FUENTE
GWh % GWh %

Hidraulica 26 717 50.2% 31210 52.3%
Gas natural 23632 44.4% 25709 43.1%
Carbon 628 1.2% 829 1.40%
Biomasa 42 0.1% 42 0.10%
Eolica 986 1.9% 988 1.70%
Solar 256 0.5% 257 0.40%
Residual 270 0.5% 231 0.40%
Diesel 692 1.3% 447 0.78%

Fuente: (COES, 2015)

Como se puede observar en la Figura 12 un esquema que pertenece a la produccion de
energia del Perd en el 2015, el biogas representa el 0.08% de produccion de energias
renovables de un total de 2.52%.
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Figura 12. Produccién de Energia por tipo de generacion — 2015.

Fuente:

(COES, 2015)

Garcia Bustamante resalta que el Peru es energéticamente dependiente de recursos naturales
no renovables como el petréleo; aunque esta fuente se ha ido reduciendo en los Gltimos afios
se avizora el crecimiento de otra fuente de energia no renovable, el gas natural. Ademas
menciona que existen otras fuentes de energia renovable como la solar y la de biomasa, pero
con un alto costo de produccién y mantenimiento. Las principales fuentes de energia
renovable proveniente de la biomasa en el Peru se detallan en la Tabla 23.

Tabla 23. Tipo de Bioenergia utilizada en el Per

. - Uso del
Tipo Insumos Zona de produccion . .
P P biocombustible
Palma aceitera principalmente Amazonia
2 . .
K] Potencialmente: pifion blanco, Costa y Amazonia
38 higuerilla, colza deforestada
m
. . Transporte.
Colza potencialmente Sierra B
Generacion de
— Palma aceitera principalmente Amazonia deforestada electricidad en
£ o comunidades aisladas
S > c . e
kS gg Potencialmente: pifion blanco,
S - . . Costa
= Lo higuerilla, colza
c [TRN
S| £°
< Colza potencialmente Amazonia deforestada
o
- ° ~ , - Costa Norte
s 8 Cafia de azucar principalmente e
e o principalmente
8 =
S .
Sorgo dulce principalmente Costa
Transporte
o Costa Norte
S B inci
e s principalmente
s g
w8
= Costa




Tabla 23. Tipo de Bioenergia utilizada en el Per( (continuacion)
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Tipo Insumos Zona de produccion Uso del biocombustible
Residuos forestales Aserraderos de todo el pais
c é T
. Residuos agricolas de ransporte
2 = . gricola Zonas productoras de estos P
2 cultivos como cafia de . .
S . cultivos en todo el pais
@ azlcar, arroz, otros
S
< L, o .
o ° .2 Cafia brava, residuos -
~ @2 . ; Generacion de
=3 forestales, biomasa vegetal Amazonia, Costa L
@ 2 electricidad, calor
<8 en general
° Uso domeéstico: cocina,
39 procesos productivos
5 % Arboles y arbustos Costa, Sierra y Selva pasicos & nivel de
SE silvestres y plantados ’ y familias o
e 8 microempresas
- .
Panaderias
<9 - .
2 £ . . . Uso domeéstico: cocina,
] Residuos animales Sierra .
8% calefaccion
(5]
9 Uso doméstico: cocina,
= S5 A rocesos productivos
= g 8 Arboles y arbustos : Procesos prof
Poed 2 S ; Costa, Sierra y Selva basicos a nivel de
< @ silvestres y plantados .
o > familias o
microempresas
" Generacion de
[%2] - , ..
g Residuos agricolas de electricidad usando el
320° : ~ Zonas productoras de estos .
S o cultivos como cafia de . . calor producido por la
o= . cultivos en todo el pais i
g2 az(car, arroz, otros combustion de estos
residuos
3 o . . Aserraderos, zonas Combustion ara generar
T o Residuos forestales:
S = . productoras de estos calor (hornos de secado
T o vegetales o agricolas . .
= o cultivos en todo el pais de madera)
Energia para uso
[%2] , .
s Residuos organicos . doméstico
= : g Costa, Sierra y Selva
= animales y vegetales Generacion de
3 electricidad
o
[<3]
3 c "
S S Energia para uso
3 ) ] industrial
2 Residuos vegetales Costa, Sierra y Selva y
'z Generacion de
& electricidad

Fuente: (Garcia-Bustamante, 2013).













Capitulo 3

Teoria de Modelacién Matematica

En el presente capitulo se presentaran los conceptos y propiedades que definen un modelo
matematico de un proceso bioldgico, se sigue el lineamiento propuesto por Dochain en su
libro “Bioprocess Control” (Dochain, 2008). Ademas se incluyen los modelos analizados y
agrupados en la investigacion de Gerber y Span. Un modelo matematico es una herramienta
que nos permite describir tedricamente un proceso quimico, fisico, etc. En un modelo
matematico se deben definir las variables (incognitas) que deben ser determinadas a partir
de la solucién del modelo, los parametros que representan los valores conocidos del sistema
y las restricciones o relaciones entre variables y magnitudes que dan sentido a la solucién
del modelo. En este capitulo se analizaran los diferentes modelos matematicos que se han
desarrollado sobre la biodigestion. Se consideraran dos enfoques en primer lugar modelos
que solo abarcan en la produccion de biogés a partir de los sustratos a descomponer y el
segundo enfoque en la cinética de las reacciones en cada etapa del proceso.

3.1. Modelacion de balance de masa

La modelacion de procesos biolégicos es muy complicada debido a que no existe una
caracterizacion del desarrollo bacteriano. Sin embargo estos procesos deben cumplir con las
leyes generales de conservacién de la masa y electroneutralidad de soluciones (Dochain,
2008).

3.1.1. Esquema de reaccion

Desde un punto de vista macroscopico el esquema de reaccion es una forma de resumir todas
las reacciones que determinan la dinamica del proceso. Por ello se representa como la
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trasformacion de reactivos (4 y B) en productos (C) como se expresa en la siguiente ecuacion
general.

A+B-C (1)

A diferencia de la quimica, no se representan todos los componentes que intervienen en el
proceso, solo se consideran los que son estrictamente necesarios, evitando complicar
innecesariamente el modelo. Las principales reacciones de transformacion de masa en los
bioprocesos son las siguientes:

A. Crecimiento de microorganismos (X) y formacién de productos (Pj) por
metabolismo secundario: La formacion de productos depende del crecimiento
bacteriano y este ultimo de la descomposicion del reactante (sustrato).

B. Sintesis de productos (P;) por metabolismo primario: La formacion de
productos no depende del crecimiento bacteriano, generalmente se debe al accionar
de enzimas.

Sl+52+"'+5q_)P1+"'+Pl (3)

C. Mortalidad: Las colonias bacterianas tienen un periodo de desarrollo que es
afectado por las condiciones del medio donde se encuentran. Finalizado este
periodo mueren y la cantidad de microorganismos muertos (X,;) aumenta.

X—>Xd (4)

Finalmente para completar estas ecuaciones se debe considerar las tasas de reaccion y los
coeficientes estequiométricos, como se observa en la siguiente ecuacion.

koA + kB 5 keC+ X )

Donde A y B son los reactantes, C y X los productos, ¢ representa la tasa de reaccion de
formacion de bacterias (1/dia), los rendimientos de consumo de A y B son k, Yy kg
respectivamente. El rendimiento de produccion de C es k..

Como se menciond antes no todos los compuestos presente en un proceso biolégico son
descritos en su modelamiento. Por tal motivo se debe seleccionar el nimero de reacciones y
los componentes que intervienen en cada uno de estos, de acuerdo al conocimiento que se
tenga sobre el proceso y al nivel de precision deseado.

3.1.2. Balance de masa

En los procesos bioldgicos que se llevan a cabo en reactores (continuos, semicontinuos y
batch) el comportamiento dindmico de los componentes se desprende de la expresion de
flujo masico. Esta expresa que la variacion de la cantidad de un componente es igual a la
suma de la cantidad producida, reduciendo lo que se consumid. También se debe considerar
la hidrodinamica del proceso, es decir los flujos de entrada y salida (Dochain, 2008). Para
poder explicar el desarrollo de un modelo de balance de masa se define el proceso de
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biodigestion en dos etapas principales: acidogénesis y metanogénesis. Durante la
acidogeénesis el sustrato (S;) es degradado por las bacterias acidogénicas (X;) y es
transformado en &cidos grasos volatiles (S,) y dioxido de carbono, como se observa en la
siguiente ecuacion.
()
k1S, — Xq + k;S, + k3CO, (6)
Donde el rendimiento de degradacion del sustrato S; para la formacion de bacterias es k, y
los rendimientos de formacion de S, y CO, a partir del catabolismo de las bacterias son k,
y k4, respectivamente. r, (+) representa la tasa de reaccion acidogénica (1/dia). En la etapa
de metanogénesis los acidos grasos volatiles (S,) son degradados por bacterias
metanogénicas (X,) en metano y dioxido de carbono, como se observa en la siguiente
ecuacion.
72()
kyS, — X, + ksCO, + kgCH, )
Donde el rendimiento de degradacion del sustrato S, para la formacion de bacterias es k, y
los rendimientos de formacion de CO, y CH, a partir del catabolismo de las bacterias son kg
y kg, respectivamente. r, (-) representa la tasa de reaccion metanogénica (1/dia). A partir de
estas ecuaciones estequiomeétricas se definen las ecuaciones diferenciales que conforman el
modelo de balance de masa.

d(VX;)
dt = = r WV = QsuXs (8)
d(VX,)
dt 2= (V= QsauX> (9)
d(Vs,;)
dt = = QentS1,ent — OsarS1 — ki (OV (10)
d(VS,)
dt = QentSzent — OsarS2 + kori (DV = kyr, )V 11)
av
dt = Qent — Osar (12)

Donde X; y X, representan las concentraciones de colonias bacterianas acidogénicas y
metanogénicas, respectivamente (g/L). La concentracion de sustratos y acidos volatiles (g/L)
quedan expresadas como S; Y S,. Siene Y Szene representan la concentracion (g/L) en el
flujo de entrada de sustrato y acidos volatiles, respectivamente. Los flujos de entrada y salida
(L/dia) son Q one Y Qsar, respectivamente. V representa el volumen de reaccion (L). (1) y
r,(+) representan las tasas de reaccion acidogénica (1/dia) y metanogénica, respectivamente.
En el caso de reactores de cualquier tipo se asume que el volumen de reaccion o volumen
ocupado por el sustrato se mantiene invariante durante todo el proceso, por lo que se puede
igualar los flujos de ingreso y salida sin disminuir la precision del modelo.

0 = Qent — Osar
(13)
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Qent = Qs = Q

Con esta nueva expresion se pueden rescribir las ecuaciones anteriores agregando un
parametro conocido como tasa de dilucion (D) o relacion entre flujo y volumen de reaccion
(1/dia).

dX
dt1 =n()— DX, (14)
dX,
dr 2 () — DX, (15)
ds
d_t1 - D(Sl,ent - Sl) —kir () (16)
ds
d_t2 - D(Sz,ent - SZ) + kzrl(') - k47‘2(') (17)

3.1.3.  Flujo gaseoso

El modelo debe considerar los compuestos que estén presentes tanto en la fase liquida como
en la gaseosa. Los productos finales del proceso de digestion son los que se encuentran bajo
esta condicion, por tanto es necesario agregar un término de transferencia masica entre las
fases. La ley de Henry permite expresar el flujo masico del compuesto de la fase liquida a la
gaseosa, como se puede observar en la siguiente ecuacion:

q, = Kla,(P — P*) = Kla, (P — H,G,) (18)

Donde g, es la tasa de transferida del producto entre fases liquida y gaseosa (g/L dia), Kla,,
representa la tasa de transferencia entre fases liquida y gaseosa (1/dia). La concentracion del
producto (g/L) es P y la concentracion de saturacién del producto disuelto en la fase liquida
(9/L) es P*. H,, es la constante de Henry de los gases (g/L atm) y G, es la presion parcial del
producto en estado gaseoso (atm). La tasa de transferencia depende de las condiciones de
operacion, como la agitacién, presion y superficie de transferencia entre fases liquida y
gaseosa (Merchuk, 1977). La constante de Henry también varia de acuerdo al medio donde
se lleva a cabo el proceso y en especial de la temperatura, sin embargo su variacion es mucho
menor.

3.1.4. Electroneutralidad

La electroneutralidad de las soluciones es la segunda ley que los sistemas bioldgicos deben
respetar, esta consiste en que la concentracion de aniones balanceados por el nimero de
cargas debe ser igual a la concentracion de cationes balanceados de igual manera (Dochain,
2008). Para poder incluir esta condicion en el modelo se analiza la concentracidn de cationes
durante el proceso. Los cationes son iones que no son afectados por las reacciones
bioquimicas. Por tanto, la dindmica de los cationes se puede analizar con la variacién de la
concentracion de estos en la entrada, segun la siguiente ecuacion:

dz

E =D(Zent — Z) (19)
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Donde la concentracion de cationes (g/L) es Z y la concentracion de cationes en el flujo de
entrada (g/L) es Z,,,;. D es la tasa de dilucién (1/dia).

3.1.5. Representacion matricial

Finalmente las ecuaciones que describen la distribucién de masa en el biorreactor se pueden
expresar de la siguiente forma:
d¢

E = KT‘(') + D(Eent - S;) - Q('S) +F (20)

Donde ¢ es el vector de estado de la concentracion de compuestos en el procesoy &, €s el
vector de concentraciones en el flujo de ingreso. El vector de tasas de reacciones r(-) y K
representa la matriz de coeficientes de rendimiento de degradacion y produccion. Q(€) es el
vector en términos de intercambio masico entre fases liquida y gaseosa y F es el suministro
de masa en estado gaseoso o vector de flujo de entrada de gas (aire en procesos aerobios).

El suministro de masa en estado gaseoso se aplica en proceso aerobicos por ejemplo el flujo
masico de oxigeno gaseoso transferido a un reactor destinado a la fermentacion aerobica.
Para poder explicar la representacién matricial de un modelo se utiliza el modelo antes
expuesto, el cual se expresa matricialmente de la siguiente forma.

[ X, ] 1 0] 0 ] 0]
X, 1 0 0
VA rl() 0 0 y- 0

= , r(-)= , K= , = ,Q=
5 Sl ( ) |:r2 ():| _kl 0 ge”t Sl,ent Q 0 (21)

SZ 2 _k4 Sz,ent 0

_COZ_ L k3 k5 i _COZEnt_ _qCOZ(é:)_

3.2. Cinética del proceso

La simulacion del proceso de biodigestion necesita una expresion que relacione las tasas de
reaccion con algunas variables del sistema. Estas expresiones son relaciones aproximadas
empiricamente, por tanto se deben definir unas condiciones que deben cumplir estas
relaciones.

3.2.1. Condiciones matematicas

A. Positividad de variables: Las variables deben ser siempre positivas y estar
limitadas de acuerdo a los limites que presente el flujo de ingreso al biorreactor.
Esto condiciona directamente la tasa de reaccion y algunas cantidades (porcentajes,
relaciones, etc.) deben estar delimitadas para garantizar el cumplimiento de esta
condicion. Dochain define una propiedad que expresa esta condicion en el proceso
biolégico.
“Si la variable é € [Lyin, Lmax ], 12 Siguiente propiedad debe ser verificada:

dé;

€=Lmin:ﬁzo
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_ ds;
’f - Lmax = d_t <0
A fin de que la variable &; se mantenga positiva, se debe asegurar que {; = 0 =

Li 5 o,
dt
B. Variables necesarias para la reaccion: La reaccion no puede desarrollarse si uno
de los reactantes necesarios no se toma en cuenta. Se puede expresar esta condicion
con la siguiente propiedad.
“Si ¢; es un reactante de la reaccion i, entonces ¢; puede ser factorizado en r;:
ri(§,u) = §vi(§w)

Asi se comprueba que §; = 0 = r;(§,u) = 0.

En 2008 Gerber y Span realizaron un analisis de los modelos matematicos utilizados para
representar la digestion anaerdbica. La seccion siguiente presenta estos modelos que se han
desarrollado en relacion al proceso de biodigestion.

3.3. Modelos para calcular la produccién de biogéas

Estos modelos solo relacionan los componentes basicos de la materia orgénica (sustratos)
unicamente con los productos finales del proceso, metano y didxido de carbono. La principal
caracteristica de estos modelos es que son independientes del tiempo, lo que impide la
definicion de ciertos valores como el tiempo de retencion hidraulica (relacion entre el
volumen del reactor y el caudal de entrada en el reactor). A continuacién se mencionaran
algunos de estos modelos.

A. Buswell y Mueller: Este modelo se aplica si se conoce la composicion de la materia
organica, al conocer los componentes se expresan en su forma estequiométrica en
la siguiente relacion se puede definir la concentracion de productos en el biogas.

b ¢ a b c a b c

Catly0: + (0 =3 =3) 120~ (5 +5-7) cHa+ (3 -5+ ) co2 22)
Este modelo no considera la degradacion de la materia organica por el metabolismo
bacteriano, tampoco se considera la formacién de productos intermedios, ni el
crecimiento bacteriano.

