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Método de producción de biohidrógeno y reactor 

Esta solicitud reivindica el beneficio de prioridad  de 

la Solicitud de Patente Provisional de EE. UU. Nº 

61/893,447, titulada "BIOHIYDROGEN PRODUCTION METHO D AND 

REACTOR" presentada el 21 de octubre de 2013, que s e 5 

incorpora con ello como referencia en su totalidad.  

CAMPO 

La presente descripción se refiere a la producción de 

hidrógeno, más en particular, al tratamiento de mat erial 

orgánico con microorganismos para la producción de 10 

hidrógeno por fermentación oscura. 

ANTECEDENTES 

Los problemas de la creciente demanda de energía y la 

contaminación del medio ambiente son abordados por diversos 

procesos biológicos para el tratamiento de residuos  15 

industriales. La producción de biohidrógeno a travé s de 

fermentación oscura es un procedimiento conocido pa ra el 

tratamiento de residuos industriales y la producció n de 

hidrógeno. 

Los microorganismos son capaces de producir hidróge no 20 

a través de ya sea la fotosíntesis o preferiblement e a 

través de la fermentación [Matsunaga, T., Hatano, T ., 

Yamada, A., Matsumoto, M., (2000) Microaerobic hydr ogen 

production by photosynthetic bacteria in a double p hase 

photobioreactor. Biotechnol. Bioeng. 68 (6), 647-651]. Los 25 

contaminantes orgánicos se convierten anaeróbicamen te en 
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metano en dos etapas distintas: la acidificación y la 

metanogénesis. La acidificación produce hidrógeno c omo un 

subproducto, que a su vez se utiliza como un donant e de 

electrones por muchos metanógenos en la segunda eta pa del 

proceso [Fang, H.H.P. y Liu, H. (2002) Effect of pH  on 5 

hydrogen production from glucose by a mixed culture . 

Bioresource Technology 82, 87-93]. La separación de las dos 

etapas es factible para la recogida de hidrógeno a partir 

de la primera etapa. La segunda etapa se utiliza, a demás, 

para el tratamiento de los productos de acidificaci ón 10 

remanentes, que incluyen principalmente ácidos gras os 

volátiles (VFAs). 

El reactor de tanque agitado continuo (CSTR) ha sid o 

el sistema más ampliamente utilizado para la produc ción 

continua de hidrógeno [Li, C., Fang, H.H.P., (2007)  15 

Fermentative hydrogen production from wastewater an d solid 

wastes by mixed cultures. Critical Reviews in Env. Sci. and 

Tech., 37, 1-39]. Dado que en un CSTR el tiempo de 

permanencia de sólidos de biomasa (SRT) es el mismo  que el 

tiempo de retención hidráulica (HRT), su concentrac ión en 20 

el líquido mixto se ve muy afectada por el HRT reco mendado 

de 1-12 h, que es óptimo para las elevadas tasas de  

producción de hidrógeno [Li y Fang, 2007]. La tasa máxima 

de crecimiento específico ( µmax) para el cultivo mixto de 

0.333 h -1 corresponde a un SRT min de 3.0 h [Horiuchi J.I., 25 

Shimizu T., Tada K., Kanno T., Kobayashi M., (2002)  
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Selective production of organic acids in anaerobic acid 

reactor by pH control. Bioresource Technol 82, 209-13]. 

La producción de hidrógeno (H 2) mediante fermentación 

oscura está siendo ampliamente investigada por sus ventajas 

prometedoras para el futuro de la energía de H 2. Es un 5 

procedimiento anaeróbico independiente de la luz qu e 

utiliza una amplia diversidad de materiales de alim entación 

y que puede producir metabolitos valiosos tales com o los 

ácidos acético y butírico como sub-productos [Nuri Azbar, 

David Levin (2012), State of the art and Progress i n 10 

Production of Biohydrogen. Bentham Science Publishe rs]. Sin 

embargo, la producción de H 2 fermentativa oscura por vías 

termodinámicamente favorables se caracteriza por 

rendimientos relativamente bajos, siendo posibles m ayores 

rendimientos sólo a través de vías termodinámicamen te 15 

desfavorables, por lo que se requiere energía. Adem ás, la 

mezcla de gas producto contiene dióxido de carbono (CO2), 

que tiene que ser separada [Azbar y Levin, 2012], p uesto 

que CO 2 es un contaminante principal, específicamente en 

las tecnologías de células de combustible que gener an 20 

electricidad a partir de gas H 2 [D.C. Dayton (2001), Fuel 

Cell Integration - A Study of the Impacts of Gas Qu ality 

and Impurities. National Renewable Energy Laborator y], 

porque las celdas de combustible tipo membrana de 

intercambio protónico (PEMFCs) requieren H 2 de alta pureza 25 
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(mayor que 99%) [Larminie J, Dicks A (2000), Fuel c ell 

systems explained. Nueva York: Wiley]. 

Las dos vías más comunes para la producción 

fermentativa oscura de H 2 a partir de glucosa son las vías 

de acetato y butirato (Ecuaciones 1 y 2), que limit an el 5 

rendimiento teórico de H 2 a entre 2 y 4 moles de H 2 por mol 

de glucosa. Ambas reacciones son termodinámicamente  

favorables (es decir, valores ∆G negativos) y cuanto más 

alta sea la relación de acetato a butirato, mayor s erá el 

rendimiento de H 2. Por lo tanto, el control del metabolismo 10 

del cultivo hacia la formación de acetato es un fac tor 

clave para lograr altos rendimientos de H 2 [Sompong O-

Thong, Poonsuk Prasertsan, Nils-Kare Birkeland (200 9), 

Evaluation of Methods for preparing hydrogen-produc ing seed 

inocula under thermophilic condition by process per formance 15 

and microbial community analysis. Bioresource Techn ology 

2009; 100: 909-918]. También, con el fin de maximiz ar el 

rendimiento de H 2, el metabolismo debería ser dirigido 

lejos de la producción de alcoholes (etanol, butano l) y 

ácidos reducidos (lactato) hacia la de ácidos graso s 20 

volátiles (VFA) [David B. Levin, Lawrence Pitt, Mur ray Love 

(2004), Biohydrogen production: prospects amd limit ations 

to practical application. International Journal of Hydrogen 

Energy 2004; 29: 173-185]. Sin embargo, la producci ón de 

propionato disminuye el rendimiento de H 2, ya que es una 25 

vía consumidora de H 2 (Ecuación 3). 
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C6H12O6 + 2H 2O → 2CH 3COOH + 2CO2 + 4H 2   ∆GR° = -196.4 KJ (1) 

C6H12O6 → CH3(CH2) 2COOH + 2CO2 + 2H 2   ∆GR° = -224.2 KJ (2) 

C6H12O6 + 2H 2 → 2CH 3CH2COOH + 2H2O   ∆GR° = -279.3 KJ (3) 

El principio de Le Chatelier establece que una 

reacción reversible se desplazará hacia la derecha si uno o 5 

más de sus productos se separan [Claire N. Sawyer, Perry L. 

McCarty, Gene F. Parkin (2003), Chemistry for Envir onmental 

Engineering and Science (5ª edición). McGraw-Hill 

Companies, Inc. 2003]. Por lo tanto, se espera que la 

separación eficiente de CO 2 del medio de cultivo desplace 10 

las vías de producción de H 2 hacia delante, aumentando la 

producción de H 2 y previniendo el consumo del Dinucleótido 

Nicotinamida Adenina (NADH), que es el material bas e para 

el desprendimiento de H 2 [Kaushik Nath, Debabrata Das 

(2004), Improvement of fermentative hydrogen produc tion: 15 

various approaches. Appl Microbiol Biotechnol 2004;  65: 

520-529]. Kraemer y Bagley discutían varios métodos  para 

mejorar el rendimiento de H 2, uno de los cuales era separar 

H2 disuelto y CO 2 de la fase líquida del proceso de 

fermentación [Jeremy T. Kraemer, David M. Bagley (2 007), 20 

Improving the yield from fermentative hydrogen prod uction. 

Biotechnol Lett, 2007; 29: 685-695]. 

Una de las técnicas comunes que se utilizan para la  

separación de gas disuelto es el burbujeo de gas. E l 

burbujeo es una técnica que generalmente implica bu rbujear 25 

un gas químicamente inerte a través de un líquido p ara 
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separar el o los gases disueltos. Hussy et al. obse rvaron 

un aumento en el rendimiento de H 2 de 1.0 a 1.9 mol/mol de 

hexosa convertido utilizando sacarosa como sustrato  en un 

CSTR hecho funcionar a un HRT de 15 horas y el logr o de una 

conversión de sacarosa del 95% después de burbujear  gas 5 

nitrógeno (N 2) de forma continua en el reactor [I. Hussy, 

F.R. Hawkes, R. Dinsdale, D.L. Hawkes (2005), Conti nous 

fermentative hydrogen production from sucrose and 

sugarbeet. International Journal of Hydrogen Energy  2005; 

30: 471- 483]. Kim et al. testaron la utilización d e N 2 10 

como gas de burbujeo en la producción de H 2 a partir de 

sacarosa en un CSTR hecho funcionar a un HRT de 12 horas y 

de carga de 40 g de COD/L.d y observaron un aumento  del 24% 

en el rendimiento de H 2 [Dong-Hoon Kim, Sun-Kee Han, Sang-

Hyoun Kim, Hang-Sik Shin (2006), Effect of gas spar ging on 15 

continous fermentative hydrogen production. Interna tional 

Journal of Hydrogen Energy 2006; 31: 2158-2169]. Ta nisho et 

al. observaron un aumento del 110% en el rendimient o de H 2 

mediante purga continua de gas argón en un experime nto 

discontinuo productor de H 2 por Enterobacter aerogenes 20 

utilizando melazas como fuente de carbono. Sin emba rgo, los 

procesos de burbujeo requieren equipos de procesami ento de 

alto costo de capital y mantenimiento. 

Las técnicas no de burbujeo para disminuir las 

concentraciones de gas disuelto pueden ser aumentar  la 25 

velocidad de agitación, aplicar vacío en el espacio  
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superior (es decir, disminuir la presión del espaci o de 

cabeza del reactor) y utilizar una membrana sumergi da para 

separar los gases disueltos [Kraemer y Bagley, supr a]. 

Mandal et al., [supra] observaron un aumento de 105 % en el 

rendimiento de H 2 de un experimento discontinuo productor 5 

de H 2 a partir de glucosa por Enterobacter cloacae por la 

disminución de la presión total del espacio de cabe za. El 

aumento en el rendimiento de H 2 se atribuyó a la inhibición 

del consumo de H 2 debido a la disminución de la presión 

total que conduce a la producción de la reducción d e sub-10 

productos tales como etanol y ácidos orgánicos [Man dal et 

al., supra]. Al reducir el contenido de H 2 y CO 2, se 

postuló que se producía la inhibición de la 

homoacetogenesis, evitando el consumo de H 2 y CO 2 para 

formar acetato. 15 

Jackson y McInerney establecieron que la degradació n 

de un sustrato se hace termodinámicamente posible a  través 

de la separación de los productos finales [Bradley E. 

Jackson, Michael J. McInerney (2002), Anaerobic mic robial 

metabolism can proceed closet o thermodinamic limit s. 20 

Nature 2002; 415: 454-456]. De acuerdo con ello, la  

degradación de la glucosa a través de dos vías que son 

termodinámicamente desfavorables podría ser desplaz ada 

hacia delante si el CO 2 se separó del espacio de cabeza. 

Las Ecuaciones 4 y 5 muestran las dos vías que cons umen 25 

butirato y propionato para producir acetato y H2. 