B. Boyle: El modelo de Boyle se basa en el modelo de Buswell y Mueller incluyendo
el nitrdgeno y sulfuro en los compuestos a degradar para calcular el porcentaje de
amoniaco Y sulfuro de hidrogeno contenidos en el biogas.

b ¢ 3d e
C,H,O:.N;S, + (a - Z - E + T + E) H,0

(a+b c 3d e)CH +(a b+c+3d+e)c0 (23)
_) — — — — — — — — — — — — — —
2 8 4 8 4/°7*"\2 8 4 8 477

C. Baserga: Este modelo también considera los rendimientos de produccion de gas de
los componentes de la materia a descomponer, carbohidratos, proteinas y lipidos.
También define el porcentaje de metano que se produce a partir de cada uno de
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estos componentes. En la Tabla 24 se resume los valores de rendimientos y
porcentaje de metano.

Tabla 24. Rendimiento de produccion de gas y porcentaje de metano producido de diferentes compuestos

organicos
Rendimiento de produccién gas (L/kg organico) CHa4 (%)
Carbohidratos 790 50
Proteinas 1250 68
Lipidos 700 71

Fuente: (Baserga, 1998).

D. Keymer y Schilcher: Basado en el modelo de Baserga, en este modelo se definen
valores de velocidad de digestion de los diferentes tipos de sustratos. Para
desarrollar este modelo se considerd que este proceso era similar a la digestion
natural en el sistema digestivo vacuno. Asi se determind las velocidades de
digestion de diferentes compuestos agrupados en proteinas, grasas, fibras y
compuestos libres de nitrogeno. A partir de estos valores se determinaron los
rendimientos de produccion de gas y porcentaje de metano presentados en la Tabla

25.
Tabla 25. Rendimiento de produccion de gas y porcentaje de metano producido de diferentes compuestos
organicos
Concentracion de compuestos Rendimiento de produccion CH4 (%)
(kg/kg materia seca organica) gas (L/kg materia seca
orgénica)

Carbohidratos 0.582 459.9 40.9

Proteinas 0.096 67 8.5

Lipidos 0.028 34.8 4.2

Fuente: (Keymer & Schilcher, 2003).

E. Amon: En este modelo se pretende estimar los valores de energia del metano (MEV
en L/kg solidos volatiles) a partir de cuatro componentes basicos de la materia
organica (proteinas crudas XP, lipidos crudos XL, fibras crudas XF y extractos
libres de nitrégeno XX). Se desarrollé considerando como sustratos cultivos
energéticos como el maiz, cereales y gras, estos sustratos fueron utilizados en
pruebas para determinar coeficientes de regresion (x;, x,, x3, X4).

MEV =x;-XP + x5 - XL + x5 - XF + x, - XX (24)
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3.4, Modelos con cinética de reaccién

De acuerdo al modo de cargar el sustrato los procesos pueden dividirse en continuos y
discontinuos. Un proceso por lotes discontinuo es alimentado una vez, la degradacion del
sustrato y la produccion de gas varian durante el tiempo de retencién. Por tal motivo las
condiciones para el crecimiento microbiano cambian permanentemente, se puede afirmar
que este proceso no es estacionario. Los procesos continuos tienen un flujo de sustrato de
ingreso y salida continuo, el flujo de gas y la produccion de gas es continua. Por tal motivo
las condiciones de crecimiento microbiano son constantes en el tiempo, se puede afirmar
que el proceso es estacionario. El balance de sustrato para un proceso continuo o discontinuo
es el siguiente:

ds D-S D-S a5
_ — . — . + —_
dt H—g —— dt/,
acum\?ﬁ‘aci()n tngreso d sanaa
e sustrato reacciomn
de sustrato de sustrato para formar (25)

o descomponer
sustrato
Donde D es la tasa de dilucion (1/dia), S y S, son las concentraciones (g/L) del sustrato
durante el proceso y en el flujo de entrada, respectivamente.

3.4.1. Cinética del crecimiento de microorganismos

En el caso de los procesos discontinuos, los cultivos bacterianos se caracterizan no solo por
presentar una fase de desarrollo estacionario sino también presentan fases de crecimiento y
muerte celular, ademas de presentar permanentes cambios de concentracidn de nutricion e
inhibidores, lo que provoca retardos en estos procesos y desviacion de los pardmetros
cinéticos (Wolf, 1991). Un proceso por lotes discontinuo presenta una curva de fases de
desarrollo bacteriano como se muestra en la Figura 13.

Se observa que hay un periodo inicial donde la velocidad de crecimiento es nula (fase de
retardo), seguido de un incremento de la velocidad (fase de aceleracién). Posteriormente
prosigue una velocidad de crecimiento constante (fase exponencial) y un decrecimiento de
la velocidad (fase de retardo). La velocidad decrece hasta que es nula (fase estacionaria) y
continua hasta hacerse negativa (fase de disminucién). El desarrollo microbiano depende de
las condiciones ambientales, tipo y concentracion de sustrato, tipo de bacteria, condiciones
fisioldgicas de inoculacion y concentracion inicial de bacterias. Para procesos por lotes las
condiciones finales de un lote influyen en el siguiente de modo que se aprecia una
desaceleracion del crecimiento. Por tal motivo el nuevo medio debe ser similar al medio del
lote anterior (Monod, 1949). También se debe considerar que la acumulacion de productos
metabolicos tdxicos, el agotamiento de los nutrientes y los cambios de pH provocan cambios
en la velocidad de crecimiento.
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Figura 13. Fases del desarrollo bacteriano de un cultivo de bacterias.
Fuente:  (Monod, 1949).

Después de la fase estacionaria, si se mantienen las mismas condiciones, se producira una
muerte bacteriana a una tasa k, (1/dia). Esto se debe a que durante la fase estacionaria se
mantiene constante el nimero de bacterias sin embargo se sigue consumiendo energia
durante el metabolismo, lo que se observa como una ausencia de carbohidratos y proteinas
que actlen como sustratos para las bacterias (Angelidaki, Ellegaard, & Ahring, A
Comprehensive Model of Anaerobic Bioconversion of Complex Substrates to Biogas, 1999).
El balance de las células bacterianas se expresa de la siguiente manera:

ax
— = DXy — DX + u-X + ki X
=~ ingreso salida crecimiento muerte (26)

acumulacion . de bacterias  d ; ;
; e bacterias de bacterias
de bacterias de bacterias

Donde X y X, son las concentraciones (g/L) de las bacterias durante el proceso y en el flujo
de entrada, respectivamente. La tasa especifica de crecimiento bacteriano (1/dia) es u y la
tasa de mortalidad bacteriana (1/dia) es k,. La tasa especifica de crecimiento depende de
valores como la concentracion de sustrato S (g/L), concentracion de inhibidores I (g/L), el
valor de pH y la temperatura T.

3.4.1.1. Modelos matematicos para el crecimiento bacteriano:

Estos modelos se basan en el modelo establecido por Monod en 1949 donde se reconoce una
relacién no lineal entre la tasa especifica de crecimiento (u) y la concentracion limitada de
sustrato (S). En estos modelos la concentracion de sustratos es un factor limitante. Es asi que
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se puede observar que en todos los modelos la tasa especifica de crecimiento se incrementa
rdpidamente para valores bajos de concentracion de sustratos y lentamente para valores altos
de concentracion. Estos modelos no pueden describir un proceso de degradacion de sustratos
complejos o procesos con periodos de retencion. En la Tabla 26 se resumen los modelos
desarrollados para el crecimiento bacteriano:

Tabla 26. Modelos matematicos para el crecimiento bacteriano

Autor Modelo
S t
B = Hmax " e [1 T (‘ 7)] @7)
donde:
5 u  :tasaespecifica de crecimiento promedio [1/dia]
% Umax. tasa especifica de crecimiento maximo [1/dia]
m S :concentracion del sustrato [g/L]
Ks :concentracion del sustrato al 50% de la tasa especifica de crecimiento maxima o
constante de Michaelis-Menten [g/L]
t :tiempo [dia]
T  :tiempo de retardo [dia]
STL
H= Hmax " o (1+K,-G,-S") (28)
:E donde:
S u :tasaespecifica de crecimiento promedio [1/dia]
2 Umax . tasa especifica de crecimiento méximo [1/dia]
s S :concentracién del sustrato [g/L]
K, :constante de Michaelis-Menten [g/L]
Gs : produccion de gas [m®/kg]
n : parametro que define la afinidad de las bacterias con el sustrato
S
U= Umax m (29)
3 donde:
o u  :tasa especifica de crecimiento promedio [1/dia]
= Umax . tasa especifica de crecimiento méximo [1/dia]
S :concentracion del sustrato [g/L]
Ks : constante de Michaelis-Menten [g/L]
Sn
H = HUmax m (30)
donde:
3 u  :tasa especifica de crecimiento promedio [1/dia]
§ Umax. tasa especifica de crecimiento méaximo [1/dia]
S :concentracion del sustrato [g/L]
K : constante de Michaelis-Menten [g/L]
n  : parametro definido por los efectos de la mutacion de bacterias para adoptarse al proceso
estacionario
S 1
K= Umax KC_X_I_S_ﬂmax KC§X+1 (31)
2 donde:
% u :tasa especifica de crecimiento promedio [1/dia]
o Umax. tasa especifica de crecimiento maximo [1/dia]
S :concentracion del sustrato [g/L]
K. :constante de Michaelis-Menten [g/L]
X  :concentracidn de células bacterianas [g/L]
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Tabla 26. Modelos matematicos para el crecimiento bacteriano (continuacion)

Autor Modelo
B (K+L+5) 4-1L-S
H = Hmax =57 (K+L+5)2 32)
%;, donde:
o u :tasa especifica de crecimiento promedio [1/dia]

Umax: tasa especifica de crecimiento maximo [1/dia]
S :concentracion del sustrato [g/L]
K :constante de la cinética de crecimiento debido a la actividad enzimatica [g/L]
L : parametro que describe la difusion y permeabilidad [g/L]
S
Si
K)-S (33)

-
K+ —¢

U= Umax "

donde:

u :tasa especifica de crecimiento promedio [1/dia]
Umax tasa especifica de crecimiento méximo [1/dia]
S :concentracion del sustrato [g/L]

S;  :concentracidn inicial del sustrato [g/L]

K :constante de Michaelis-Menten [g/L]

Chen y Hashimoto

Fuente: (Gerber & Span, 2008).
3.4.1.2. Modelos matematicos que consideran concentracion de inhibidores

El crecimiento bacteriano puede ser inhibido por cierta concentracion de sustratos y/o
productos. Los principales inhibidores tanto de sustratos como productos se presentan en la
Tabla 27.

Tabla 27. Principales inhibidores del proceso de biodigestién

Inhibidor Efecto inhibidor

Acidos grasos Entre los principales acidos grasos se tienen: HAc (acido acético no
disociado), HPr (&cido propionico no disociado), HBt (&cido butirico
disociado) y LCFA (&cidos grasos de largas cadenas). Estos reducen el
valor de pH llegando a inhibir los procesos de hidroélisis y acetogénesis.

Amoniaco no disociado (NH;) | Es capaz de inhibir la degradacion de &cido acético (metanogénesis) y
la degradacion del &cido propionico.

Hidrogeno (H,) Es capaz de inhibir la degradacion de &cido propidnico y butirico en
acido acético.

Oxigeno (0,) Puede detener el proceso de degradacion estando presente en pequefias
cantidades y/o por poco periodo de tiempo.

Sulfuro de Hidrégeno (H,S) Influye en los valores de pH y en el equilibrio idnico.

Fuente: (Gerber & Span, 2008).

A continuacion se mencionaran algunos modelos que consideran la concentracion de
sustratos o productos:
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A. Inhibicién por concentracion de sustratos: Existe un limite de concentracion de
sustratos que permite un incremento maximo de la velocidad especifica de
crecimiento, pasado este limite se observa una disminucion considerable en la
velocidad especifica de crecimiento. Esto puede ser causado principalmente por el
grado de toxicidad del sustrato. La reduccion del metabolismo de las células
produce la modificacion quimica de los sustratos o productos, se reduce la
permeabilidad de las células y varia la actividad quimica de algunas enzimas. A
continuacion se presenta la Tabla 28 que resume los modelos desarrollados sobre
el efecto inhibidor de los sustratos:

Tabla 28. Modelos matematicos para el crecimiento bacteriano con inhibicién por concentracion de

sustratos
Autor Modelo
K= Umax * >
- max
S+ (147 (34)
L
@ donde:
5 u :tasaespecifica de crecimiento promedio [1/dia]
§ Umax - tasa especifica de crecimiento méximo [1/dia]
S :concentracion del sustrato [g/L]
K : constante de Michaelis-Menten [g/L]
K; :concentracion del sustrato cuando se reduce al 50% el crecimiento de las bacterias
maximo debido a la inhibicidn del sustrato o constante de inhibicién [g/L]
1
K= Hmax m (35)
% donde:
o u :tasa especifica de crecimiento promedio [1/dia]
Umax- tasa especifica de crecimiento maximo [1/dia]
S :concentracion del sustrato [g/L]
K; :constante de inhibicion [g/L]
S (1 +B e S )
U = Umax 7&2 (36)
<5 + K + 7[)
2 donde:
%’ u :tasa especifica de crecimiento promedio [1/dia]
HUmax- tasa especifica de crecimiento maximo [1/dia]
S :concentracion del sustrato [g/L]
K : constante de Michaelis-Menten [g/L]
K; :constante de inhibicion [g/L]
B : parametro definido por la velocidad de reaccion
S
K= Hmax * SN\
K, +S- [1 +yn (7) ] @37
L
o donde:
& u :tasaespecifica de crecimiento promedio [1/dia]
> Umax- tasa especifica de crecimiento maximo [1/dia]
S :concentracion del sustrato [g/L]
K : constante de Michaelis-Menten [g/L]
K; :constante de inhibicién [g/L]
n  :numero de sustratos inhibidores
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Tabla 28. Modelos matematicos para el crecimiento bacteriano con inhibicion por concentracién de sustratos

(continuacién)

Autor Modelo
S
H=Unax "~ <oz
S+ K A (38)
L
[%2]
= donde:
'§ u :tasa especifica de crecimiento promedio [1/dia]
< Umax. tasa especifica de crecimiento maximo [1/dia]
S :concentracion del sustrato [g/L]
K : constante de Michaelis-Menten [g/L]
K; : constante de inhibicién [g/L]
S )
H = Umax m " exp (?1) (39)
© donde:
=] u :tasa especifica de crecimiento promedio [1/dia]
< Umax- tasa especifica de crecimiento maximo [1/dia]
S :concentracion del sustrato [g/L]
K : constante de Michaelis-Menten [g/L]
K; :constante de inhibicion [g/L]
n=p &
- max Sz S . I
SHK+ gt (40)
£ donde:
& u :tasaespecifica de crecimiento promedio [1/dia]
> HUmax- tasa especifica de crecimiento maximo [1/dia]
% S :concentracion del sustrato [g/L]
I :concentracidn del sustrato inhibidor [g/L]
K : constante de Michaelis-Menten [g/L]
K; 1 : constante de inhibicion del primer sustrato [g/L]
K; , : constante de inhibicion del segundo sustrato [g/L]
n=pu (1 > )n >
- MPmax S* S m
- S+K-(1-%) (41)
73
S donde:
> u : tasa especifica de crecimiento promedio [1/dia]
| . . . P .
- Umax - tasa especifica de crecimiento maximo [1/dia]
S S :concentracidn del sustrato [g/L]
T S*  :concentracion critica del sustrato inhibidor [g/L]
Ks :constante de Michaelis-Menten [g/L]
n 'y m: parametros relacionados con el tipo de inhibicién

Fuente: (Gerber & Span, 2008).

B.