WO 2015/058295 8 PCT/CA2014/051011  

 

CH3(CH2) 2COOH + 2H2O → 2CH 3COOH + 2H2  ∆GR° = +27.8 KJ  (4) 

CH3CH2COOH + 2H2O → CH3COOH + CO2 + 3H 2  ∆GR° = +41.5 KJ  (5) 

Park et al. enseñan un procedimiento discontinuo pa ra 

la producción de H2 a partir de glucosa con burbuje o 

inicial del reactor para asegurar condiciones anaer obias, 5 

en combinación con el secuestro de CO 2 del espacio de 

cabeza, utilizando una disolución al 30% en peso de  KOH 

[Wooshin Park, Seung H. Hyun, Sang-Eun Oh, Bruce E.  Logan, 

En S. Kim (2005), Removal of headspace biological h ydrogen 

production. Environ Sci Technol 2005; 39: 4416-4420 ]. Sin 10 

embargo, fueron capaces de llegar a un contenido de  H 2 de 

sólo el 87.4% en el efluente gaseoso. La separación  

incompleta de CO 2 era debida a la concentración remanente 

de CO 2 en la fase líquida y algo de gas N 2 remanente del 

burbujeo inicial. Park et al. establecen que la sep aración 15 

de CO 2 no afectó sustancialmente a las concentraciones de  

los otros ácidos volátiles y disolventes. De modo m ás 

importante, Park et al. enseñan un procedimiento 

discontinuo y reconocen que los resultados del 

procedimiento discontinuo no son transferibles a un  20 

procedimiento continuo. Como apreciará una persona experta, 

los sistemas de flujo continuo son fundamentalmente  

diferentes de los sistemas discontinuos y las condi ciones 

del procedimiento discontinuo no se pueden utilizar  nunca 

en sistemas continuos para el mismo propósito o par a 25 

conseguir el mismo resultado. La producción de hidr ógeno 
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continua se diferencia de la producción discontinua  con 

respecto a muchos parámetros importantes, es decir,  tiempo 

de retención hidráulica (8 horas en sistemas de flu jo 

continuo frente a 2-5 días en sistemas discontinuos ), tasa 

de carga orgánica (sólo en sistemas alimentados de forma 5 

continua), pH (puede ser mantenido constante en flu jo 

continuo, mientras que en discontinuo cambia con el  

tiempo), la concentración de la biomasa y la relaci ón de 

sustrato a biomasa (relación de alimento a microorg anismos 

F/M) que es constante en los sistemas alimentados 10 

continuamente, mientras que disminuye con el tiempo  en 

discontinuo debido al consumo de sustrato. Park et al. 

demostraron definitivamente que el secuestro de CO 2 del 

espacio de cabeza mejora rendimiento de H 2 en un sistema 

discontinuo. Sin embargo, también establecieron que  no 15 

estaba claro si el mismo enfoque podría funcionar e n un 

sistema continuo y que se necesitaba más investigac ión para 

averiguar si funcionaba en todo caso. Específicamen te, Park 

et al. establecieron claramente que las condiciones  de los 

ensayos discontinuos descritos no se pueden aplicar  20 

necesariamente por igual a un sistema continuo, 

particularmente en condiciones que afectan a la vel ocidad 

de producción de hidrógeno tales como diferentes ca rgas 

orgánicas y tiempos de retención del reactor. 

Liang et al. [Teh-Ming Liang, Sheng-Shung Cheng, Ku ng-25 

Long Wu (2002), Behavioural study on hydrogen ferme ntation 
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reactor installed with silicone rubber membrane. 

International Journal of Hydrogen Energy 2002; 27: 1157-

1165] utilizó una membrana de caucho de silicona pa ra 

separar biogás de la fase líquida en un reactor dis continuo 

de fermentación de H 2 utilizando glucosa como sustrato. Los 5 

autores observaron incrementos del 15% y 10% en el 

rendimiento de H 2 y la tasa de producción de H 2, 

respectivamente; sin embargo, no midieron las 

concentraciones de VFAs. 

Mandal et al. [2006] sugieren la separación tanto d e 10 

H2 como de CO 2 del espacio de cabeza por vacío, para reducir 

la producción de acetato. Mandal et al. no sugieren  

separación selectiva alguna de solamente CO 2 ni el uso del 

secuestro para la separación de CO 2. El estudio de Mandal 

et al. se centró en la reducción de la presión parc ial de 15 

hidrógeno en tandas de producción de hidrógeno medi ante la 

aplicación de una presión negativa al colector de g as, que 

está conectado al espacio de cabeza del reactor. La  

separación de dióxido de carbono en este estudio se  debe 

principalmente a la presión (negativa) de vacío apl icada. 20 

El uso de KOH en el colector de gas no tenía influe ncia 

alguna sobre la cinética del reactor. Su experiment o se 

basó en el principio de Le Chatelier de que la sepa ración 

de los dos productos gaseosos mediante la reducción  de la 

presión total desplazaría la reacción hacia adelant e. 25 
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El problema con las técnicas antes mencionadas para  la 

separación de gas disuelto de la fase líquida es qu e el gas 

efluente es una mezcla de gases que debería ser sep arada 

con el fin de beneficiarse de cada uno por separado . Además 

de ello, dado que el principal problema con la util ización 5 

de H 2 en celdas de combustible es la contaminación con C O2, 

se desea un proceso que proporcione una separación fiable 

de CO 2 del biohidrógeno, preferiblemente un proceso que 

combine la separación de CO 2 con los rendimientos de H 2 

mejorados. 10 

SUMARIO DE LA INVENCIÓN 

Es un objeto de la presente descripción obviar o 

mitigar al menos una desventaja de los métodos y si stemas 

previos para la producción de hidrógeno a partir de  

material orgánico. 15 

El autor de la presente solicitud ha descubierto ah ora 

un procedimiento para la producción fermentativo os cura de 

H2, que incluye el secuestro continuo de CO 2 dentro del 

espacio de cabeza del reactor para producir una cor riente 

de H 2 sustancialmente libre de CO 2. El autor de la 20 

invención descubrió, sorprendentemente, que al real izar la 

captura de CO 2 directamente dentro del espacio de cabeza de 

un reactor continuo, la cantidad de CO 2 secuestrado se 

puede aumentar a 100% del CO 2 producido en el reactor. 

Mediante el uso de secuestro del gas CO 2, lo que significa 25 

la captura del gas CO 2 en el espacio de cabeza y la 
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conversión del gas CO 2 en el espacio de cabeza en una forma 

sólida, no gaseosa, el bicarbonato, es posible infl uir en 

la cinética del reactor sin retirar físicamente el gas CO 2 

del reactor propiamente dicho. Además de ello, medi ante la 

captura del gas CO 2 y su conversión en bicarbonato en el 5 

espacio de cabeza del reactor, el volumen de produc to de 

reacción basado en CO 2 a ser manipulado se reduce 

significativamente. De manera más importante, al se cuestrar 

el gas CO 2 en el espacio de cabeza, el gas CO 2 se separa 

por completo de la cinética del reactor con el efec to 10 

secundario añadido de que se aumenta la tasa de pro ducción 

de H 2. El gas CO 2 es separado también de forma 

sustancialmente completa del espacio de cabeza del reactor, 

con el efecto secundario adicional del gas H 2 en el espacio 

de cabeza que está sustancialmente libre de CO 2. Así, el 15 

procedimiento de la invención no sólo proporciona 

rendimientos significativamente mejorados de H 2, 

anteriormente no alcanzables, sino que al mismo tie mpo 

proporciona una corriente de H 2 virtualmente libre de CO 2 

directamente desde el reactor, obviando cualquier 20 

separación adicional de los gases CO 2 y H 2 producidos en el 

reactor o la limpieza del gas H 2 aguas abajo del reactor. 