Inhibicion por concentracidn de productos: El efecto de inhibicion causado por
los productos es similar al de los sustratos. Entre los modelos que consideran el
efecto de los sustratos, el de Aiba y el de Han & Levenspiel son modelos que se
pueden usar en ambas condiciones. A continuacion se mencionaran algunos
modelos que contemplan estos efectos resumidos en la Tabla 29.
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Tabla 29. Modelos matematicos para el crecimiento bacteriano con inhibicién por concentracion de

productos
Autor Modelo
S K,
H= e 3, P K, (42)
> donde:
2 u :tasa especifica de crecimiento promedio [1/dia]
= Umax: tasa especifica de crecimiento maximo [1/dia]
3 S :concentracion del sustrato [g/L]
2 P :concentracion del producto [g/L]
K : constante de Michaelis-Menten [g/L]
Kp : concentracion del producto cuando se reduce al 50% el crecimiento de las bacterias
maximo debido a la inhibicion del sustrato o constante de inhibicion [g/L]
U= gy [1— Ky (P—- KZ)] (43)
o donde:
E u :tasaespecifica de crecimiento promedio [1/dia]
3 Umas- tasa especifica de crecimiento maximo [1/dia]
T P :concentracion del producto [g/L]
K, :parametro [L/g]
K, :concentracion del producto en la cual no hay inhibicién [g/L]
S
U= Umax m ' exp(_K ’ P) (44)
donde:
] U :tasaespecifica de crecimiento promedio [1/dia]
< Umas- tasa especifica de crecimiento maximo [1/dia]
S :concentracion del sustrato [g/L]
P :concentracion del producto [g/L]
K :constante de Michaelis-Menten [g/L]
K :pardmetro
S a-P
U= K. +5 ) <ﬂmax,1>=o “bh—p P) (45)
E donde:
= u : tasa especifica de crecimiento promedio [1/dia]
E Umax,p=o. 1asa especifica de crecimiento maximo cuando concentracion del producto es cero
< [1/dia]
N S : concentracion del sustrato [g/L]
@ P : concentracion del producto [g/L]
P : concentracion critica del producto inhibidor [g/L]
K : constante de Michaelis-Menten [g/L]
ayb :parametros definidos por la concentracién y tipo de producto [g/L]
n=pu (1 ! ) &
- Mmax * 2
P7osik, + 57 (46)
L
g | donde:
~= u :tasaespecifica de crecimiento promedio [1/dia]
@ Umax- tasa especifica de crecimiento maximo [1/dia]
o S :concentracion del sustrato [g/L]
o P : concentracion del producto [g/L]
P* : concentracion critica del producto inhibidor [g/L]
K : constante de Michaelis-Menten [g/L]
K; :constante de inhibicién por concentracion de producto [g/L]
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Tabla 29. Modelos matematicos para el crecimiento bacteriano con inhibicidn por concentracion de productos
(continuacién)

Autor Modelo
~ sm K,
= e " g s K, + P (47)
é donde:
g u : tasa especifica de crecimiento promedio [1/dia]
ﬂi Umax - tasa especifica de crecimiento maximo [1/dia]
5 S :concentracion del sustrato [g/L]
é P :concentracion del producto [g/L]

Ks; :constante de Michaelis-Menten [g/L]
K, :constante de inhibicidn por concentracién de producto [g/L]
n 'y m: parametros definidos por la concentracidn y tipo de producto

u= (1-K-P) (48)

S + K,

donde:
: tasa especifica de crecimiento promedio [1/dia]

S: concentracién del sustrato [g/L]

P:  concentracién del producto [g/L]

Ks:  constante de Michaelis-Menten [g/L]

K:  parametro definido por la concentracién y tipo de producto [L/g dia]

Dagley y
Himshelwood
=

P\" S
,u=.umax'(1__) ' NG

P S+K,-(1-) (49)

o
) donde:

g u : tasa especifica de crecimiento promedio [1/dia]
3 Umarx - tasa especifica de crecimiento maximo [1/dia]
> S :concentracion del sustrato [g/L]

£ P : concentracion del producto [g/L]

P* :concentracidn critica del producto inhibidor [g/L]
Ks  :constante de Michaelis-Menten [g/L]
n 'y m: parametros definidos por la concentracion y tipo de producto

Fuente: (Gerber & Span, 2008).
3.4.1.3. Influencia del pH en el crecimiento bacteriano

El valor de pH tiene un gran efecto en el proceso de biodigestion como se observa en la
Figura 14 donde se aprecia el efecto del pH en la tasa de crecimiento especifico de bacterias.

En la mayoria de los modelos el valor de pH se considera implicito en el equilibrio iénico.
Para un valor de pH de 7 se disocia la mayor cantidad de acido acético presente en el proceso
de digestion, sin embargo las bacterias metanogénicas degradan acido acético no disociado
(Markl & Friedmann, 2006). La concentracién de sustratos y/o productos produce cambios
notables en el valor de pH, de igual manera la disociacion producida por el valor de pH
afecta a las concentraciones del &cido acético e inhibidores como acido propiénico, Hz, NH3
0 H.S. Algunos compuestos presentes en las etapas del proceso pueden variar el valor de
pH, pero este no varia instantaneamente.
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Figura 14. Méaxima tasa especifica de crecimiento en relacién a la concentracién de sustrato y el valor de
pH.

Fuente:  (Andrews & Graef, 1971).

3.4.1.4. Influencia del equilibrio entre fases gaseosa-liquida en el crecimiento
bacteriano

Generalmente se asume que las fases liquida y gaseosa estan en equilibrio y las presiones
parciales de componentes volatiles como el COz, Hz, H2S y NHz se determinan con la ley de
Henry (Angelidaki, Ellegaard, & Ahring, 1993). En la mayoria de casos la solubilidad del
metano no se considera, mientras que la solubilidad del didxido de carbono. Sin embargo el
equilibrio entre fases tiene influencia en la composicion del biogas, en el equilibrio idnico y
en la concentracion de inhibidores (Gerber & Span, 2008). Es necesario afiadir un término
de transferencia entre fase liquida y gaseosa, la ley de Henry permite expresar el flujo de
moles del compuesto de la fase liquida a la fase gaseosa.

3.4.1.5. Influencia de la temperatura en el crecimiento bacteriano

La temperatura es uno de las principales condiciones que afectan el crecimiento bacteriano.
A pesar que elevadas temperaturas aumentan la tasa de reaccion de los procesos quimicos se
debe limitar un rango de temperatura. En la Figura 15 se aprecia el efecto de la temperatura
en latasa de crecimiento bacteriano.
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Figura 15. Méaxima tasa especifica de crecimiento dependiendo de la temperatura.
Fuente:  (Sinclair & Kristiansen, 1993).
A pesar de la influencia de la temperatura en el proceso la integracion de esta en los modelos

matematicos es muy baja. En la mayoria de los modelos se considera la ecuacion de
Arrhenius (Moser, 1981).

Eq
Pmax = ky - exp (_ ﬁ) (50)

Donde (4, €s la tasa maxima de crecimiento bacteriano (1/dia), k,, es la constante de
maximo crecimiento bacteriano (1/dia), E, es la energia de activacion (atm L/mol), R es la
constante universal de los gases (atm L /mol K), T es la temperatura expresada en grados
Kelvim.

La ecuacion de Arrhenius puede ser modificada en proceso de digestion anaerobia para
definir la maxima tasa de crecimiento bacteriano.

Ey E;
tmax(T) = ky - exp (_ ﬁ) —ky-exp (_ R- T) (51)
Donde p,q.(T) es la tasa maxima de crecimiento bacteriano (1/dia), k; y k, son las
constantes de crecimiento bacteriano a diferentes temperaturas (1/dia). E; es la energia de
activacion a temperatura inicial (atm L/mol) y E, es la energia de activacion a mayor
temperatura que la inicial (atm L/mol).

Se aprecia el incremento de la tasa de reaccidn debido a la temperatura de operacién seguido
de un decrecimiento de la tasa de reaccion superada una temperatura limite. La segunda
energia de activacion es mayor que la primera, lo que significa una desaceleracion del
crecimiento bacteriano y la inhibicion del proceso.
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3.4.2. Cinética de degradacién del sustrato

El crecimiento bacteriano queda descrito en el apartado anterior considerando la influencia
de la concentracién de sustratos, productos, valor de pH y temperatura; y se define la tasa
especifica de crecimiento. Con esta expresion se puede definir la degradacion de sustrato en

( )C ( >
dt dt e

@, - @,

— ——— S————r S————r (52)
reaccion para sintesis de conversion suministro
descomponer nueva materia de sustratos  paraenergiade
sustrato celular crecimiento

A. Sintesis de nueva materia celular: La sintesis de nueva materia celular necesita la
degradacion de sustratos por parte de los microrganismos. Este proceso depende

. ., . . . ax
del cambio de concentracion de microorganismos en el tiempo (E)’ como se
expresa en la siguiente ecuacion.

(dS) 1 dx  p-X
dt), Y, dt Y, (53)
Donde u es la tasa especifica de crecimiento promedio (1/dia), X es la concentracion de

microorganismos (g/L) y Y, es el coeficiente de rendimiento de produccion de
microorganismos (g bacterias/J sustrato)-

B.  Conversion de sustratos: La formacion de productos a partir de sustratos depende

..y ., dapP
de la variacion de la concentracion de productos (E) , COMOo se expresa en la
P

siguiente ecuacion.

(dS) 1 (dP)
dt). Y, \dt/p (54)
Donde u es la tasa especifica de crecimiento promedio (1/dia), P es la concentracion de

productos (g/L) y Y; es el coeficiente de rendimiento de degradacion de sustrato (g producto/d

sustrato) .

C. Suministro de energia para las bacterias: Los microorganismos necesitan
energia para llevar a cabo la degradacion de los sustratos y formacion de nuevo
material, la cual se obtiene del sustrato que degradan. Esta energia se agrupa en la
requerida para el crecimiento de las bacterias y en la necesaria para mantener la
concentracion de bacterias. La concentracion de sustratos que inhiben el
crecimiento bacteriano no siempre afectan el suministro de energia (Stouthamer,
1976). La energia que almacenan las bacterias se expresa con la cantidad de
adenosin trifosfato (ATP) producido y su descomposicién en adenosin difosfato
(ADP) libera energia. La degradacion de sustrato para el suministro de energia se
expresa con la siguiente ecuacién, donde se observa que la degradacion de sustrato
para el suministro de energia depende de la variacion de la concentracion de
microorganismos (X), la concentracion de sustrato (S) y la tasa especifica de



3.4.3.

65

crecimiento promedio (u). También esta presente la tasa de incremento de energia
(Ks,) y la tasa de mantenimiento de energia (K.

ds

S
<_> =Koy XU+ Kpy - X
e

K, +S (55)

dt

Donde K; es la constante de Michaelis-Menten (g/L), K, es la tasa de incremento
de energia ((g/L)sustrato/ (Q/L)bacterias) ¥ Ky €S la tasa de mantenimiento de energia
((g/ L)sustrato/ (g/ L)bacterias dl,a)

Cinética de formacion de productos

Durante el proceso de degradacion se forman productos intermedios que influyen en la
formacion de los productos finales como el metano. La cinética de la formacion de productos
se basa en la cinética de la degradacion de sustratos y del crecimiento bacteriano. Se
considera clasificar los productos en tres tipos (Gaden, 1959).

A.

Productos formados por metabolismo primario: La formacion del producto se
lleva a cabo al mismo momento que la degradacion del sustrato. La formacién de
productos depende de la variacion de concentracion de bacterias (X), como se
aprecia en la siguiente ecuacion.

dpP dX
E=YP1'/"'X=YP1'E (56)

Donde Yy, es el coeficiente de rendimiento de formacion de producto (g producto/d

bacterias) .

Productos formados por metabolismo secundario: La formacion de estos
productos se origina de los sustratos y de los productos directos del metabolismo
de los primeros. La formacién de estos productos depende de la variacion de
concentracion de bacterias (X), también se agrega una tasa de formacion de
productos a partir de sustratos metabolizados o productos intermedios (Yp,) como
se aprecia en la siguiente ecuacion.

dp dX
E:YPl'.u'X-l'YPZ'X:YP1'E+YP2'X (57)
Donde Y),, es el coeficiente de rendimiento de formacion de producto (g producto/d

bacterias) Y Yp, €S la tasa de formacion de producto (1/dia).

Productos formados por otros metabolismos: La formacion de estos productos,
los cuales son moléculas complejas (antibidticos, por ejemplo), esta relacionada
directamente con la concentracion de bacterias (X) como se aprecia en la siguiente
ecuacion.

dP

E =VYp, X (58)
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En la Figura 16 se pueden apreciar los tres tipos de productos segun la forma en que se
producen. En el tipo 1 se observa que la formacion del producto esta directamente
relacionada con la degradacion del sustrato. En el tipo 2 no solo depende de la degradacion
del sustrato sino que también depende de la degradacion de otros compuestos. Finalmente
en el tipo 3 se aprecia que la formacion del producto depende exclusivamente de la
degradacion de otro descompuesto y no del sustrato.

specific growth rate

Typ 1
A
;f \

f;' \

LY Typ II
/ A ."II'—III'
/- “\ / H
F L
PN
/ / '
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f

substrate concentration

substrate concentration

substrate concentration

Figura 16. Degradacion de sustrato, crecimiento bacteriano y formacion de producto en diferentes tipos de

Fuente:

fermentacion.
(Gaden, 1959).




Capitulo 4

Modelacion del Proceso de Digestion Anaerobia de Estiércol Vacuno y Cascara de
Cacao

En primer lugar, en este capitulo se describiran las condiciones que se han tenido en cuenta
para la aplicacion del modelo del proceso de biodigestion. EI modelo que se analizara se
basa en el desarrollado por Angelidaki. El proceso de biodigestion consta de cuatro etapas;
la primera etapa es la hidrdlisis, la cual es una reaccién heterogénea (fase sélida y liquida);
las etapas que prosiguen son la acidogénesis, acetogénesis y metanogénesis, las cuales son
reacciones homogeéneas (fase liquida) (Yu, Wensel, Ma, & Chen, 2013). En la etapa de
hidrélisis la materia organica que forma el sustrato de ingreso es descompuesta por enzimas
extra-celulares, llamadas hidrolasas, como las lipasas, proteasas y celulasas. A partir de este
proceso se obtienen productos solubles que pueden atravesar la membrana celular para ser
metabolizados. Luego se convierten en compuestos intermedios como acido propionico,
butirico y acético, ademas de hidrogeno molecular. Finalmente estos son descompuestos en
metano y didxido de carbono, los cuales conforman el biogés. Las bacterias que actlan en
las etapas se pueden agrupar en bacterias acidogénicas, bacterias acetogénicas degradadoras
de &cido propidnico, bacterias acetogénicas degradadoras de &cido butirico, bacterias
metanogénicas acetoclasticas y bacterias metanogénicas hidrogenotréficas. Las bacterias
acidogénicas son las responsables de producir enzimas que intervienen en la hidrdlisis, las
bacterias metanogénicas hidrogenotréficas incluyen a bacterias metabolizadoras de H, y
bacterias reductoras de COx.

Existen tres rangos de temperaturas en las que se puede desarrollar el proceso de digestion,
como se menciond en el capitulo anterior, rango psicrofilico (10-25 °C), rango mesofilico
(25-45 °C) y rango termofilico (45-65 °C). Se debe asegurar una temperatura constante para
evitar afectar la produccion de biogas. Si se trabaja en el rango termofilico el proceso de
metanogénesis se vuelve muy sensible a la variacion de temperatura y se necesita mas tiempo
para la adaptacion a la nueva temperatura (Karakashev, Batstone, & Angelidaki, 2005).
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También se observa un aumento de la produccién de amoniaco y del riesgo de decaimiento
de la poblacion bacterial. Sin embargo en este rango se soporta mayor carga de ingreso y en
menor tiempo de retencion hidraulica. En el caso del rango mesofilico se observa que las
bacterias soportan una variacion de temperatura de + 3 °C sin afectar considerablemente la
produccion de metano. El efecto del pH en el proceso de biodigestién es muy considerable,
en la etapa de hidrolisis el rango ideal de pH es de 5.5 a 6.5 (Viéiteza & Ghosha, 1999), en
el caso de la metanogénesis el rango para evitar la inhibicidn se encuentre entre 6 y 8.5. El
incremento del pH se debe al aumento de la concentracion de amoniaco y su disminucion se
debe al incremento de la concentracion de acidos grasos volatiles (Weiland, 2010). Sin
embargo, gracias a la alcalinidad del estiércol animal se previene el decremento del pH.
Durante la acidogénesis los acidos organicos generados disminuyen el pH (Scheper &
Ahring, 2003). El sustrato inicial del proceso es el estiércol vacuno, su descomposicion
permite la formacién de un cultivo bacteriano o inoculo. Segun estudios llevados en el
laboratorio el proceso de formacion del inoculo debe tardar una semana y se desarrolla en
un reactor batch. Al culminar la semana la concentracion de sustratos en el inoculo es
despreciable, la finalidad de esto es que la produccién de biogas durante la descomposicion
de cascara de cacao no sea influenciada por la descomposicion de sustratos presentes en el
inoculo. Para tal proceso se siguid la norma alemana VDI-4630, “Fementation of Organic
Materials — Characterisation of the Substrate, Sampling, Collection of Material Data,
Fermentation Tests”.

4.1. Esquema del modelo matematico del proceso de biodigestion

Para la modelacién del proceso de digestion anaerobia se ha seguido el esquema mostrado
en la Figura 17.

Las reacciones que suceden durante el proceso de biodigestion se pueden simplificar en las
siguientes etapas (Balmant, Oliveira, Mitchell, Vargas, & Ordonez, 2014)

1. Los carbohidratos insoluble (S.,,-) son hidrolizados enzimaticamente, produciendo
monosacaridos (S,,,,) Y carbohidratos inaccesibles.

2. Las proteinas insolubles (S,,,) son hidrolizadas enzimaticamente, produciendo
aminoéacidos (S,,,;) Y proteinas inaccesibles.

3. Los lipidos (S;;,) son hidrolizados enzimaticamente, produciendo acido oleico (Sy,)
y gliceroles (Syy;).

4. La celulosa (S..;) es hidrolizada enzimaticamente, produciendo monosacaridos
(Sglu)-

5. Lalignina (S;;4) es hidrolizada enzimaticamente.

6. Los monosacaridos (Sp.n) se transforman en acido propionico (S,y,p), acido
butirico (S,y:), acido acético (S,..) y dioxido de carbono soluble (S.,,) por accion
de bacterias acidogénicas degradadoras de monosacaridos (X, ).
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Figura 17. Esquema del proceso de digestion anaerobia de la cascara de cacao.

Fuente:
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11.
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13.

14.

15.

16.

Elaboracién propia.

La fructuosa (Sg,,,) se transforma en acido propionico (Sy;op), acido butirico (Sp,.),
acido acético (S,..) Yy dioxido de carbono soluble (S.,,) por accion de bacterias
acidogénicas degradadoras de monosacaridos (X5).

Los aminoacidos (Sg.,;) se transforma en acido propionico (S,,.p), acido butirico
(Sput), &cido valérico (S,4;), &cido acético (S,..) Yy didxido de carbono soluble (S,,-)
por accion de bacterias acidogénicas degradadoras de aminoacidos (X3).

Los gliceroles (Sg;) se transforma en acido propionico (S,;.,) Y agua por accion de
bacterias acidogénicas degradadoras de gliceroles (X,).

El acido propionico (S,,op) e transforma en acido acético (S,c), hidrogeno soluble
(Sp2) y didxido de carbono soluble (S.,2) por accion de bacterias acetogénicas
degradadoras de acido propionico (Xs).

El &cido butirico (Sp,;) se transforma en &cido acético (S,..) € hidrogeno soluble
(Sn2) por accion de bacterias acetogénicas degradadoras de &cido butirico (X).

El acido valérico (S,,;) se transforma en acido acético (S,..), acido propionico
(Sprop) Y Metano (S.,4) por accion de bacterias acetogénicas degradadoras de acido
valérico (X-).

El &cido oleico (S,;.) se transforma en acido acético (S,..) e hidrogeno molecular
soluble (S},) por accion de bacterias acetogénicas degradadoras de &cido oleico (Xg).
El &cido acético se transforma en metano (S.,4) Y didxido de carbono (S.,,) por
accion de bacterias metanogénicas acetoclasticas (X,).

El dioxido de carbono (S.,,) es reducido por las bacterias metanogénicas
hidrogenotroficas (X;,) utilizando el hidrogeno (S;,) para formar metano (S.;4)-

El dioxido de carbono, hidrogeno y metano se transfieren entre las fases liquidas y
gaseosas del reactor.
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4.2. Sustrato utilizado en el modelo

El sustrato que ingresa al reactor esta conformado por una combinacion de materia organica
disuelta y sin disolver, esta materia organica se puede interpretar como una mezcla de
carbohidratos, proteinas y lipidos. Para poder realizar una comparacion con los experimentos
llevados a cabo en el Laboratorio de Sistemas Autométicos de Control, se considera un
inoculo formado a partir del estiércol vacuno, en el cual se descompone la cascara de cacao.
La composicion del estiércol de vaca es la que se muestra en la Tabla 30, este considera
valores obtenidos de ensayos realizados por el Laboratorio de Sistemas Automaticos de
Control y valores obtenidos de literatura revisada.

Tabla 30. Composicion del estiércol de vaca

Unidades Composicién
Materia Seca 2 % 18.71
Materia Seca Organica ? % 15.84
Proteina cruda ° % 5.56
Carbohidratos ° % 2.34
Lipidos b % 0.87
Lignina ? % 3.55
Celulosa ® % 5.8
Cationes libres © % 0.46

Fuente: 2 (Universidad Nacional de Piura, 2015), b (Yu, Wensel, Ma, & Chen, 2013), ¢ (Ecochem, 2016).

El valor de materia seca se obtuvo después de un ensayo por el que se seca la materia fresca
en una estufa a 105 °C por 4 horas. En el caso de la materia seca organica se realiz6 un
ensayo de calcinacion en mufla a 650 °C durante 4 horas (Universidad Nacional de Piura,
2015). Por otro la cascara de cacao se sometié a los mismos ensayos para obtener los valores
de materia seca y materia organica seca, el resto de valores se obtuvo de literatura revisada.
A continuacidn se presenta la caracterizacion de la cascara de cacao resumida en la Tabla
31.
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Tabla 31. Composicion de la cascara de cacao

Unidades Composicién

Materia Seca ? % 13.068

Materia Seca Orgénica ° % 11.122

Proteina cruda ° % 1.098
Lipidos b % 0.57

Ligninab % 3.106

Celulosa ® % 3.292

Azucares totales (fructuosa) b % 0.431
Cationes libre © % 0.9

uente: wagboe, Hanzat, umiae, Inpiie, , panaque, Nissen, unez, , erra-
F 2 (Uwagboe, H Olumide, & Akinbile, 2010), ® (1 & Ni & Nufiez, 2015), € (S
Bonvehi & Escola-Jorda, 1998).

4.3. Estequiometria del proceso de biodigestion anaerobica

Definidas las etapas del proceso, las reacciones que se llevardn a cabo y los sustratos y
productos presentes en cada etapa se procede a establecer las ecuaciones estequiométricas,
paso previo al balance de masa. Como se menciona en el capitulo anterior existen tres
reacciones de masa en los procesos biolégicos, por tanto se clasifica a la hidrolisis como una
reaccion de sintesis de productos por metabolismo primario y las etapas siguientes como
reacciones de crecimiento bacteriano y formacién de productos por metabolismo secundario.

4.3.1. Hidrdlisis

La etapa de hidrolisis es necesaria en el proceso de biodigestion porque asegura que las
bacterias puedan catabolizar el sustrato inicial. En esta etapa intervienen enzimas segregadas
por las bacterias acidogénicas. La velocidad de reaccion se considera como una funcion de
primer orden y los sustratos iniciales son los carbohidratos, proteinas y lipidos. Los
carbohidratos al inicio del proceso se agrupan en insolubles (C¢H1¢0s)is Y Solubles
(C¢H1005)s. La fraccidn insoluble incluye uniones organicas de hidrogeno que se rompen
durante la hidrolisis (Angelidaki, Ellegaard, & Ahring, 1993). A continuacion se presenta la
ecuacion estequiométrica de la hidrdlisis enzimatica de los carbohidratos insolubles.

T
(CeH1005) s = Ymon (CsH1905)s + (1 - YM) (CeH1005)in
Scar car mon car

(59)

Donde Ymon es el rendimiento de formacién de monosacaridos (g/L mon/ g/L car) Y 1 €5 la

car

velocidad de reaccion hidrolitica de carbohidratos (g sustrato/L dia). Como se aprecia los
productos obtenidos después de la hidrélisis son carbohidratos solubles, los cuales se
consideran como monosacaridos y materia organica inerte o que no se puede degradar. Las
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proteinas se representan con la formula (C;3H,:0,N3S), esta se agrupa en gelatinas
insolubles y gelatinas inertes o estructura proteinica inaccesible (Angelidaki, Ellegaard, &
Ahring, 1999). La ecuacion estequiométrica de la hidrdlisis de proteinas tiene la misma
forma que la de los carbohidratos.

.
(C13Hz50,N38) 5 —

Spro

(60)

Y ami (C13Hp507N355)s + <1 - Ya_mi> (C13Hy507N35) i

To 1o
p Sami p

Donde Yam: €s el rendimiento de formacion de aminoacidos (g/L ami/ 9/L pro) Y 71 €S la

pro

velocidad de reaccion hidrolitica de proteinas (g sustrato/L dia). Como se aprecia los productos
obtenidos después de la hidrolisis son proteinas solubles, las cuales se consideran como
aminoacidos y materia organica inerte o que no se puede degradar. Los lipidos son
representados como gliceroles trioleatos (GTO, Cs,H;040¢). LOs gliceroles trioleatos son
descompuestos en gliceroles (C;HgO5) y acido oleico (CygH540,) durante la hidrolisis
(Hanaki, Matsuo, & Nagase, 1981). A continuacidn se presenta la ecuacion estequiométrica
de la hidrdlisis enzimatica de los gliceroles trioleatos.

T
Co7H10406 +3H,0 > C3HgO3 + 3 C1gHz,0,

Slip Sgli ole (61)

Donde r, es la velocidad de reaccion hidrolitica de lipidos (g sustrato/L dia). La celulosa
(CgH;(05) es un biopolimero compuesto por moléculas de monosacaridos, la hidrolisis de
la celulosa es muy lenta debido a la configuracion de este compuesto que dificulta el actuar
de las enzimas celulasas. Los productos obtenidos después de la hidrélisis son
monosacaridos y materia organica inerte. La ecuacion estequiométrica de la hidrélisis de
celulosa se presenta a continuacion (Saeman, 1945).

T
(CsH1005)is = Y gu (CH1005)s

cel

(62)

Scel Sglu

Donde r; es la velocidad de reaccion hidrolitica de celulosa (g sustrao/L dia) y Ygu €s el

cel

rendimiento de produccién de monosacéridos a partir de la hidrdlisis de celulosa (g/L g/
g/L ). La lignina es un polimero conformado por oligdmeros y mondmeros aromaticos. La
hidrolisis de la lignina es lenta a causa de la complejidad de su estructura molecular, como
se aprecia en la Figura 18.
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Figura 18. Estructura de la lignina. Diferentes tipos de uniones monoméricas y componentes monémeros
aromaticos son mostrados.

Fuente:  (Young & Frazer, 1987)

Después del proceso de hidrolisis se obtienen los siguientes compuestos: vanilina, acido
benzoico, fenol, catecol, entre otros.

(C31H34011)n [Vamlma] + [Benzoato] + [Fenol] + [Catecol]

Sig (63)

Donde , es la velocidad de reaccion hidrolitica de lignina (g sustrato/L dia).

4.3.2. Acidogénesis

En la etapa de acidogénesis los productos obtenidos de la hidrdlisis son descompuestos por
bacterias acidogénicas. Por tal motivo se debe definir la velocidad de reaccion en funcion a
la tasa de crecimiento bacteriano y la concentracidn bacteriana. En esta etapa, como en las
siguientes, las bacterias seran representadas por la formula empirica (CsH,NO,). Los
monosacaridos son degradados en acido acético (C,H,0,), propionico (C3Hg0,), butirico
(C,Hg0,) y dibxido de carbono (€0,), por accion de bacterias acidogénicas degradadoras
de monosacaridos (X;), como se presenta en la siguiente ecuacidon estequiométrica
(Angelidaki, Ellegaard, & Ahring, 1993).

5 (CgHyo0s), + 6NH; = 6 CsH,NO, + 13H,0

Smon X1

(CeHyo05)s + 3H,0 = 2 CH,0, + 2 CO, + 4 H,

Smon Sace Sco2 Sh2

(64)

3 (CgHyp05), + Hy0 3 4 C3Ho05 + 2 CyHW05 + 2.CO,

Smon Spro Sace Scoz
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5 (CgHy005)s = 7 C4HgO, + 8 CO, + 2 Hy

Smon Shut Scoz Sh2

Donde 75 es la velocidad de reaccidn acidogénica de monosacaridos (g bacterias/L dia). En el
caso de la cascara de cacao los monosacéridos son representados por la fructosa que es
degradada por accion de bacterias acidogénicas (X,), como se presenta en la siguiente
ecuacion estequiométrica.

5 (CgHy206)s + 6NH; - 6 CsH,NO, + 18H,0
Sfru Xz

(CeHyp0g)s + 2H,0 = 2 CH, 0, + 2 CO, + 4 H,
Sfru Sace \5::2/ ;71;
Te (65)
3(CeH1504)s = 4 C3Hg04 + 2 C,H,04 + 2 CO, + 2H,0
Sfru Spro Sace ;;

(CHi206)s =5 C4Hg0y +2CO, + 2 Hy

Sfru Shut Scoz Sh2

Donde 1, es la velocidad de reaccion acidogénica de monosacaridos (g bacterias/L dia). Los
aminoéacidos son degradados en acido acético, propionico, butirico, valérico (CsH,,0,) y
dioxido de carbono, por accion de bacterias acidogénicas degradadoras de aminoacidos (X3),
como se presenta segun la siguiente ecuacion estequiométrica (Angelidaki, Ellegaard, &

Ahring, 1999).
5 (Cy3Hys0,N3S)s = 13 CsH,NO, + 2NHy + 5H,S + 9H,0

X3

Sami

2 (Cy3Hys0,N3S), + 12H,0 3 13 C,H,0, + 6NH; + 2H,S

Sami Sace

7 (CyaHys0,N3S)s + 29H,0 3 26 C3Hg0, + 21NHy + 7H,S + 13 CO, .

Sami Spro Scoz

5 (CyzHys0,N3S)s + 17H,0 3 13 C,Hg0, + 15NHy + 5H,S + 13 CO,

Sami Sbut Scoz

(C13Has0,N5S), + 3H,0 3 2 CsHyy O, + 3NH; + H,S + 3 CO,

Sami Syal Scoz

Donde 7, es la velocidad de reaccion acidogénica de aminoacidos (g bacterias/L dia). Los
gliceroles son degradados en acido propionico, por accion de bacterias acidogénicas
degradadoras de glicerol (X,), como se presenta segun la siguiente ecuacion estequiomeétrica.

10 C3HgO3 + 5 CO5 + TNH3 3 7 CsH,NO, + 26H,0
Sgli 5002 X4
rg (67)
4’C3H803 g 3 C3H602 + 7H2 + 3 COZ

Sgii Spro Sh2 Sco2




75

Donde rg es la velocidad de reaccion acidogénica de gliceroles (g pacterias/L dia).

4.3.3.  Acetogénesis

La etapa de acetogénesis comprende los procesos de degradacion del acido propidnico,
butirico, valérico y oleico para la formacion de acido acético, didxido de carbono e hidrogeno
molecular. El acido propionico es degradado en &cido acético, dioxido de carbono e
hidrogeno molecular (H,), por accion de bacterias acetogénicas degradadoras de acido
propionico (Xs), como se presenta segun la siguiente ecuacion estequiométrica.

10 C3Hg0, + 5 CO, + TNH; =3 7 CsH,NO, + 16H,0
Spro E;)-ZJ Xs

T9 (68)

C3Hg0, + 2H,0 3 C,H,0, + CO, + H,

Spro Sace Scoz Sh2

Donde 7 es la velocidad de reaccion acetogénica del &cido propionico (g vacterias/L dia). El
acido butirico es degradado en acido acético e hidrogeno molecular, por accion de bacterias
acetogénicas degradadoras de acido butirico (X¢), como se presenta segun la siguiente
ecuacion estequiométrica.

C,HgO, + COy + NHs =3 CH,NO, + 2H,0
Shut Scoz Xe

T10 (69)

C,HgO, + 2H,0 23 2 C,H,0, + 2 H,

Shut Sace Sh2

Donde ry, es la velocidad de reaccion acetogénica del acido butirico (g bacterias/L dia). El
acido valérico es degradado en &cido acético, acido propidnico y metano (CH,), por accion
de bacterias acetogénicas degradadoras de &cido butirico (X,), como se presenta segun la
siguiente ecuacion estequiomeétrica.

10 CsHy00, + 15 CO, + 13N H; 3 13 CsH,NO, + 24H,0
Sval EZO—ZJ X7

T11 (70)

CsHyo0, + 2H,0 = C,H,0, + C3HgO, + 2 H,

Sval Sace Spro Sh2

Donde 7, es la velocidad de reaccion acetogénica del &cido valérico (g bacterias/L dia). El
acido oleico es degradado por bacterias acetogénicas degradadoras de acidos grasos de
cadena larga, LCFA, por sus siglas en inglés, (Xg), formandose &cido acético e hidrogeno
molecular, como se presenta segln la siguiente ecuacion estequiomeétrica.

10 C1gHs40, + 75 CO, + 51NH; -3 51 CsH,NO, + 68H,0
Sole ts‘::; Xg

T12 (71)

CigH3,0, + 6 CO, + 10H,0 312 C,H,0, + 3 H,

Sole Scoz Sace Sh2

Donde r;, es la velocidad de reaccion acetogénica de acido oleico (g bacterias/L dia).



76

4.3.4. Metanogénesis

La etapa de metanogénesis comprende dos procesos la degradacion del acido acético y la de
la reduccion de didxido de carbono en metano. A continuacion se presenta la ecuacion que
representa la degradacion de &cido acético, por accion de arqueas metanogénicas (Xo).

5 CyH,0, + 2NH; 3 2 CsH,NO, + 6H,0
Sace X9

T13 (72)

C,H,0, = CH, + CO,

Sace Scha Sco2

Donde 1,5 es la velocidad de reaccidn metanogénica aceticlastica (g bacterias/L dia). La
reduccion de didxido de carbono soluble en metano, utilizando el hidrogeno soluble, es
realizada por arqueas metanogénicas hidrogenotroficas (X;,). Se considera el hidrogeno
producido en las etapas de acetogénesis de acidos propionico, butirico y oleico.

10 Hy + 5C0, + NHy =5 CsH,NO, + 8H,0
— —— _
Sh2 Sco2 X10
T1a (73)
4H, + COy 3 CH, + 2H,0
— —— ——

Sh2 Scoz Scha

Donde r,, es la velocidad de reaccién metanogénica hidrogenotrofica (g bacterias/L dia).

4.4, Coeficientes de rendimiento

A partir de las ecuaciones estequiométricas se pueden obtener los coeficientes de
rendimiento degradacion de sustrato (g sustrato/g bacteria) Y de formacion de producto (g producto/d
bacteria) €N base a la masa bacteriana (Hong, 1989). Si se considera una ecuacion
estequiométrica general para la reaccion de crecimiento bacteriano y formacién de productos
por metabolismo secundario.

aS + bN + cO, » mX +nP + pH,0 + qCO, (74)

Las fuentes de carbono, fuentes de nitrégeno, productos y masa bacteriana son representadas
por S, N, P y X, respectivamente; a, b,c, m,n,p, q son coeficientes. Los coeficientes de
rendimiento se pueden determinar conociendo la formula quimica de S, N, X y P. El
coeficiente de rendimiento de crecimiento bacteriano a partir de la degradacion de sustrato

(Yf) es el siguiente.

mM,
aM, (75)

Yx =
N

La masa molecular de la masa bacteriana es M, y M, es la masa molecular del sustrato. La
inversa de este coeficiente se conoce como el coeficiente de rendimiento de degradacion de

sustrato a partir del crecimiento bacteriano (Yg).