Esto reduce significativamente el costo de capital y hace 

más económica la producción de gas H 2. Además, permite la 

separación por separado de H 2 y CO 2 directamente desde el 25 

reactor sin ninguna etapa de separación adicional. 
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En una realización preferida, el presente método pa ra 

la producción de hidrógeno mediante fermentación os cura, a 

partir de material orgánico, comprende las etapas d e 

introducir material orgánico y microorganismos en u n 

biorreactor completamente mezclado para descomponer  el 5 

material orgánico en productos que incluyen gas H 2, 

gas CO 2, ácidos grasos volátiles y alcoholes mediante 

fermentación oscura; 

secuestrar continuamente gas CO 2 dentro de un espacio 

de cabeza del biorreactor para capturar el CO 2 en 10 

forma de  bicarbonato dentro del espacio de cabeza; y 

recuperar de forma continua o discontinua al menos una 

parte del gas H 2 del espacio de cabeza bajo vacío, con 

lo que el gas H 2 recuperado está sustancialmente libre 

de CO 2. 15 

En otra realización, la etapa de secuestrar CO 2 dentro 

del espacio de cabeza incluye la etapa adicional de  separar 

de forma discontinua al menos una parte del bicarbo nato del 

espacio de cabeza. 

Todavía en otra realización, la etapa de secuestrar  20 

CO2 incluye mantener continuamente un hidróxido de met al en 

el espacio de cabeza para capturar continuamente el  CO2 

gaseoso en forma de bicarbonato de metal dentro del  espacio 

de cabeza, separando de este modo el gas CO 2 del espacio de 

cabeza. El hidróxido de metal se utiliza preferible mente en 25 

forma sólida. 
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Preferiblemente, el hidróxido de metal es un hidróx ido 

de metal alcalino, más preferiblemente KOH o NaOH, lo más 

preferiblemente nódulos de KOH o NaOH 100% puros. 

En una realización adicional, el método incluye la 

etapa adicional de mantener una concentración de 5 

microorganismos en el biorreactor completamente mez clado en 

un valor preseleccionado. 

Todavía en una realización adicional, el método 

incluye la etapa adicional de controlar el pH del 

biorreactor completamente mezclado. Preferiblemente , el pH 10 

del biorreactor completamente mezclado se mantiene dentro 

de un intervalo de 3 a 6.8, lo más preferiblemente a 

aproximadamente 5.2. 

Microorganismos útiles en la presente invención 

incluyen una o más de las especies seleccionadas de l grupo 15 

que consiste en especies de Clostridium tales como C. 

butyricum, C. beijerinckii, C. acetobutyricum y C. 

bifermentants, especies de Enterobacter tales como 

Enterobacter aerogenes, especies de Bacillus tales como B. 

megaterium, B. thuringiensis y especies de Rhodobacter 20 

tales como R. sphaeroides. 

Preferiblemente, el biorreactor completamente mezcl ado 

es un reactor seleccionado del grupo que consiste e n un 

único reactor de tanque continuamente agitado, un r eactor 

de tanque multi-etapa continuamente agitado, un rea ctor 25 

anaeróbico de manto de lodos de flujo ascendente, u n 
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reactor de manto de lodos granular de lecho expandi do , un 

reactor de medio granular anaeróbico de flujo desce ndente, 

un reactor de medio granular anaeróbico de flujo 

ascendente, un reactor de tanque anaeróbico con 

deflectores, un reactor anaeróbico de manto migrant e y un 5 

biorreactor de lecho fluidizado anaeróbico. 

El método descrito en esta memoria puede implementa rse 

a través de un sistema clarificador de reactor de 

biohidrógeno integrado (IBRCS) que incluye un CSTR,  seguido 

de un sedimentador por gravedad para la fermentació n de 10 

acetona-butanol-etanol (ABE) de material orgánico. La 

fermentación de ABE resulta en productos que incluy en, por 

ejemplo, acetona, butanol, etanol, ácido acético, á cido 

butírico, gas hidrógeno y/o dióxido de carbono. El gas 

hidrógeno y dióxido de carbono se recuperan por sep arado 15 

del CSTR. La concentración de biomasa en el reactor  CSTR se 

mantiene en el intervalo deseado a través de la 

recirculación de biomasa desde el fondo del sedimen tador 

por gravedad y/o el residuo de biomasa a partir de flujo 

inferior del decantador por gravedad. Un procedimie nto de 20 

separación se utiliza para separar adicionalmente l a 

biomasa de la acetona, butanol, etanol, ácido acéti co, 

ácido butírico, etc., que se recuperan. La biomasa se 

proporciona a un generador de biometano, al que tam bién se 

alude como biometanador, para la producción de gas metano. 25 
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En aún una realización adicional, la presente 

descripción proporciona un sistema para producir hi drógeno, 

metano, ácidos grasos volátiles y alcoholes a parti r de 

material orgánico, que comprende: 

un biorreactor completamente mezclado para la 5 

fermentación oscura; 

una entrada para suministrar al biorreactor 

microorganismos y el material orgánico que ha de se r 

descompuesto por los microorganismos en productos q ue 

incluyen gas H 2, gas CO 2, ácidos grasos volátiles 10 

(VFA) y alcoholes; 

una trampa de CO 2 en un espacio de cabeza del reactor, 

incluyendo la trampa de CO 2 un hidróxido sólido para 

el secuestro continuo o discontinuo del gas CO 2 del 

espacio de cabeza y la captura del CO 2 en forma de 15 

bicarbonato dentro del espacio de cabeza; 

una salida de gas para la separación de un efluente  

gaseoso que incluye gas H 2 del espacio de cabeza; y 

una salida de líquido para retirar del biorreactor un 

primer efluente líquido que incluye al menos una pa rte 20 

de los microorganismos, los ácidos grasos volátiles  y 

los alcoholes. 

En otra realización, la trampa de CO 2 incluye un 

hidróxido de metal sólido, preferiblemente un hidró xido de 

metal alcalino, más preferiblemente KOH o NaOH, lo más 25 

preferiblemente nódulos de 100% de KOH o NaOH. 
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En una realización adicional, el sistema comprende dos 

o más trampas de CO 2 retirables por separado del espacio de 

cabeza para la separación del CO 2 capturado en forma de 

bicarbonato durante el funcionamiento continuo del reactor. 

Todavía en otra realización, el sistema comprende, 5 

además, un sedimentador por gravedad en comunicació n de 

fluido con la salida de líquido para separar el pri mer 

efluente líquido en una primera biomasa sedimentada  que 

incluye al menos una parte de los microorganismos y  un 

segundo efluente líquido que incluye al menos una p arte de 10 

los ácidos grasos volátiles, los alcoholes y los 

microorganismos; y medios para alimentar la primera  biomasa 

del decantador por gravedad al biorreactor completa mente 

mezclado para mantener una concentración de microor ganismos 

en el biorreactor completamente mezclado en un valo r 15 

preseleccionado. 

En otra realización, el sistema comprende, además, un 

dispensador para dispensar productos químicos para el 

ajuste del pH en el biorreactor completamente mezcl ado. 

Además de ello, el sistema incluye preferiblemente un 20 

controlador de la temperatura para controlar una 

temperatura del biorreactor. 

El biorreactor completamente mezclado es 

preferiblemente un reactor seleccionado del grupo q ue 

consiste en un único reactor de tanque continuament e 25 

agitado, un reactor de tanque multi-etapa continuam ente 
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agitado, un reactor anaeróbico de manto de lodos de  flujo 

ascendente, un reactor de manto de lodos granular d e lecho 

expandido , un reactor de medio granular anaeróbico  de 

flujo descendente, un reactor de medio granular ana eróbico 

de flujo ascendente, un reactor de tanque anaeróbic o con 5 

deflectores, un reactor anaeróbico de manto migrant e y un 

biorreactor de lecho fluidizado anaeróbico. 

Otros aspectos y características de la presente 

descripción resultarán evidentes para los expertos 

ordinarios en la técnica tras la revisión de la sig uiente 10 

descripción de realizaciones específicas en unión c on las 

figuras adjuntas. 

BREVE DESCRIPCIÓN DE LOS DIBUJOS 

A continuación se describirán, sólo a modo de ejemp lo, 

realizaciones de la presente descripción con refere ncia a 15 

las figuras adjuntas. 

La figura 1 es un diagrama de flujo de un 

procedimiento para producir gas hidrógeno, dióxido de 

carbono, ácidos grasos volátiles y alcoholes a part ir de 

biomasa orgánica; 20 

la figura 2 es un esquema de un sistema para produc ir 

gas hidrógeno, dióxido de carbono, ácidos grasos vo látiles 

y alcoholes a partir de material orgánico; 

la figura 3 ilustra el contenido de hidrógeno con y  

sin secuestro de CO 2; 25 
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la figura 4 ilustra las tasas de producción de 

hidrógeno con y sin secuestro de CO 2; y 

la figura 5 ilustra el rendimiento de producción de  

hidrógeno con y sin secuestro de CO 2. 

DESCRIPCIÓN DETALLADA DE REALIZACIONES EJEMPLARES 5 

En general, la presente descripción proporciona un 

método y un sistema integrado para la producción de  

biohidrógeno mediante fermentación oscura y preferi blemente 

otros productos químicos tales como bicarbonato, et anol, 

butanol, ácido acético, ácido propiónico y ácido bu tírico a 10 

partir de material orgánico, preferiblemente en una  reactor 

continuamente agitado (CSTR). Un sedimentador por g ravedad 

aguas abajo se puede integrar en el sistema detrás del 

CSTR. En esta memoria se describen formas de realiz ación 

del método y sistema. Sin embargo, las realizacione s 15 

descritas son meramente ilustrativas, y el método y  el 

sistema pueden realizarse de muchas formas diferent es y 

alternativas. 

Tal como se utiliza en esta memoria, los términos 

"alrededor de" y "aproximadamente" se utilizan junt o con 20 

intervalos de dimensiones, concentraciones, tempera turas u 

otras propiedades y características físicas o quími cas. El 

uso de estos términos está destinado a cubrir liger as 

variaciones que pueden existir en los límites super ior e 

inferior de los intervalos de propiedades y 25 

características. 
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Tal como se utiliza en esta memoria, la expresión 

"biorreactor completamente mezclado" significa un 

recipiente que incluye un mecanismo para agitar el 

contenido del recipiente (p. ej., mediante agitació n 

hidráulica, agitación mecánica, etc.) para su uso c on los 5 

microorganismos en suspensión y un medio de crecimi ento (p. 

ej., un medio de crecimiento constituido por nutrie ntes 

tales como carbono orgánico, compuestos nitrogenado s, 

compuestos que contienen fósforo y disoluciones min erales 

trazas, etc.). Un reactor continuamente agitado (CS TR) es 10 

un ejemplo de un biorreactor completamente mezclado . 

Tal como se utiliza en esta memoria, el término 

"microorganismos" significa microorganismos capaces  de 

fermentar el material orgánico bajo condiciones ana erobias 

(no microaerobias) para producir hidrógeno o metano , 15 

dióxido de carbono y una diversidad de ácidos orgán icos y 

alcoholes. Especies de microorganismos dentro de es te 

término pueden incluir, por ejemplo, uno o una comb inación 

de diversas especies de Clostridium tales como C. 

butyricum, C. beijerinckii, C. acetobutyricum y C. 20 

bifermentants, especies de Enterobacter tales como 

Enterobacter aerogenes, especies de Bacillus tales como 

megaterium, thuringiensis, y otras bacterias anaerobias (p. 

ej., Rhodobacter sphaeroides). 