X
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_aM;

Ys =
% mM,

(76)

El coeficiente de rendimiento de formacion de productos a partir de la degradacion de
sustrato (Yg) es el siguiente.

nMp
aM, 77

Yp =
s

La masa molecular del producto es M,, y M es la masa molecular del sustrato. El producto
de los coeficientes de las ecuaciones 77 y 78 es el coeficiente de formacion de productos a

partir del crecimiento bacteriano (Yg).
nM

Yp = —F
%me

(78)

Con estas férmulas se definen los coeficientes de rendimiento de produccion y degradacion
de cada compuesto dependiendo si actlan como reactantes o productos en las sucesivas
etapas de la digestion. Estos coeficientes obtenidos se agrupan en la Tabla A.1 (Anexo A),
el signo negativo define el rendimiento de consumo del sustrato y el signo positivo el
rendimiento de produccion del sustrato.

4.5. Flujo Gaseoso

El presente modelo tomaré en cuenta la transferencia de hidrogeno, didxido de carbono y
metano entre los estados liquido y gaseoso. Para lo cual, es necesario agregar los términos
de velocidad de transferencia masica de estos elementos, definidos en el capitulo anterior.

Gnz = Klapy(Spz — Spa) = Klap, (Spz — HpzGrz)
dcoz = Klacy, (Scoz - S:oz) = Klacy, (Scoz - HCOZGCOZ)

« (79)
qcha = Klach4(Sch4 - Sch4) = Klach4(Sch4- - Hch4Gch4)

Gnnz = Klanps(Spns — Spnz) = Klaynz(Snnz — HunzGuns)

La velocidad de transferencia masica entre fases (g producto /L dia) del hidrogeno, dioxido de
carbono, metano y amoniaco son qnz, Geo2, Gena Y Gnnz. respectivamente. Klay,, Kla,,s,
Kla.ns Y Klay,ys son las tasa de transferencia de los productos (1/dia). Hy,, H.oz, Hepa Y
H,n3 son las constantes de Henry para cada producto (g producto/L atm) Y Gpna, Gz, Gena Y
Gnns las presiones parciales (atm). Se asume que la presion dentro del reactor se debe
mantener constante, por tanto la velocidad de flujo total molar fuera del reactor es igual a la
cantidad transferida de la fase liquida a la gaseosa (Balmant, Oliveira, Mitchell, Vargas, &
Ordonez, 2014), como se muestra en la siguiente ecuacion.

V V %4
F= Klahz (Shz - S;{Z) + Klacoz (Scoz - S;oz) + Klach4(sch4 - S:hzl-)
MhZ McoZ Mch4

LV (80)
+ Klanns (Snns — Suns) Mo
n
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El volumen de la fase liquida (L) es V; My, M.,2, Mops Y Myps SON las masas molares
(9/mol) del hidrogeno, diéxido de carbono, metano y amoniaco, respectivamente. El
hidrogeno molecular, diéxido de carbono y metano en la fase gaseosa se reordenan para
expresarse en términos de la presion parcial de estos en la fase gaseosa. Esto se observa en
las siguientes ecuaciones.

dgzz _ %[l{lahzﬁghz - S,’;Z)MLM _F- %hTz
d(;ctm _ % [Klacm(scm — S04 MIC/M _F. G;:L;] (81)
df;hs — % Kla,n3(Spnz — Snns) MI;B _F. G;:3]

Donde Vj representa el volumen de la fase gaseosa (L) y Pr la presion total (atm), R es la
constante universal de los gases (atm L/mol K) y T es la temperatura.

4.6. Velocidad de reaccion (r)

Durante el proceso de digestion se consideraron 16 reacciones bioldgicas, agrupadas segun
la etapa en que se desarrollan, representadas en las ecuaciones estequiomeétricas antes vistas.
En estas ecuaciones se han definido las velocidades de reaccion, estas corresponden al
tiempo que las bacterias degradan los sustratos. En la etapa de hidrélisis ocurren cinco
reacciones bioldgicas cuyas velocidades de reaccidn se establecen como la siguiente funcion
de primer orden.

"o = Kn.carScar
= kh.prospro
12 = knaipSiip (82)
13 = Kp.cetScet
Ty = KniigSiig

Las tasas de hidrolisis (1/dia) de carbohidratos, proteinas, lipidos, celulosa y lignina son
kh.carf kh.prm kh.lipf kh.cel y kh.liga respectivamente. Scara Sproa Slipv Scel y Slig son las
concentraciones de sustratos (g/L). Se observa que la velocidad de reaccion es directamente
proporcional a la concentracion de sustrato a diferencia de las etapas siguientes (Balmant,
Oliveira, Mitchell, Vargas, & Ordonez, 2014). Algunos estudios consideran que esta etapa
es inhibida por el incremento de &cidos grasos volatiles (Angelidaki, Ellegaard, & Ahring,
1993). Para las etapas siguientes es necesario representar las velocidades de reaccion de
acuerdo a variables ambientales como la temperatura y el pH, y a valores de estado, como la
concentracion de sustratos presentes durante la reaccion. La velocidad de reaccién en cada
etapa es directamente proporcional a la concentracién de bacterias que intervienen en estas,
es asi que se tiene:
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s = W X4 T10 = UeXe
Te = U2 X r1 = Uy Xy
7 = pU3X3 T2 = HgXg (83)
Tg = UsXy 13 = HoXg
Ty = UsXs 14 = M10X10

La velocidad especifica de crecimiento de las familias de bacterias es u,,. Los subindices 5,
6, 7 y 8, se relacionan con la degradacion de monosacaridos, fructosa, aminoacidos vy
gliceroles, respectivamente; 9, 10, 11y 12, con la degradacién de &cido propidnico, butirico,
valérico y oleico, respectivamente; finalmente 13 y 14 se relacionan con la metanogénesis
aceticlastica e hidrogenotréfica. Como se mencioné en el apartado anterior se tomaré en
cuenta la transferencia de masa entre estados liquido y gaseoso. Por tanto se definen las
siguientes velocidades de reaccion.

15 = Qco2 = KlacoZ(Scoz - 5202)

T16 = qnz = Klap,(Spz — Sp2)
) (84)
717 = Qcna = Klacna(Scna — Sena)

718 = qnnz = Klanps(Snps — Sprz)

4.6.1. Cinética de crecimiento bacteriano sin inhibicion

Como se menciond antes en la etapa de acidogéenesis, acetogénesis y metanogénesis la
velocidad de reaccion es proporcional a la velocidad especifica de crecimiento de las
bacterias (u). A pesar de que la velocidad especifica depende las condiciones de operacion
(temperatura, pH, etc.) y el medio reactivo (concentracion de compuestos carbonosos,
nitrogenados, etc.), en la mayoria de casos se expresa por el modelo empirico de Monod.

S
= timex (55 ) ®)

La velocidad especifica de crecimiento maxima (1/dia) es umqx Y K, €s la constante de
Michaelis-Menten (g/L). De acuerdo a este modelo el crecimiento se limita por falta de
sustrato y la descomposicion es completa cuando el sustrato ya no estd disponible. Este
modelo se aplica durante las etapas de acidogénesis, acetogénesis y metanogénesis
aceticlastica. Sin embargo, para la reaccion de metanogénesis hidrogenotréfica la expresion
de la velocidad especifica es la siguiente.

— Shz ScoZ
Hu .umax,ll ShZ + Ks,hZ SCOZ + Ks,coz (86)

La razén de esta diferencia es que en esta etapa se necesitan dos sustratos para realizar el
proceso, es asi que el modelo de Monod se debe modificar. De igual manera el modelo de
Angelidaki considera al amoniaco como un sustrato que participa en cada etapa del proceso,
el modelo planteado omite esta condicion y solo lo considera como sustrato inhibidor.
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4.6.2. Cinética de crecimiento bacteriano con inhibicion

En un primer andlisis el modelo no consideré el efecto de la inhibicion por exceso de
sustrato, por tanto se usé el modelo Monod. Luego se analizé el efecto inhibidor de la
concentracion de sustratos. En primer lugar se debe definir si la inhibicion es competitiva o
no competitiva. Se diferencian por el efecto en el valor de concentracion al 50% de la
velocidad especifica de crecimiento méxima o constante de Michaelis-Menten (Dochain,
2008). En el caso de la inhibicion no competitiva la constante de Michaelis-Mente no es
afectada, por otro lado la inhibicion competitiva incrementa el valor de esta constante. La
inhibicion competitiva se expresa con el modelo de Andrews.

S
U=Unax — a2
Ko+5+2- (87)

K;
La concentracion del sustrato cuando se reduce al 50% el crecimiento de las bacterias
maximo debido a la inhibicion del sustrato (g/L) es K;. La inhibicion no competitiva se
expresa con la siguiente ecuacion.
U= Umax S + Ki (88)

La investigacion llevada a cabo por Angelidaki en 1998 describid que la concentracion de
acido oleico era el factor inhibidor de las etapas de acidogénesis, acetogénesis y
metanogénesis. La inhibicion que produce es competitiva solo en la acetogénesis de acido
oleico, mientras que en las otras reacciones produce inhibicion no competitiva. Por otra parte
el &cido acético produce una inhibicién competitiva en la acetogénesis de &cidos grasos
volatiles. Finalmente el amoniaco produce una inhibicion no competitiva en la
metanogénesis. En el apartado anterior se menciond que algunas investigaciones consideran
a la concentracion de acidos grasos volatiles como inhibidora de la reaccién hidrolitica, por
tanto la ecuacion se expresa de la siguiente forma, tomando en cuenta que la inhibicion no
es competitiva (Angelidaki, Ellegaard, & Ahring, 1993).

. — K kivra S
0,sustrato h.sustrato ki,VFA + Z VFA sustrato (89)

Donde k; yr4 €s la constante de inhibicion por presencia de &cidos grasos volatiles (g/L). En
la Tabla 32 se resumen los inhibidores de cada etapa y el tipo de inhibicion que producen.
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Tabla 32. Inhibiciones usadas en el modelo

Etapa del proceso Inhibidor Tipo de inhibicidén

Hidrolisis Suma de acidos grasos volatiles No competitiva
Acidogénesis Acido oleico No competitiva

Acetogénesis de acido oleico Acido oleico Competitiva
Acido oleico No competitiva

Acetogénesis

Acido acético Competitiva

Acido oleico No competitiva
Metanogénesis aceticlastica

Amoniaco No competitiva

Fuente: (Angelidaki, Ellegaard, & Ahring, 1999).
4.6.3. Efecto inhibidor del pH y la temperatura

En el capitulo anterior se menciond el efecto del valor de pH en las reacciones bioldgicas,
este valor se determina por el equilibrio idénico de componentes, como diéxido de carbono,
acido acético, propionico, butirico, entre otros. Del siguiente balance i6nico se obtiene la
concentracion de iones H* (Angelidaki, Ellegaard, & Ahring, 1993).

C0,+ H,0 & HCO;~ + H*
HCO;™ & C03*” +H?Y
HAc & Ac” +H?
HPr & Pr—+H?* (90)
HBut & But”™ + H*
NH,* & NH; +H*
H,0 & OH™ +H*

La primera reaccién es la disociacién del didxido de carbono en anion bicarbonato (HC05™)
e hidrén (H*), la segunda es la disociacién de bicarbonato en anién carbonato (C0;%7) e
hidrén, las tres siguientes reacciones son las disociaciones de los acidos acético, propiénico
y butirico en aniones acetato (Ac™), propionato (Pr~) y butirato (But ™), respectivamente.
La disociacion del cation amonio (NH,") resulta en la formacion de amoniaco e hidron,
finalmente la ultima reaccion es la auto ionizacion del agua en anion hidroxido e hidron. El
equilibrio de pH resultante se determina al resolver iterativamente la ecuacion de balance de
carga.

Ch(pH) = [H"] — [OH"]
= [HCO3] +2[CO;*7] + [Ac™] + [Pr7] + [But™] = [NH,*] (g
—[Z7]
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Todos los valores de esta ecuacion son expresados como concentraciones molares (mol/L),
Ch(pH) es la carga idnica dependiente del pH. An es la concentracion de aniones y Z, es la
concentracion de cationes. Z es la suma de cationes como el calcio, sodio y magnesio. Este
término permite definir el valor de pH segun las siguientes ecuaciones.

Ch(pH) + /(Ch(pH))? + 4K,
2

2K
SiCh(pH) <0 - [H*]= =
i Ch(pH) < [H7] —Ch(pH) + /(Ch(pH))? + 4K,,

SiCh(pH) >0 — [H]=

(92)

pH = —log[H"]

Donde K,, es la constante de auto-disociacion del agua. Se entiende como la reaccion donde
dos moléculas de agua reaccionan para producir un ion hidronio y un ion hidroxilo. Esta
constante depende de la temperatura del medio.

2747
pK, =4.771 + T
(93)
pK,, = —logk,,

La temperatura (T) esta en grados Kelvin. El efecto del valor de pH en la velocidad de
crecimiento es descrito por la funcion de pH de Michaelis (Angelidaki, Ellegaard, & Ahring,
1993).

1 + 2 - 109-5@Ki—PKp)
F(pH) =

1 + 10®H-PKr) + 10@Ki—pH) (©4)
Donde pK; es valor minimo de pH debajo del cual se inhibe el crecimiento bacteriano y pKj,
es el maximo valor de pH sobre del cual se inhibe el crecimiento bacteriano. Finalmente se
establecio que la velocidad de crecimiento bacteriano depende de la temperatura del proceso,
esta dependencia se correlaciona de forma lineal, que corresponde a la relacién encontrada
por Hashimoto (Hashimoto, 1982).

SiT < Topt - HUmax (T) = Hmax,Topt — a(TOPt - T)

SIT>Toe = Honar(T) = magrope 20 %)
(Tmax - Topt )

Donde la temperatura para la velocidad maxima de crecimiento es T,y,., la maxima

temperatura donde el crecimiento cesa es T4, Y @ €S un coeficiente de temperatura. En la

Tabla 33 se resumen las ecuaciones cinéticas bajo las consideraciones antes mencionadas.

En el modelo planteado se asume que el proceso se realiza a temperatura controlada, por

tanto se omite este parametro.
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Tabla 33. Ecuaciones cinéticas usadas en el modelo

Etapa del S
proceso Ecuacion cinética
PTTIE kivra
enl;'ilg]régzlcsal‘sde TO,sustrato = kh.sustrato (ki,VFA l+ Z—VFA Ssustrata (96)
carbohidratos y
proteinas
. U S S K;
Acidogénesis de u= #max< mon )( NH3 )( Lole > o7
monosacéridos Smon + Ks,mon SNH3 + Ks,NH3 Sole + Ki,ole ( )
y fructosa
Acidogénesis de U= max (&) o3
aminoacidos Sami + Ks,ami (98)
. , . S, li SNH3 Kiole
Acidogénesis de L=p ( g )( : F(pH
gligeroles TN Sgii + Ksgii) \Snuz + Ksnuz ) \Sote + Kiole (PH) (99)
. . Sot \| Snus
Aqet_ogenegls de K= Hmax = S2 <5NH3 + K NH3 F(pH) (100)
acido oleico \Ks,ole + So + I(Ui/ s,
i,ole
, . — ( S > SNH3 Ki,ace Ki,ole F( H)
AcetogeneSIS H = Hinax S+ Ks/ \Syus + Ks,NH3 Sace T Ki,ace Sote + Ki,ole P (101)
P S Snu3 Kiote Ki nns
Metanogénesis | u=u < ace >< : ’ F(pH)
aCGtiCléStiCa max Sace + Ks,ace SNHS + Ks,NH3 Sole + Ki,ole th3 + Ki,nh3 (102)
, . Shz Scoz SNH3
Metanogénesis U=u ( ) (
hidrogenotr(’)fica max Sha + Ks,hz Scoz + Ks.coz Swuz + KS,NHS (103)

Fuente: (Angelidaki, Ellegaard, & Ahring, 1999)
4.7. Mortalidad bacteriana

En el capitulo anterior se menciond que las baterias tienen un periodo de desarrollo, el cual
es afectado por las condiciones de operacion (temperatura, pH, etc.) y el medio reactivo
(concentracion de compuestos carbonosos, nitrogenados, etc.). Finalizado este tiempo el
nimero de bacterias vivas decrece, como se representa en la siguiente ecuacion
estequiométrica.

Kd,n
Xn— Xan (104)

Donde K;, es la tasa de muerte bacteriana, X, representa a las diferentes colonias
bacterianas activas y X, ,, las bacterias muertas. Las investigaciones sobre el proceso de
biodigestion establecen que la velocidad de muerte (1, ,,) es el 5% de la velocidad maxima
de crecimiento.

Tan = KgnXn = 0.05UmaxXn (105)
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4.8. Balance de masa

La dinamica de las reacciones biologicas se puede definir a partir de la expresion de flujo
masico, lo que se interpreta como: la variacion de la cantidad de un compuesto es igual a la
suma de lo que se produce o se suministra y la reduccion de lo que se consume o se decanta
(Dochain, 2008). Se obtiene le balance de masa conociendo las reacciones estequiométricas
que definen el proceso, asi como la hidrodinamica del reactor, flujo de masa a la entrada y a
la salida. Se agrupan las ecuaciones de balance en cada etapa.

4.8.1. Hidrdlisis

En la hidrolisis se definen los balances de masa de los sustratos iniciales: carbohidratos,
proteinas, lipidos, celulosa y lignina; como se aprecia en las siguientes ecuaciones.

d (SCCI.T) — Qent

(Scar,ent - Scar) —To

dt %4
d(fiptro) _ Qle/nt Soroont —Sora) =1
d(jztip) _ Qle/nt (St ont — St) — 1 w00
d(Z;el) = Qle,nt (Sceent = Scet) = 73

d(Sy; Q
(dltlg) = ‘e/nt (Slig,ent - Slig) T

Donde S,, representa la concentracion de sustrato durante el proceso (g/L), Spene la
concentracion de sustrato que ingresa en el flujo de entrada (g/L), V el volumen de reaccion

o volumen liquido (L), Q.. €l flujo de entrada (L/dia) y n, representa la velocidad de
reaccion de hidrdlisis de los sustratos (1/dia).