Tal como se utiliza en esta memoria, la expresión 25 

"material orgánico" se refiere a material que inclu ye 
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carbono e hidrógeno en su estructura molecular, por  ejemplo 

alcoholes, cetonas, aldehídos, ácidos grasos, éster es, 

ácidos carboxílicos, éteres, hidratos de carbono, 

proteínas, lípidos, polisacáridos, monosacáridos, c elulosa, 

ácidos nucleicos, etc. El material orgánico puede e star 5 

presente, por ejemplo, en los residuos (p. ej., cor rientes 

de desechos industriales), corrientes de fluidos or gánicos, 

biomasa, etc. 

Procedimiento 

La Fig. 1 es un diagrama de flujo de un procedimien to 10 

200 para la producción de gas hidrógeno, dióxido de  

carbono, ácidos grasos volátiles y alcoholes a part ir de 

biomasa orgánica. El procedimiento 200 incluye una etapa de 

biohidrogeneración 210, una etapa de secuestro de C O2 215, 

una etapa de recuperación de gas hidrógeno 220, una  etapa 15 

de recuperación de un primer efluente líquido 230 y  una 

etapa de separación de un primer efluente líquido 2 40. En 

una variante del procedimiento, que resulta en la 

producción de metano y CO 2, el procedimiento incluye, 

además, una etapa de separación de un segundo eflue nte 20 

líquido 250, una etapa de recuperación de un tercer  

efluente líquido 260, una etapa de generación de bi ometano 

270, a la que también se alude como etapa de biomet anación 

270, y una etapa de recuperación de metano 280. Las  etapas 

210, 220, 230, 240, 250, 260, 270, 280 se pueden ll evar a 25 

cabo de una manera continua, en donde algunos o tod as las 
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etapas 210, 220, 230, 240, 250, 260, 270, 280 se es tán 

realizando simultánea y continua o discontinuamente , en 

contraste con un enfoque discontinuo, en el que las  etapas 

210, 220, 230, 240, 250, 260, 270, 280 serían lleva das a 

cabo secuencialmente en vez de simultáneamente. 5 

En la etapa de biohidrogeneración 210, se proporcio nan 

material orgánico y microorganismos en un biorreact or 

completamente mezclado (p. ej., el biorreactor 

completamente mezclado 22 de la Fig. 2) para descom poner el 

material orgánico en productos que incluyen H 2, CO 2, ácidos 10 

grasos volátiles y alcoholes. En la etapa de secues tro de 

CO2, el gas CO 2 es capturado en un espacio de cabeza del 

biorreactor y es convertido en bicarbonato dentro d el 

espacio de cabeza. Al secuestrar el gas CO 2 en el espacio 

de cabeza, el gas CO 2 se separa eficazmente de la cinética 15 

del reactor sin la separación física del CO 2 del reactor. 

En la etapa de recuperación de gas hidrógeno 220, a l menos 

una parte del gas H 2 se recupera del biorreactor 

completamente mezclado bajo vacío. En la etapa de 

recuperación de un primer efluente líquido 230, al menos 20 

una parte de un primer efluente líquido se recupera  del 

biorreactor completamente mezclado, incluyendo el p rimer 

efluente líquido al menos una parte de los microorg anismos, 

los ácidos grasos volátiles y los alcoholes. 

En la etapa de secuestro de CO 2, el bicarbonato es 25 

recogido en el espacio de cabeza y es separado de f orma 
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discontinua del espacio de cabeza. En la etapa de s ecuestro 

de CO 2 gas CO 2 es capturado y separado de la cinética del 

reactor mediante reacción con un hidróxido sólido, 

preferiblemente un hidróxido de metal, más preferib lemente 

un hidróxido de metal alcalino, más preferentemente  KOH o 5 

NaOH. El hidróxido de metal está preferiblemente en  forma 

de nódulos 100% de KOH o NaOH. El uso del secuestro  de gas 

CO2 en el espacio de cabeza tiene múltiples ventajas. E l 

secuestro de CO 2 dentro del espacio de cabeza del reactor 

produce una corriente de H 2 sustancialmente libre de gas 10 

CO2. Fue sorprendente para el autor de la invención qu e al 

realizar la captura de gas CO 2 directamente dentro del 

espacio de cabeza del reactor, la cantidad de gas C O2 

capturado se puede elevar hasta el 100% del CO 2 producido 

en el reactor. Además de ello, el separar continuam ente por 15 

completo el gas CO 2 del espacio de cabeza mediante el 

secuestro de CO 2 tiene el efecto secundario adicional de 

que se aumenta la producción de H 2. Esto es probablemente 

debido a la supresión completa de la formación de 

propionato, que también se observó sorprendentement e. Por 20 

lo tanto, el procedimiento de la invención no sólo 

proporciona rendimientos de H 2 significativamente 

mejorados, previamente no alcanzables, sino que al mismo 

tiempo resulta en una corriente de H 2 virtualmente libre de 

CO2 directamente del reactor, obviando cualquier separ ación 25 

adicional de los gases CO 2 y H 2 aguas abajo del reactor. En 
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comparación con los métodos conocidos de utilizar u na 

disolución de KOH para reaccionar con H 2 / CO 2 gaseoso en un 

recipiente separado del reactor, el presente sistem a 

requiere menos energía y equipo, ya que el gas no t iene que 

ser transferido desde el reactor a través de la dis olución 5 

de KOH utilizando algún tipo de dispositivo mecánic o tal 

como un ventilador. Esto reduce significativamente el costo 

de capital y hace la producción de gas H 2 más económica. 

Además, permite la retirada por separado de H 2 y CO 2 del 

reactor. 10 

Además de los menores costes de capital y de 

funcionamiento asociados con el presente sistema de  

reacción por secuestro de sólido/gas, la cantidad d e CO2 

secuestrado aumenta significativamente de 79% (Mand el et 

al. secuestrado 19.3% a partir del 24.5% original) a 15 

aproximadamente 100%. 

En la etapa de separación de un primer efluente 

líquido 240, al menos una parte del primer efluente  líquido 

es alimentado a un sedimentador por gravedad (p. ej ., el 

sedimentador por gravedad 24 de la Fig. 2) para sep arar al 20 

menos una parte del primer efluente líquido en una primera 

biomasa que incluye al menos una parte de los 

microorganismos, y un segundo efluente líquido que incluye 

al menos una parte de los ácidos grasos volátiles, los 

alcoholes y los microorganismos. Aunque se conocen otros 25 

separadores tales como separadores de membrana, ést os son 
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de costosos y mucho más difíciles de hacer funciona r. En la 

etapa de separación de un segundo efluente líquido 250, al 

menos una parte del segundo efluente líquido es ali mentada 

a un módulo de separación (p. ej., el módulo de sep aración 

30 de la Fig. 2) para separar al menos una parte de l 5 

segundo efluente líquido en una segunda biomasa que  incluye 

al menos una parte de los microorganismos, y un ter cer 

efluente líquido que incluye al menos una parte de los 

ácidos grasos volátiles y los alcoholes. Al menos u na 

porción del tercer efluente líquido se recupera en la etapa 10 

de recuperación del tercer efluente líquido 260. 