4.8.2. Acidogénesis

En la acidogénesis se analiza el balance de masa de los productos de la hidrdlisis que son
degradados en esta etapa: monosacaridos, aminoacidos y gliceroles. El balance maésico de
estos compuestos se expresa en las siguientes ecuaciones.

d (Smon) — Qent

(Smon,ent - Smon) + YM "Tp t+ YM T3 — YM T3

dt %4 car cel X1
d(Sfru) Qent
= S - S — Y
dt % ( fru,ent fru) f;_; 6 (107)
d(Sami) — Qent

(Sami,ent - Sami) + Ya_mi ‘T —Yami 1y

dt v pTo X3
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( gll) Qent
= Squi +Y > — Y11
dt % ( glient — gll) gll 2 ‘?TZ 3

Donde Ymon, Ysru, Yami ¥ Ygu representan los rendimientos de consumo de monosacaridos,
X1  xz xz X3

fructosa, aminoacidos y gliceroles, respectivamente, para la formacion de bacterias
acidogénicas degradadoras de las mismas (g/L sustrato/9/L bacterias). Ymon, Ymon, Yami y Y gu SON

car cel pro lip
los rendimientos de produccion (g/L sustrato/9/L sustrato) de monosacaridos aminoacidos y
gliceroles a partir de la hidrdlisis de carbohidratos, celulosa, proteinas y lipidos,
respectivamente. El balance de masa de las bacterias acidogénicas se representa con las
siguientes ecuaciones.

dg?) Qent LNt (X ome — X1 ) + 75 — Kaa - Xq
d(d)iz) Qent (Xgone — X2) + 76 — Kq s - X5
d(d)ig) Qent S (o omi — X3) + 77 — Ko X (108)
d(d)?) _ Qent 2enL (X one — Xa) + 75 — Kag - X

Donde X, representa la concentracion de bacterias durante el proceso (9/L), Xpene la
concentracion de bacterias que ingresa en el flujo de entrada (9/L), tmax.xn representa la
tasa maxima de crecimiento bacteriano.

4.8.3. Acetogénesis

En la acetogénesis se analiza el balance de masa de los productos de la hidrolisis y
acidogénesis que son degradados en esta etapa: acido propionico, butirico, valérico y oleico.
El balance méasico de estos compuestos se expresa en las siguientes ecuaciones.

d(Spr Q
(dI:r 0) — Ie/nt (Spro,ent

_Spm)"'ym'rs+Ym'7”6+Ym'r7+Ym-r8
X1 X2 X3 X4

— Ypro 19+ Ypro " 114
X5 X7

d(Spye)
el Qent (Sput.ent — Spue) + Ybut Ts + Youe * 76 + Youe 77 = Ypue * 110
dt Xz X3 X6 (109)

d(Sya) @
e = (Svl,ent - Sval) + Yv_al Ty — Yv_al "1
dt |4 X3 X7

d(Sore) @
oo’ - emt (Sole,ent - Sole) + Yoie "1 — Yote " 112
dt Tp X8

Donde Ypro, Ypro, Ypro, Ypro, Yoro, Yout, Ybut, Your Y Yvar representan los rendimientos de
X1 X2 X3 X4 X7 X1 Xz X3 X3

produccion (g/L sustrato/9/L bacterias)  de acido propidnico, butirico y valérico en presencia
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bacterias acidogénicas y acetogénicas, en caso de la degradacion de acido valérico. Yo s

lip

el rendimiento de produccion (g/L sustrato/g/L sustrato) de acido oleico a partir de la hidrolisis
de lipidos. Ypro, Ybue, Yvar Y Yoie sON los rendimientos de consumo del acido propionico,

Xs X6 X7 X8

butirico, valérico y oleico, respectivamente, por bacterias acetogénicas (g/L sustrato/g/L
bacterias). El balance de masa de las bacterias acetogénicas se representa con las siguientes

ecuaciones.
d(d)is) Qene XL (e ot — X5) + 7o — Kas - Xs
d(d)ie) Qene 2L (% ot — Xo) + T10 — Kag - Xe
d(d)?) Qent (X7 - X7) +r—Kyr X,
d(d)ig) Qene XN (Ko ene — Xg) + 1z — Kag - X

4.8.4. Metanogénesis

(110)

En la metanogénesis se analiza el balance de masa del acido acético, didéxido de carbono,
hidrogeno y metano, producidos en las etapas de acidogénesis, acetogénesis y en la
metanogénesis aceticlastica y hidrogenotréfica. EI balance mésico de estos compuestos se

expresa en las siguientes ecuaciones.

da(s,
(Sace) = Qene (Sace ent Sace) + Yace 15 + Yace Te + Yace - 17 + Yace
dt 4 ’ X1 X3 x5
+ Yace - 119 + Yace - 1q1 + Yace - 7"12 Yace - 113
X6 X7 X8 X9

d (Scoz) — Qent

dt x2 X3 x4
+ Yﬂ - T'9 Y@ Tlo Yﬁ T11 Yﬂ le + Yﬂ T13
X5 X6 X7 X8 X9
—Ycoz2 "1Ty4 — 15
X10

d(shz) Qent

dt X2 X4 X5
‘T10+ Yh2 1y + Yhz T2 =Y h2 "T14 —T16
X7 X8 X10

d(Sch4) Qent
= (Sch4,ent ch4) + Ych4 T3+ Ycna "1y — 17

(Scoz,ent coz) + YCOZ Ts +Yco2 ' Tg+Ycoz 17+ Yoz -

. ‘rg

(111)

(ShZGTlt _ShZ) + YhZ Ts + Yh_Z "Te + Yh_Z *Tg + YhZ " Tg + YhZ

X6
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dSpps _ Q
——= QTM (Snhzent = Snns) = Ynh3 *Ts = Yunz " 76 + Ynnz 77 — Ynnz * 7g
X1

dt X2 X3 X4
— Ynn3 - 9 — Ynns - o — Ynn3 "1 — Ynns - T2 — Ynns - i3
X5 X6 X7 X8 X9
— Ynn3 - 114 — g
X10

Donde Ynz, Yace, Yoz, Ycna Y Ynns representan los rendimientos de produccion (g/L
Xn Xn Xn Xn X2

sustrato/ 0/ L bacterias) de hidrogeno, acido acético, dioxido de carbono, metano y amoniaco en
presencia bacterias acidogénicas (X;, X,, X5 y X,), acetogénicas (X5, X¢, X; Y Xg) Y
metanogeénicas (Xo Y X1¢). Yz, Yace, Yeoz y Ynns representan los rendimientos de consumo

Xn Xn Xn Xn
(9/L sustrato/Q/L pacterias) de hidrogeno, dioxido de carbono y &cido acético, por bacterias

metanogénicas aceticlasticas (Xy) e hidrogenotroficas (X;,), en el caso del amoniaco por
bacterias acidogeénicas, acetogénicas y metanogénicas. El balance de masa de las bacterias
acidogénicas se representa con las siguientes ecuaciones.

d(X
% = Qle/nt (X9,ent - X9) + 113 — Kgo " Xy
112
d(X10) _ Qent )

it % (Xlo,ent - X1o) + 114 — Kg10 - X10

Como se menciond antes el proceso se desarroll6 en un reactor Batch, por tal motivo no es
necesario considerar un flujo de entrada. En conclusion en todas las ecuaciones presentadas
el término que contenga al flujo de entrada (Q.,,;) sera igual a cero.

4.8.5. Anionesy cationes libres

En el caso de los cationes libres, los balances masicos se representan de la siguiente manera.

dZ Q@
dat = eTnt (Zene — Z) (113)

Donde Z,.,; es la concentracion de cationes libres en el flujo de entrada y Z es la
concentracion de cationes libres durante el proceso. Para definir las concentraciones molares
de los aniones y cationes presentes en el balance i6nico se deben usar las relaciones de
equilibrio i6nico. En el balance idnico se aprecia que la disociacion de un mol de reactante
produce un mol de hidron y un mol de anion dependiendo del compuesto del que proviene,
de esta manera se simplifica las relaciones que se presentan a continuacion.

- ScoZ/Mcoz
[HCO3™] = K
1+ + az2,c02
Kal,coz [H+]
114
[CO 2_] — ScoZ/Mcoz ( )
’ [H] [H*]?
1+ +

Kaz,coz Kal,coZKaZ,coz
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Sace/Mace

[H*]
14+ —
Ka,HAc

[PT‘_] . SpTO/MpTO
LR
Ka,HPr

Sbut/Mbut
[H*]

1+ 5——
Ka,HBut

S M

[Ac™] =

[But™] =

Ka,nh3

1+ [H*]

Donde K, ,, son las constantes de disociacion de cada compuesto [mol/L] y los valores en
corchetes representan la molaridad de los compuestos [mol/L].

4.8.6. Produccion de biogas

La produccion de biogas se obtiene de la suma de la producciéon de metano, didxido de
carbono, hidrogeno y amoniaco. Se asume que la transferencia masica entre fase liquida y
gaseosa equivale a la produccion de gases. Por tanto la produccion de biogas (Q, L/dia) se
expresa de la siguiente forma.

T1s5 ri7 T16 18
0= (3ot + e+ vy
McoZ Mch4 MhZ Mnh3 s

(115)

Donde V; es el volumen estandar (L/mol). Finalmente este valor se divide entre la masa
organica seca expresada en kilogramos, este valor obtenido permite realizar una
comparacion entre los ensayos realizados.

4.8.7. Balance Energético

El balance energético descrito en esta seccidn se basé en las investigaciones realizadas en el
Laboratorio de Sistemas Automaticos de Control sobre el proceso de fermentacion del cacao.
(Chavéz Rodriguez, 2015). El balance energético requiere definir las entalpias de reaccion
(calor absorbido o desprendido durante dicha reaccion) que se llevan a cabo en cada etapa
del proceso. La entalpia de una reaccion se calcula a partir de las entalpias de formacion
(energia necesaria para formar el compuesto a partir de especies elementales que lo
componen) de los reactivos y productos que intervienen en dicha reaccion. Se consideran las
ecuaciones (64) al (73) para poder realizar el calculo de las entalpias, siguiendo el siguiente
modelo de ecuacion estequiomeétrica

ald+ bB - cC +dD (116)

De modo que el célculo de la entalpia de reaccion se obtiene de la diferencia entre las
entalpias de formacion de los productos y reactantes.
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AH, = < H + d H 2 H b H
r =g @ T T @ T ) (117)
Las entalpias de formacion de cada componente se calculan a partir de la siguiente ecuacion.

T
Hy = Hf + f CpidT (118)

Tr

Hp representa la entalpia de formacion estandar del compuesto obtenido a 25 °C y presion
de 1 atm. Cp; es la capacidad calorifica y Ty es la temperatura estandar (25 °C). Estos valores
se encuentran en la Tabla 34.

Tabla 34. Entalpias de formacion y capacidades calorificas de los compuestos presentes en el proceso

Entalpia de formacién Capacic_jgd calorifica mol-ar Masa molar
Compuesto (H?,) [KJ/mol] a presion constante (Cp;) [g/mol]
[J/K mol]
Monosacaridos -1271 218.6 162.141
Fructosa -1265.6 230.5 180.16
Aminoéacidos -624.9 232.8 27.862
Gliceroles -669.6 221.9 92.0938
Ac. Propidnico -510.8 152.8 74.08
Ac. Butirico -533.9 178.6 88.11
Ac. Valérico -560.24 210.33 102.13
Ac. Oleico -764.8 814.69 282.4614
Ac. Acético -483.88 123 60.0211
Didxido de carbono -393.5 37.135 44.01
Amoniaco -46 80.80 17.03
H,0 -285.8 73.375 18.01528
H, 0 28.64 2.01589
Metano -74.87 52.93 16.04
H,S -21 34.102 34.1

Fuente: (Linstrom & Mallard, 2014).

La entalpia de reaccion de la degradacion de los monosacaridos se obtiene a partir de la
siguiente expresion.
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AH,s = 0.744(—483.88 x 10% + 123(T, — 25))
+0.5(—510.8 x 10% + 152.8(T), — 25))
+ 0.4409(—533.9 x 10% + 178.6(T}, — 25))

+0.6909 (—393.5 x 103 + 37.135(T, — 25)

+0.0254(—285.8 x 10° + 73.375(T), — 25))
—0.1115(—46 x 10° + 80.8(T, — 25))

— (—1271 x 10% + 218.6(T), — 25)))

(119)

AH,s = 146.1973 x 103 + 46.5678(T, — 25) [ ] ]
mol,,on

Donde T, es la temperatura de la biomasa. Las entalpias de reaccion de las siguientes etapas
se calculan de igual manera, obteniéndose.

AH,¢ = 160.898 x 103 + 46.5681(T), — 25) I l
molg,

AH,, = 489.8221 x 103 — 181.2889(T, — 25) [ ] ]
mol i

mol

AH,g = —110.5634 x 103 — 2.154(T}, — 25) [ ] l
gli

AH,o = 209.937 x 103 — 57.1888(T},, — 25) l J l
moly;.qp

AH,,, = 152.0797 X 103 — 29.0196(T, — 25) [ (120)

molbut]

AHyyq = 35.9058 x 10° — 9.2277(T, — 25) [moII z]
va

AH,;, = 1016.8751 X 10° — 470.5832(T,, — 25) [moll l ]
ole

AH,,5 = 23.4196 X 103 — 34.8234(T, — 25) [mo]l ]
ace

AH,,, = —64.2001 x 10 + 11.4995(T,, — 25) [molh ]
2

Finalmente la entalpia total de reaccion se obtiene al sumar las entalpias antes descritas.
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AH H AH
Hr[l]z 2 X 15 X Ymon X V 4+ —2X 16 X Ypru X V + — X 77 X Yami

S mon X1 fru X2 ami X3

AH AH AH
TsxrngguxV+ rgXTgXYpropXV‘f‘ 19
M X4 X5 but

gli
AH1; (12
xrloxybutXV‘l' Xr:llXYyalXV"}'—Xrlz
X6 val X7 ole
AHr13 AHT14-
X Yore XV + X113 X Yace XV + X T4 X Y2 XV

X8 ace X9 h2 X1

XV +

prop
AHrll

Para poder expresar el balance energético durante el proceso, se considera que el proceso de
vaporizacion de agua dentro del reactor demanda transferencia de calor, asi como la
generacion de calor por las reacciones quimicas (Hy), expresado por las entalpias de
reaccion, y finalmente la trasferencia de calor solo ocurre hacia el medio circundante (sin
considerar la transferencia que ocurre entre la biomasa y las paredes del recipiente). El
balance energético se expresa de la siguiente forma.

d[Tp(M X Cpm + W X Cpy)] B
dt B

Donde C,,, es la capacidad calorifica de la materia seca (1000 Jkg™*K™?!), C,,, es la
capacidad calorifica del agua liquida (4184 ] kg~*K~1), Mes la masa total de sélidos en el
proceso (kg), W es la masa de agua en el proceso (kg) y k,, es la inversa de la resistencia
equivalente por conduccion segun la geometria del reactor, para la simulacién se asemeja a
un cilindro de altura L.

HT - kw(Tamb - Tb) (122)

2mkL
ey = —
w In (rexterno) (123)

Tinterno
Donde k es la conductividad térmica del vidrio borosilicato (1.14 Wm™!K™1). La
temperatura ambiente (T,,,;) se obtuvo de la data obtenida por el radar de la Universidad
de Piura resumida en la Tabla 35.
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Tabla 35. Temperatura ambiente (T,,,;,) medida por el radar de la Universidad de Piura

Tiempo (dias) ;ﬁg}gﬁigt(l:g Tiempo (dias) ;nirkngﬁizt(l:g
0.00 20.5 3.25 23.9
0.25 24.3 3.50 29.2
0.50 29.9 3.75 24.1
0.75 24.4 4.00 20.9
1.00 20.5 4.25 25.2
1.25 24.2 4.50 30.1
1.50 29.5 4.75 24.8
1.75 25.1 5.00 21.4
2.00 21 5.25 24.6
2.25 25.3 5.50 28.5
2.50 31.2 5.75 23.9
2.75 24.6 6.00 21.3
3.00 21.2

Fuente: Laboratorio de Sistemas Automaticos de Control.



Capitulo 5

Simulacion y Resultados

En el capitulo anterior se menciond que se tienen dos procesos de digestion, de estiércol
vacuno, para la formacién del inoculo, y la cascara de cacao, para poder comparar la
produccion de biogés del modelo simulado con los resultados experimentales. Ambos se
Ilevan a cabo en reactores Batch, segin los experimentos realizados en el Laboratorio de
Sistemas Automaticos de Control se utilizaron matrices Erlenmeyer de 500 mL. En primer
lugar si diluyeron 270 g de estiércol vacuno en 2000 mL de agua, este se dividio en 4
matraces por lo que la concentracion de estiércol se considera aproximadamente 135 g/L. El
estiércol vacuno presenta una composicién que permite definir las concentraciones iniciales
de sustrato en el proceso. Las concentraciones iniciales de bacterias presentes en el estiércol
vacuno se asumen que son pequefias, aproximadamente 0.01 ¢/L, para bacterias
acidogénicas y acetogénicas y 0.001 g/L para bacterias metanogénicas (Balmant, Oliveira,
Mitchell, Vargas, & Ordonez, 2014). En el caso de la cascara de cacao, se consideraron 15
gramos de cascara en 500 mL de agua, por tanto la concentracion de cascara de cacao es 30
g/L. La cascara de cacao antes de ingresar en el reactor fue aplastada hasta obtener particulas
de 10 mm para incrementar la superficie de contacto de los sustratos, facilitando la
metabolizacion de las bacterias, se siguid los estandares de la norma VDI 4630. Las
concentraciones de compuestos en el estiércol vacuno y en la cascara de cacao se presentan
en la Tabla 36. EI modelo analizado considera la inhibicion por concentracion de sustratos,
como acido oleico y acido acético (Angelidaki, Ellegaard, & Ahring, 1999), también se toma
en cuenta el efecto del valor de pH y el de la temperatura. El sistema de ecuaciones de
balance masico consta de balance de sustratos, productos, bacterias, presiones parciales y
cationes libres. Por tanto se deben definir las constantes que se utilizan en el modelo, estas
constantes son extraidas de estudios realizados por Angelidaki, Baltman, entre otros. En la
Tabla A.2 (Anexo A) se muestra las constantes usadas en el modelo.
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Tabla 36. Concentraciones de compuestos en el estiércol vacuno y en la cascara de cacao.

. Concentraciones
Concentraciones de de compuestos en
Compuesto Nomenclatura compuestos en el Nomenclatura la céscal?a de cacao
estiércol vacuno (g/L) (/L)
Proteina cruda Spro (t=0) 7.506 Spro (t=0) 0.3294
Grasas totales Sip (=0) 1.1745 Sip (t=0) 0.171
Carbohidratos Scar (t=0) 3.159 Scar (t=0) -
totales
Lignina Siig (t=0) 4.7925 Siig (t=0) 0.9318
Celulosa Scer (1=0) 7.83 Scer (t=0) 0.9876
Azucares totales Sgu (t=0) - Sgu (t=0) 0.1293
(fructosa)
Cationes libres Z (t=0) 0.621 Z (t=0) 0.27

Fuente: (Universidad Nacional de Piura, 2015).

A continuacion se muestran los resultados obtenidos de las simulaciones llevadas a cabo en
Simulink, simulador del programa MATLAB. En primer lugar se lleva a cabo una re-
parametrizacion del modelo propuesto por Angelidaki, en las siguientes figuras se presenta
lo obtenido al variar los parametros de tasa maxima, constantes de saturacion y rendimientos
de produccion y consumo. En los Anexos B y C se aprecia el disefio del modelo y el cédigo
con que se programd. Primero se presenta la produccién de biogas obtenida al considerar los
parametros del modelo de Angelidaki, se aprecia que la produccién de biogas alcanza su
mayor valor en el primer dia y este estd compuesto en mayor parte de amoniaco y diéxido
de carbono, sin embargo durante todo el proceso no se produce metano.

Angelidaki considera el amoniaco como un compuesto que actla como sustrato en cada
etapa, por lo que su concentracion es la que genera la inhibicion de toda etapa del proceso
de biodigestion. La acidogénesis de aminoacidos es el proceso donde se produce amoniaco,
la concentracion elevada de proteinas y el rendimiento elevado de produccién de
aminoéacidos son las principales razones de este comportamiento.

Se procede a simular el modelo con los parametros del modelo de Angelidaki, obteniéndose
los resultados presentados en la Figura 19. Como se observa en la figura es necesario realizar
una variacién de parametros para que el modelo refleje los resultados obtenidos en los
experimentos realizados en el laboratorio.
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Figura 19. Produccion de biogas por kg oTS (a) y produccion de componentes del biogas (b).

Fuente: Elaboracion propia.
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En primer lugar se procede a variar la tasa de reaccion hidrolitica dentro del rango presentado
en la Tabla 37.

Tabla 37. Rango de tasas de reaccidn hidrolitica

Sustrato Tasa méxima de hidrdlisis [1/dia]
Carbohidratos 0.025 - 106

Proteinas 0.0096 - 10

Lipidos 0.005 - 10

Fuente: (Wolfsberger, 2008)

En la Figura 20 se aprecian los resultados de la produccion de biogas al modificar la tasa de
reaccion hidrolitica, acidogénica, acetogénica y metanogénica, asi como las constantes de
saturacion en cada etapa.
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Figura 20. Produccién de biogas por kg oTS con diferentes valores de tasas de reaccion hidrolitica.

Fuente: Elaboracion propia.

Como se aprecia en la figura la variacion de la tasa maxima de reaccion hidrolitica afecta
en el comportamiento de la produccion de biogas, mientras mayor es este parametro mayor
es el valor maximo de produccidn, sin embargo no hay un cambio en el tiempo que abarca
la produccion de biogas y tampoco en la composicion de este como se observa en las
siguientes figuras. La produccion de metano es nula en todos los casos y los valores de
diéxido de carbono y amoniaco son los tnicos afectados por el cambio de este parametro,
como se observa en la Figura 21.
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Fuente: Elaboracion propia.
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A continuacion se procede a variar los parametros de la etapa de acidogénesis, segun los
rangos presentados en la Tabla 38.

Tabla 38. Rango de parametros de la etapa acidogénica

Tasa de crecimiento

Constante de

Sustrato bacteriano [1/dia] saturacion [g/L] Rendimiento
Aminoécidos 2.52 -10.42 0.0428 — 0.686 0.059 - 0.159
Monosacaridos 3.57-6.43 0.08243 - 0.8857 0.0581 -0.1919

Fuente: (Wolfsberger, 2008)

En la Figura 22 se aprecia la variacion de la produccion de biogéas al modificar los parametros
de tasa maxima de crecimiento y constante de saturacion en la etapa de acidogénesis.
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Figura 22. Produccion de biogés por kg oTS con diferentes valores de tasa de crecimiento (a) y constante
de saturacién (b).

Fuente: Elaboracion propia.

Se observa un comportamiento similar de la produccion, sin embargo en el caso que la
velocidad méxima de crecimiento es multiplicada por 0.1 el proceso se retarda
considerablemente. También se puede observar que al incrementar la constante de saturacion
el proceso es retardado, pero en menor medida; mientras menor sea este valor el efecto de la
concentracion del sustrato es menor sobre la tasa de crecimiento y si se incrementa mucho
solo reducird el valor de la tasa independientemente de la concentracion del sustrato.
Mientras mayor sea la tasa de crecimiento, los sustratos seran consumidos mas répido
disminuyendo su concentracién en pocos dias. No obstante la composicion del gas producido
es mayormente dioxido de carbono y amoniaco como se comprueba en la Figura 23, por
tanto la variacion de estos pardmetros no brinda datos representativos del proceso.
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Figura 23. Produccidn de componentes del biogas con una tasa de crecimiento multiplicada por 0.1 (a.1) y
10 (a.2) y constante de saturacion multiplicada por 0.1 (b.1) y 10 (b.2).

Fuente: Elaboracion propia.
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A continuacion se procede a variar los parametros de la etapa de acetogénesis, segun los

rangos presentados en la Tabla 39.

Tabla 39. Rango de parametros de la etapa acetogénica

Tasa de crecimiento

Constante de

Sustrato bacteriano [1/dia] saturacion [g/L] Rendimiento
Acido Oleico 0.0108 - 0.519 0.0075 — 0.455 0.0152 - 0.0914
Acido Valérico 0.23-9.6 0.087 - 0.299 0.0272 - 0.0702
Acido Butirico 0.271-2.72 0.0339 - 0.789 0.0328 — 0.0806
Acido Propionico 0.239-3.13 0.0299 — 0.745 0.021-0.1

Fuente: (Wolfsberger, 2008)

En la Figura 24 se presenta la variacion de la produccion de biogéas al modificar los
parametros de tasa méxima de crecimiento y constante de saturacion en la etapa de

acetogénesis.
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Figura 24. Produccion de biogés por kg oTS con diferentes valores de tasa de reaccion acetogénica (a) y
constante de saturacion (b).

Fuente: Elaboracion propia.

Se observa un comportamiento similar de la produccion y ademéas que el efecto de la
variacion de estos parametros es menor que la etapa acidogénica. Solo se aprecia un
incremento de produccion al aumentar la tasa de crecimiento. La concentracion de hidrogeno
es afectada por la variacién de estos parametros, al incrementar la tasa de crecimiento la
produccién de hidrogeno aumenta. Sin embargo se aprecia que la composicién del gas
producido es mayormente diéxido de carbono y amoniaco como se comprueba en la Figura
25, por tanto la variacion de estos parametros no brinda datos representativos del proceso.
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Figura 25. Produccion de componentes del biogas con una tasa de crecimiento multiplicada por 0.1 (a.1) y
10 (a.2) y constante de saturacion multiplicada por 0.1 (b.1) y 10 (b.2).

Fuente: Elaboracion propia.
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Finalmente se procede a variar los parametros de la etapa de metanogénesis, segln los rangos

presentados en la Tabla 40.

Tabla 40. Rango de parametros de la etapa metanogénica

Tasa de crecimiento

Constante de

Sustrato bacteriano [1/dia] saturacion [g/L] Rendimiento
Acido Acético 0.0119-1.19 0.0152 - 0.628 0.387 - 0.733
Hidrogeno 0.075-0.901 0.00216 — 0.0482 0.1172 -0.348

Fuente: (Wolfsberger, 2008)

En la Figura 26 se presenta la variacion de la produccién de biogas al modificar los
pardmetros de tasa maxima de crecimiento y constante de saturacion en la etapa de
metanogénesis. Al variar la constante de saturacion se observa un comportamiento similar
en la produccion, sin embargo si se incrementa la tasa de crecimiento se observa que hay un
incremento de produccién al tercer dia y que al finalizar el proceso no llega a cero. Se
observa que la produccion de biogas durante la segunda y tercera semana es en mayoria
hidrogeno, como se aprecia en los casos antes analizados, se concluye que se debe ajustar el
rendimiento de produccidn de hidrogeno. Otra observacién es la produccion elevada de
metano, por lo que también debe ajustarse el rendimiento de produccion de metano.
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Figura 26. Produccion de biogés por kg oTS con diferentes valores de tasa de crecimiento (a) y constante
de saturacién (b).

Fuente: Elaboracion propia.

Se observa que al disminuir la tasa de crecimiento o variar la constante de saturacion, la
composicion del gas producido es mayormente didxido de carbono y amoniaco, a excepcion
del incremento de la tasa de crecimiento, como se comprueba en la Figura 27, por tanto la
variacion de estos pardmetros no brinda datos representativos del proceso.
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Figura 27. Produccién de componentes del biogas con una tasa de crecimiento multiplicada por 0.1 (a.1) y
10 (a.2) y constante de saturacion multiplicada por 0.1 (b.1) y 10 (b.2).

Fuente: Elaboracion propia.
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Como se aprecia en la figura, si se incrementa la tasa de crecimiento de las bacterias
metanogénicas se produce un segundo pico de produccion de gas, el cual esta compuesto por
metano y dioxido de carbono. Por lo que se puede afirmar que la tasa de crecimiento es un
parametro que puede ser ajustado.

Finalmente se varia la constante de saturacion del amoniaco, presente en todas las etapas del
proceso, se observa que su efecto en la produccion de biogas es mas notable. Si se incrementa
este parametro se aprecia que el comportamiento es similar, al disminuir su valor se observa
un incremento en la produccion de biogas en los ultimos dias del proceso. Mientras mas se
reduzca este valor menor sera su efecto en la tasa de crecimiento bacteriano por lo que se
aprecia los resultados de la Figura 28.
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Figura 28. Produccion de biogas por kg oTS con diferentes valores de constante de saturacion del amoniaco.
Fuente: Elaboracion propia.

Las concentraciones de los productos son afectadas considerablemente por la concentracion
de amoniaco en el proceso, se observa en la Figura 29 que al reducir la constante de
saturacion hay un incremento de produccién de metano y didxido de carbono en los Gltimos
dias lo que no se aprecia con otro parametro en el proceso. Se concluye que la variacion de
la constante de saturacion de amoniaco combinado con la variacion de las tasas de
crecimiento bacteriano permite un ajuste mas preciso del modelo.
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Como se expuso al inicio del capitulo se considera que el inoculo se formd durante una
semana a partir de estiércol vacuno, utilizando las concentraciones de estiércol vacuno de la
Tabla 37. Al finalizar este periodo la concentracidn de sustratos es despreciable, condicion

propuesta por los estandares VDI 4630. A continuacion se presentan en la Figura 30 los datos
obtenidos de la simulacion.
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Fuente: Elaboracion propia.
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En las figuras anteriores se aprecian los resultados de la simulacién, al séptimo dia las
concentraciones de sustratos son aproximadamente cero, de modo que el inoculo solo esta
formado por bacterias. Se debe considerar que debido a las elevadas concentraciones de
proteinas en el estiércol vacuno la produccion de amoniaco es elevada al inicio del proceso
inhibiendo el crecimiento bacteriano posterior. Por tanto se ajustdé el rendimiento de
produccion de amoniaco en primer lugar, también se ajustd la tasa de crecimiento de
bacterias acetogenicas. Las concentraciones de bacterias obtenidas son muy parecidas a las
asumidas al inicio del modelo, en la Tabla 41 se presentan las concentraciones obtenidas.

Tabla 41. Concentracidn de bacterias después del pretratamiento

Bacterias Concentracion [g/L] Bacterias Concentracion [g/L]
Acidogénicas 0.012 Acetogénicas 0.019
degradadoras de glucosa degradadoras de acido
butirico
Acidogénicas 0.001 Acetogénicas 0.013
degradadoras de degradadoras de &cido
fructosa valérico
Acidogénicas 0.076 Acetogénicas 0.019
degradadoras de degradadoras de &cido
aminoacidos oleico
Acidogénicas 0.013 Metanogénicas 0.06
degradadoras de aceticlasticas
gliceroles
Acetogénicas 0.024 Metanogénicas 0.012
degradadoras de acido hidrogenotroficas
propidnico

Fuente: Elaboracion Propia.

Las concentraciones de la cascara de cacao de la Tabla 37 junto con estos datos son las
condiciones iniciales del proceso de biodigestion. EI modelo propuesto por Angelidaki es
re-ajustado para poder contrastarlo con los datos experimentales, a continuacion se presentan
los resultados obtenidos en la Figura 31.
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Figura 31. Produccion diaria de biogés.

Fuente: Elaboracion propia.

Los resultados experimentales muestran un descenso en la produccién de biogas entre el
quinto y décimo dia, lo que se explica por una inhibicion del crecimiento bacteriano, el
modelo se ajusta a este comportamiento. La produccion acelerada de biogés en los primeros
dias se debe a la concentracion de proteinas y su descomposicién en aminoécidos, los cuales
permiten la formacion de &cido acético. La descomposicion de los aminoacidos ocurre en
los primeros dias del proceso, como se observa en la Figura 30. Se redujo la tasa de reaccion
hidrolitica, ya que los sustratos iniciales (proteinas, lipidos) se encuentran en una estructura
mas dificil de descompones. También se ajustaron las tasas de crecimiento de bacterias
acetogénicas para asegurar una descomposicién mas acelerada de los acidos grasos volatiles.



Conclusiones

En el mundo se han dado diferentes esfuerzos por reducir el consumo de recursos no
renovables, como residuos fosiles. Dentro de estos esfuerzos se implementan
tecnologias que utilicen residuos organicos para la produccion de energia, un ejemplo
de esto son los reactores anaerobicos.

Los reactores anaerobicos presentan diferentes configuraciones, pero dependiendo
del fin y la escala requerida, se debe escoger la adecuada. También se realizan
procesos posteriores a la biodigestion para elevar la calidad de los productos finales
dependiendo de la demanda.

El biogés dependiendo de su composicion puede ser utilizado en diferentes procesos,
por tanto se debe asegurar que los componentes principales sean el metano y didxido
de carbono.

Los biodigestores son utilizados en paises desarrollados, como Alemania, para la
producir energia a escala nacional, en centrales de elevadas capacidades. En paises
asiaticos se usa para reducir la contaminacion ambiental y proveer a comunidades
rurales de energia sustentable. En paises africanos, no solo se utiliza para la
produccion de energia sino también para la produccién de biosol y recuperacion de
suelos.

En el Pert se han realizado proyectos para la implementacion de estos mecanismos
en zonas rurales, lamentablemente la falta de una cultura de mantenimiento
preventivo y falta de conocimientos técnicos por parte de los pobladores y
encargados produjo el abandono de estos esfuerzos. Sin embargo en el sector privado
se han implementado biorreactores, utilizados para la descomposicion de residuos
agricolas principalmente, con un impacto positivo en las empresas.

La modelacion del proceso de biodigestidn se ha desarrollado desde la mitad del siglo
XX; iniciado por los estudios realizados por Hill sobre el crecimiento bacteriano,
hasta las propuestas presentadas por Angelidaki y el AMD1 para descomposicion de
materia organica compleja.
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Los compuestos que conforman la céscara de cacao estan rodeados de fibras
indigestibles o compuestos de estructura compleja, como la lignina. Esto produce
que exista una resistencia a la hidrolisis, etapa inicial del proceso, lo que se traduce
en la inhibicién del proceso. Por tal motivo es necesario un pretratamiento de la
cascara, ya sea mecanicamente, térmica, quimica o bioldgica, el método mas
econdmico y sencillo es el mecanico.