La etapa de separación del primer efluente líquido 240 

puede incluir hacer recircular al menos una parte d e la 

primera biomasa al biorreactor completamente mezcla do para 

mantener una concentración de microorganismos en el  reactor 15 

completamente mezclado en un valor preseleccionado.  

En la etapa de biometanización 270, al menos una pa rte 

de la primera biomasa, la segunda biomasa, o ambas,  se 

recupera y se proporciona a un biometanador (p. ej. , el 

biometanador 40 de la Fig. 2) para la producción de  CH4 y 20 

CO2. La expresión generador de biometano y el término 

biometanador se utilizan indistintamente en esta 

descripción y están destinados a referirse a reacto res para 

la producción biológica de metano. Al menos una par te del 

CH4 y CO 2 se recupera en la etapa de recuperación de metano 25 

280. 
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La etapa de separación de un segundo efluente líqui do 

250 puede incluir la aplicación de una diversidad d e 

procesos de separación, por ejemplo separación de 

disolvente por membrana. 

El intervalo de pH puede ser controlado en el 5 

biorreactor completamente mezclado durante la etapa  de 

biohidrogeneración 210. Por ejemplo, el intervalo d e pH se 

puede mantener dentro de un intervalo de 3 a 6.8, 

dependiendo de los productos finales deseados. 

Preferiblemente, el pH se mantiene en aproximadamen te 5.2 10 

para maximizar la tasa de producción de H 2. 

El intervalo de pH se puede controlar en el 

biometanador durante la etapa de biometanización 27 0. La 

temperatura puede ser controlada en el biorreactor 

completamente mezclado durante la etapa de 15 

biohidrogeneración 210. Por ejemplo, la temperatura  se 

puede mantener dentro de un intervalo de aproximada mente 

25°C a aproximadamente 37°C. 

La temperatura se puede controlar en el biometanado r 

durante la etapa de biometanización 270. Por ejempl o, la 20 

temperatura se puede mantener dentro de un interval o de 

aproximadamente 25°C a aproximadamente 37°C. 

Los microorganismos útiles para su aplicación en el  

sistema de la presente solicitud incluyen especies de 

Clostridium tales como C. butyricum, C. beijerinckii, C. 25 

acetobutyricum y C. bifermentants, especies de Enterobacter 
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tales como Enterobacter aerogenes, especies de Bacillus 

tales como B. megaterium, B. thuringiensis, y especies de 

Rhodobacter tales como R. sphaeroides. 

Sistema 

La Fig. 2 es un esquema de un sistema 10 para produ cir 5 

gas hidrógeno, dióxido de carbono, metano, ácidos g rasos 

volátiles y alcoholes a partir de material orgánico . 

Productos adicionales producidos por el sistema 10 pueden 

incluir acetona, etanol, butanol, ácido acético, ác ido 

propiónico y ácido butírico. El sistema 10 incluye un 10 

biohidrogenerador 20, un módulo de separación 30 y un 

generador de biometano o biometanador 40. 

El biohidrogenerador 20 incluye un biorreactor 

completamente mezclado 22 que tiene una entrada par a 

recibir material orgánico 100 en el biorreactor 15 

completamente mezclado 22. Microorganismos se añade n al 

biorreactor completamente mezclado 22 para descompo ner el 

material orgánico 100, produciendo H 2 y CO 2. El reactor 22 

incluye, además, una salida de gas 101 para gas H 2 102 y 

una salida de líquido 103 para un primer efluente l íquido 20 

104. El primer efluente líquido 104 puede incluir, por 

ejemplo, microorganismos, ácidos grasos volátiles ( p. ej., 

ácido acético, ácido butírico, etc.), alcoholes (p.  ej., 

etanol, butanol, etc.), acetona, etc. Una trampa de  CO2 105 

está incluida en el espacio de cabeza del biorreact or 22, 25 

trampa que incluye un hidróxido en forma sólida, 



WO 2015/058295 28  PCT/CA2014/051011  

 

preferiblemente un hidróxido de metal alcalino tal como KOH 

o NaOH, lo más preferiblemente nódulos 100% de KOH o NaOH. 

La trampa de CO 2 105 es preferiblemente desmontable del 

biorreactor durante el funcionamiento de la 

biohidrogeneración. Lo más preferiblemente, el bior reactor 5 

22 incluye 2 o más trampas de CO 2, que pueden ser separadas 

individualmente y de manera independiente del biorr eactor y 

ser reemplazadas para permitir el secuestro continu o de 

CO2, incluso durante el reemplazo de una de las trampas de 

CO2. 10 

El biohidrogenerador 20 incluye, además, un 

sedimentador por gravedad 24 aguas abajo del biorre actor 

completamente mezclado 22 y en comunicación de flui do con 

el biorreactor completamente mezclado 22 para recib ir el 

primer efluente líquido 104 del biorreactor complet amente 15 

mezclado 22. En el sedimentador por gravedad 24, el  primer 

efluente líquido 104 se deposita en una primera bio masa 106 

y un segundo efluente líquido 108. El segundo eflue nte 

líquido 108 puede incluir, por ejemplo, microorgani smos, 

ácidos grasos volátiles (p. ej., ácido acético, áci do 20 

propiónico, ácido butírico, etc.), alcoholes (p. ej ., 

etanol, butanol, etc.), acetona, etc. 

Un conducto de recirculación 26 proporciona 

comunicación de fluido desde la parte inferior del 

sedimentador por gravedad 24 al biorreactor complet amente 25 

mezclado 22 para la recirculación de la primera bio masa 106 
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del decantador por gravedad 24 al biorreactor compl etamente 

mezclado 22. Un conducto de salida 27 desde el fond o del 

sedimentador por gravedad 24 es para la descarga y 

eliminación de la primera biomasa 106. Un primer co nducto 

28 del biometanador proporciona comunicación de flu ido 5 

desde la parte inferior del sedimentador por graved ad al 

biometanador 40 para hacer circular la primera biom asa 106 

del decantador por gravedad 24 al biometanador 40. Una 

válvula 29 permite la selección de flujo a través d e uno o 

más del conducto de recirculación 26, el conducto d e salida 10 

27 y el primer conducto 28 del biometanador. 