Los modelos matematicos tratan de representar la dindmica del proceso de digestion,
existen modelos que no consideran la inhibicion provocada por la concentracion de
ciertos sustratos, sin embargo dependiendo del compuesto a descomponer se define
el sustrato inhibidor. Angelidaki considera que las proteinas y lipidos son los
compuestos que al descomponerse produciran inhibidores del proceso. El cacao tiene
una elevada concentracién de proteinas y lipidos por lo que el modelo es aplicable
en este caso.

El modelo debe ser re-parametrizado, la tasa de reaccion hidrolitica se redujo por las
condiciones de los sustratos presentes en la cascara. También se incremento la tasa
de crecimiento bacteriano en la etapa acetogénica y metanogénica para que los
procesos se desarrollen en un tiempo corto.

El estudio realizado facilitard el desarrollo de futuras investigaciones sobre el
proceso de biodigestion tanto en reactores batch como continuos. Se estima que el
cbdigo se podra reparametrizar bajo otras condiciones de las pruebas a realizar. En
caso de un reactor continuo se deberé considerar al sistema como dos regiones (de
flujo y de retencion) (Keshtkar, Abolhamd, Meyssami, & Ghaforian, 2003), entre las
que existe un flujo masico.
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Tabla A.1. Principales aplicaciones de biodigestores en el mundo
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Tabla A.1. Principales aplicaciones de biodigestores en el mundo (continuacion)
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Fuente: (Hojnacki, Li, Kim, Markgraf, & Pierson, 2011), (Heinsoo, 2011).




Tabla A.2. Coeficiente de rendimiento (g sustrato/d bacterias) Usado en el modelo
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Fuente: 2 (Angelidaki, Ellegaard, & Ahring, 1999).



132

Tabla A.3. Constantes propuestas por Angelidaki

Nomenclatura Valor Unidades Nomenclatura Valor Unidades
|4 0.5 L K nn3 0.05 g/L
v, 0.1 L Kivra 0.33 g/L
V; 22.4 L/mol Kiole 5 g/L
R 0.082 atm L/mol K Kipro 0.96 g/L
T 310 K Kipue® 0.72 g/L
G2y Geozs 0 (t=0) atm Kivar © 0.4 g/L
Genar Guns 0 (t=0) atm Kinn3 0.26 g/L
Py 1 (t=0) atm Kaicoz 4.909 x 107 mol/L
Qont 0.0532 L/dia Kuz.con 5.623 x 101! mol/L
kpcar " 1 1/dia Konac 1.73 x 10 mol/L
knpro" 1 1/dia Konpr = Ko npue © 1.445 x 10 mol/L
Kniip " 1 1/dia Konns 1.567 x 10° mol/L
kpcer 0.0093 1/dia Klay,, Kla,y,, 48 1/dia
Kla p,, Klayns
knig 0.0015 1/dia Hp, 0.01 g/L atm
Pmax.x1 5.10 1/dia H.p, 0.04 g/L atm
Umax.x2 5.10 1/dia Hepy 0.07 g/L atm
Umax.x3 6.38 1/dia Hyps 0.0646 g/L atm
Pmax x4 0.53 1/dia My, 2 g/mol
Umax.xs 0.49 1/dia Mo, 44 g/mol
Umax.x6 0.67 1/dia Mpa 16 g/mol
Pmax.x7 0.69 1/dia Mpps 17 g/mol
Pmax.xs 0.55 1/dia Mo 60 g/mol
Pmax,x9 0.60 1/dia My, 74 g/mol
Umax.x10 0.60 1/dia My 88 g/mol
K mon 0.50 g/L Kg1 0.24 1/dia
K fru 0.50 a/L Kg, 0.24 1/dia
K ami 0.50 g/L Ky 0.24 1/dia
K gii 0.01 g/L Ky 0.24 1/dia
Ks pro 0.269 g/L Kys 0.24 1/dia
K put 0.176 g/L Kie 0.24 1/dia
K var 0.175 g/L Ky 0.24 1/dia
K o1e 0.02 g/L Kyg 0.24 1/dia
Ks ace 0.12 g/L Kao 0.24 1/dia
Ksno 0.0003 g/L Ki10 0.24 1/dia
Ks coz 0.012 g/L

2 Efecto inhibidor del 4cido acético en la acetogénesis de acido propionico, b butirico, ¢ valérico.

Fuente: ¢ (Jablonski, Biernacki, Steinigeweg, & Lukaszewicz, 2015), f(Xia, Zhang, & Fang, 2012), 9

(Angelidaki, Ellegaard, & Ahring, 1993), h (Jayasinghe, Hettiaratchi, Mehrotra, & Kumar, 2011),
(Angelidaki, Ellegaard, & Ahring, 1999), (Balmant, Oliveira, Mitchell, Vargas, & Ordonez, 2014).



Anexo B

Disefio en Simulink del Modelo Matemético, con Bloques S-Function Builder y

Subsistemas
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Figura B. 1. Bloque S-Function Builder del modelo de biodigestion
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Figura B. 2. Subsistema del modelo térmico.
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Anexo C

Cddigos de Simulacion de un Modelo Paramétrico en Simulink, MATLAB

C.1. Cddigo del modelo de matematico del biorreactor

double v=0.5;
double rg=0.082;
double t=310;
double vg=0.1;
double
r0,rl,r2,r3,r4,r5,r6,r7,r8,r9,r10,r11l,r12,r13,r14,r15,rl6,r17,r18,rl19,r20
,r21;

double Kla=24;
double Hh2=0.01;
double Hco2=0.04;
double Hch4=0.07;
double Hnh3=0.0646;
double Mh2=2;
double Mco2=44;
double Mch4=16;
double Mnh3=17;

double a0=0.5; //+hidrolisis carbohidratos
double al=0.01; //+hidrolisis celulosa
double a2=12.8576; //-acidogenesis glucosa
double a3=12.8576; //-acidogenesis fructuosa
double a4=0.8; //0.35 +hidrolisis proteinas
double a5=14.4928; //-acidogenesis aminoacidos
double a6=0.1041; //+hidrolisis lipidos
double a7=19.999; //-acidogenesis gliceroles
double a8=2.9366; //+acidogenesis glucosa
double a9=2.9366; //+acidogenesis fructuosa
double al0=1.1178; //+acidogenesis aminoacidos
double all=15.1506; //+acidogenesis glicerol
double al2=14.2984; //-acetogenesis propionato
double al3=10.0286; //+acetogenesis valerato
double al4=3.0795; //+acidogenesis glucosa
double alb5=3.0795; //+acidogenesis fructuosa
double al6=1.0449; //+acidogenesis aminoacidos
double al7=14.3155; //-acetogenesis butirato

double al8=0.7005; //0.35 +acidogenesis aminoacidos

double al9=13.8232; //-acetogenesis valerato
double a20=0.9579; //+hidrolisis lipidos
double a21=14.6712; //-acetogenesis oleatos
double a22=3.543; //+acidogenesis glucosa
double a23=3.543; //+acidogenesis fructuosa

double a24=9.2824; //+acidogenesis aminoacidos
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double
double
double
double
double

double
double
double
double
double
double
double
double
double
double

double
double
double
double

double
double
double

double
double

double
double
double
double
double
double
double
double

if
{

a25=10.8339;
a26=18.4562;
a27=17.2466;

a28=27.1567;
a29=24.1351;

a30=2.4128;
a31=2.4128;
a32=1.7227;
a33=0.2783;
a34=7.6686;
a35=0.3894;
a36=3.3053;
a37=0.5723;
a38=16.7256*4;
a39=17.9115;

ad40=1.
adl=0.
ad2=1.
ad43=3.

0834*0.
6152*0.
5087*0.
0796*0.

~e . N

(GG NG NS
~

~.

a44=0.
a45=6.
ad6=>5.

9658;
0821*5;
8053;

a47=0.1504;
a48=2.5023;

ub;

u6;

u’;

us8;

u9;

ul0;
toptl=0.00017;
topt2=0.00018;

(t0[01<53)

//+acetogenesis
//+acetogenesis
//+acetogenesis
//+acetogenesis

propionato
butirato
valerato
oleatos

//-metanogenesis aceticlastica

//0.8
//0.8
//0.8

+acidogenesis glucosa
+acidogenesis fructuosa
+acidogenesis aminoacidos

//-acidogenesis glicerol

//0.8

+acetogenesis propionato

//-acetogenesis butirato
//-acetogenesis valerato
//-acetogenesis oleatos

//0.8

+metanogenesis aceticlastica

//-metanogenesis hidrogenotrofica

//+acetogenesis propionato

//+acetogenesis butirato

//+acetogenesis oleato
//-metanogenesis hidrogenotrofica

//20
//1.75
//1.75

//-acidogenesis,

//+acidogenesis

ub=umax5[0]-toptl* (53-t0[0]);

lelse

{

ub=

}

if
{

umax5[0];

(t0[01<60)

ub=umax6[0] -topt2* (60-t0[0]);

lelse

{

u6=

}

if
{

umax6[0];

(t0[01<60)

u7=umax7[0]-topt2* (60-t0[0]) ;

lelse

{

+acetogenesis valerato
+metanogenesis aceticlastica
+metanogenesis hidrogenotrofica

acetogenesis,
aminoacidos

metanogenesis
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u7=umax7[0];
}
if (£t0[0]1<53)
{
u8=umax8[0]-toptl* (53-t0[0]);
lelse
{
u8=umax8[0];
}
if (£t0[0]1<55)
{
u9=umax9[0]-toptl* (55-t0[0]);
}else
{
u9=umax9[0];
}
if (£t0[0]<55)
{
ulO0=umaxl0[0]-toptl* (55-t0[0])
}else
{
ulO0=umax10[0];
}

r0=kh1[0]*xC[0]*ki1[0]/ (kil[0]+xC[10]+xC[11]+xC[12]+xC[14]);
r1=kh2[0]*xC[1]*k11[0]/(ki1l[0]+xC[10]+xC[11]+xC[12]+xC[14])
r2=kh3[0]*xC[2]*k11[0]/(ki1l[0]+xC[10]+xC[11]+xC[12]+xC[14]):;
r3=kh4[0]*xC[3];

r4=kh5[0]*xC[4];

r5=umaxl [0]*xC[6]*xC[19]1*xC[18]1*ki6[0]/ ((ksl1l[0]+xC[6])*(ksl1l2[0]+xC[18]) *(
kio[0]+xC[13]1));
ro=umax2 [0]*xC[7]1*xC[20]1*xC[18]1*ki6[0]/ ((ks2[0]+xC[7])* (ksl1l2[0]+xC[18]) *(
ki6e[0]+xC[13]));

r7=umax3[0] *xC[
r8=umax4 [0] *xC[
kio[0]+xC[13]1));

é] Cl211*ki6[0]1/ ((ks3[01+xC[8])*(ki6[0]1+xC[131]));
91*xC[22]1*xC[18]1*ki6[0]/ ((ks6[0]1+xC[9])* (ksl2[0]+xC[18])*(

I

r9=ubS*xC[10]*xC[23]*xC[18]*ki2[0]*ki6[0]/ ((ks5[0]+xC[10])*(ksl2[0]+xC[18]
) *(ki2[0]+xC[14]) * (ki6 [0]+xC[13]));
rl0=u6*xC[11]*xC[24]1*xC[18]*ki3[0]*ki6[0]/ ((ks6[0]1+xC[11])*(ksl2[0]+xC[18
1)*(ki3[0]1+xC[14])* (ki6[0]+xC[13]));

rll=u7*xC[12]*xC[25]*xC[18]*kid[0]*ki6[0]/ ((ks7[0]1+xC[12])*(ksl2[0]+xC[18
1) *(kid4[0]+xC[14]) * (ki6[0]+xC[13]));

r12=u8*xC[13]*xC[26]*xC[18]1*ki6[0]/ ((xC[13]*xC[13]+ks8[0]*ki6[0]+xC[13]*
16[0])* (ksl12[0]+xC[18]));

r13=u9*xC[14] ki6[0]/ ((ks9[0]+xC[14])* (ksl2[0]+xC[18

*xC[27]*xC[18]*ki5[0
1)* (ki5[0]+xC[18]) *

5]*xCI[1

))

]*
(ki6[01+xC[131));
6]1*xC[28]*xC[18]

Cl
] 4
xC / ((ksl0[0]+xC[15])* (ksll[0]+xC[1l6])* (k

’

rl14=ul0*xCJ[1
s12[0]1+xC[18]

r15=Kla* (xC[15] ]
rl6=Kla* (xC[16]-Hh2*xC[30]) ;
rl17=Kla* (xC[17]-Hch4*xC[31]);
r18=Kla* (xC[18]-Hnh3*xC[32]);
r19=(rl5*v/Mco2)+ (rl6*v/Mh2)+ (r1l7*v/Mch4)+ (r1l8*v/Mnh3) ;
r20=1+xC[29]+xC[30]+xC[31]+xC[32];

-Hco2*xC[29

’

)i
);
);
)

if (xC[0]<0)






dx[6]=a0*r0+al*r3-a2*r5;
}
if (xC[71<0)
{

NeJ
I
[@Ne]
~.

~

dx[10]=a8*r5+a9*r6+all0*r7+all*r8-al2*r9+al3*rll;

if (xC[11]1<0)

dx[12]=al8*r7-al9*rll;
if (xC[13]<0)

dx[131=0;
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xC[13]=0;
}

else
{
dx[13]=a20*r2-a2l1*rl2;
}
if (xC[14]1<0)

dx[14]=a22*r5+a23*r6+a24*r74+a25*r9+a26*rl10+a27*rll+a28*rl2-a29*rl3;

if (xC[15]1<0)

dx[15]=a30*r5+a3l*r6+a32*r/7-a33*r8+a34*r9-a35*r1l0-a36*rll-
a37*rl2+a38*rl3-a39*rl4d-rl5;

}
if (xC[16]1<0)

dx[16]=a40*r9+ad4l*rl0+ad2*rl2-a43*rld-rl6;

if (xC[17]1<0)

dx[19]=r5-kd1[0]*xC[19];



}
if (xC[20]<0)
{

if (xC[21]1<0)

dx[22]=r8-kd4[0]*xC[22];

if (xC[23]1<0)

if (xC[24]1<0)

dx[25]=r11-kd7[0]*xC[25];

if (xC[26]1<0)

dx[26]1=0;
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else
{
dx[26]=r12-kd8[0]*xC[26];
}
if (xC[271<0)

dx[29]=(rg*t/vg)* ((rl5*v/Mco2) - (r19*xC[29]/r20));
if (xC[30]1<0)

dx[30]1=0;
xC[30]=0;

dx[30]=(rg*t/vg) * ((rl6*v/Mh2)-(rl9*xC[30]/r20));

if (xC[311<0)

dx[31]=(rg*t/vg) * ((rl7*v/Mch4)-(r19*xC[31]/r20));

dx[32]=(rg*t/vg) * ((rl8*v/Mnh3)-(r19*xC[32]/r20));



C.2

double
double
double
double
double
double
double
double
double

h0=s[0
01):
hl=s[0
[01)
h2=s
h3=s
hi=s

1
2
3
hb5=s[4

[
[
[
[
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Cadigo del modelo de matematico de la variacion de pH.

hO,hl,h2,h3,h4,h5;
Mh2=2;

Mco2=44;

Mch4=16;

Mnh3=17;

Mace=60;

Mpro=74;

Mbut=88;

Mz=95;

1*ka0[0]*xC[0]/ (Mco2*ka0[0]*xC[0]+Mco2*xC[0]*xC[0]+Mco2*kal0[0]*kal]l

1*ka0[0]*kal[0]/ (Mco2*ka0[0]*kal[0]+Mco2*xC[0]*ka0[0]+Mco2*xC[0]*xC

1*ka2[0]/ (Mace*ka2[0]+Mace*xC[0]) ;
]*ka3[0]/ (Mpro*ka3[0]+Mpro*xC[0]) ;
1*ka4[0]/ (Mbut*kad [0]+Mbut*xC[0]) ;
1*ka5[0]/ (Mnh3*ka5[0]+Mnh3*xC[0]) ;
[0]1<0)
[01=0;
[0]=0;



C.3. Cadigo del modelo de matematico de la variacion de entalpia del proceso.

function H = EntalpiadeReaccion (r,Tb)

$#codegen
H5=((146.1973*10"3+ (Tb-25)*46.5678) /162.141)*r(5)*12.8576*0.5;
160.898*10"3+ (Tb-25)*(46.5681))/180.16) *r(6)*12.8576*0.5;
489.8221*10"3+ (Tb-25) *(-181.2889))/27.862) *r (7)*14.4928*0.5;
-110.5634*10"3+ (Tb-25) *(-2.154))/92.0938) *r (8)*19.999*0.5;
209.937*%107"3+ (Tb-25) * (-57.1888))/74.08) *r (9)*14.2984*0.5;

H6=((
H7=((
H8=((
H9= ((
=((152.0797*1073+ (Tb-25) * (-29.0196) ) /88.11) *r (10) *14.3155*0.5;
(
(
(
(

H10

H11=((35.9058*10"3+ (Tb-25)*(-9.2277))/102.13) *r(11)*13.8232*0.5;

H12=((1016.8751*10"3+ (Tb-25) * (-470.5832))/282.4614) *r(12)*14.6712*0.5;
H13=((23.4196*10"3+ (Tb-25) * (-34.8234))/60.0211) *r (13) *24.1351*0.5;
H14=((-64.2001*1073+ (Tb-25)*11.4995)/2.01589)*r (14)*3.0796*0.5;

Heat=H5+H6+H7+H8+H9+H10+H11+H12+H13+H14;

H = Heat;
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