El módulo de separación 30 está en comunicación de 

fluido con el sedimentador por gravedad 24 para rec ibir el 

segundo efluente líquido 108. En el módulo de separ ación 

30, el segundo efluente líquido 108 se puede separa r en una 15 

segunda biomasa 110 y en un tercer efluente líquido  112 

mediante la aplicación de un proceso de separación.  El 

tercer efluente líquido 112 puede incluir, por ejem plo, 

ácidos grasos volátiles (p. ej., ácido acético, áci do 

propiónico, ácido butírico, etc.), alcoholes (p. ej ., 20 

etanol, butanol, etc.), acetona, etc. Un segundo co nducto 

32 del biometanador proporciona comunicación de flu ido 

desde el módulo de separación 30 al biometanador 40  para 

hacer circular la segundo biomasa 110 desde el módu lo de 

separación 30 al biometanador 40. 25 
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El biometanador 40 está aguas abajo de, y en 

comunicación fluida con el sedimentador por graveda d 24, el 

módulo de separación 30, o ambos. El biometanador 4 0 puede 

recibir la biomasa del biohidrogenerador 20, el mód ulo de 

separación 30, o ambos, para ser descompuesto en CH 4 y CO 2 5 

114, y un residuo líquido 116 que contiene compuest os 

orgánicos residuales y microorganismos. 

El biometanador 40 puede incluir un primer recipien te 

42 del biometanador, un segundo recipiente del biom etanador 

44, o ambos. El primer recipiente 42 del biometanad or está 10 

en comunicación de fluido con el primer conducto 28  del 

biometanador para recibir la primera biomasa 106 de l 

decantador por gravedad 24. El segundo recipiente 4 4 del 

biometanador está en comunicación de fluido con el segundo 

conducto 32 del biometanador para recibir la segund a 15 

biomasa 110 del módulo de separación 30. 

El sistema 10 puede incluir un controlador de la 

temperatura (no mostrado) para controlar la tempera tura en 

el biorreactor completamente mezclado 22, en el 

biometanador 40, o ambos. Un intervalo de temperatu ras 20 

típico en el que se mantiene la temperatura de los 

contenidos tanto del biorreactor completamente mezc lado 22 

y biometanador 40 es de entre aproximadamente 25°C y 

aproximadamente 37°C. 

El sistema 10 puede incluir un dispensador (no 25 

mostrado) para dispensar nutrientes y compuestos de  ajuste 
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del pH en el biorreactor completamente mezclado. Lo s 

nutrientes pueden incluir, por ejemplo, compuestos que 

contienen nitrógeno, compuestos que contienen fósfo ro, 

metales traza que incluyen hierro, manganeso, magne sio, 

calcio, cobalto, zinc, níquel, cobre, etc. Los comp uestos 5 

de ajuste del pH pueden incluir, por ejemplo, sosa 

comercial, bicarbonato de sodio, hidróxido de sodio , 

hidróxido de calcio, hidróxido de magnesio, ácido n ítrico, 

ácido clorhídrico, etc. 

Funcionamiento 10 

El sistema 10 se puede aplicar a la práctica de una  

realización del procedimiento 200. El material orgá nico 100 

penetra en el biorreactor completamente mezclado 22  y es 

descompuesto microbiológicamente por microorganismo s 

productores de hidrógeno, dando como resultado prod uctos 15 

que incluyen el gas H 2 y gas CO 2, y el primer efluente 

líquido 104. El gas CO 2 es secuestrado por el hidróxido en 

la trampa de CO 2 y es capturado como bicarbonato en la 

trampa. Una corriente de H 2 102 sustancialmente libre de 

CO2 se retira continuamente del biorreactor completame nte 20 

mezclado 22. El primer efluente líquido 104 fluye h acia al 

sedimentador por gravedad 24. El bicarbonato captur ado en 

la trampa de CO 2 permanece en la trampa de CO 2 y es 

retirado de forma discontinua del biorreactor 22. 

En el sedimentador por gravedad 24, al menos una pa rte 25 

de los microorganismos se depositan en el fondo del  
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sedimentador por gravedad 24, resultando en la prim era 

biomasa 106 y el segundo efluente líquido 108. La p rimera 

biomasa 106, en su totalidad o en parte, puede ser hecha 

recircular al biorreactor completamente mezclado 22 , puede 

ser proporcionada al biometanador 40, puede ser des echada, 5 

o cualquier combinación de los mismos. El segundo e fluente 

líquido 108 fluye hacia el módulo de separación 30.  

En el módulo de separación 30, al menos una parte d el 

segundo efluente líquido 108 se sedimenta en una se gunda 

biomasa 110 y un tercer efluente líquido 112. El te rcer 10 

efluente líquido 112 es emitida desde el módulo de 

separación 30 y es recuperado. La segunda biomasa 1 10 puede 

ser proporcionada al biometanador 40. Es también po sible 

proporcionar la segunda biomasa 110 al biorreactor 

completamente mezclado, pero no es necesario en pre sencia 15 

de una corriente de reciclaje del decantador por gr avedad 

24. 

La primera biomasa 106 se proporciona al primer 

recipiente 42 del biometanador a través del primer conducto 

28 del biometanador. La segunda biomasa 110 se prop orciona 20 

al segundo recipiente 44 del biometanador a través del 

segundo conducto 34 del biometanador. En el biometa nador 

40, la primera biomasa 106, la segunda biomasa 110,  o 

ambas, son descompuestas microbiológicamente, resul tando en 

la producción del CH 4 y CO 2 114. El CH 4 y CO 2 114 se emiten 25 

desde el biometanador 40 y se recuperan. El residuo  líquido 
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116 se descarga del biometanador 40, se hace recirc ular al 

biometanador 40, o ambos. 

Condiciones de funcionamiento y configuraciones del  

sistema a modo de ejemplo serán discutidas en lo qu e sigue 

con el fin de sólo un ejemplo y sin limitar el alca nce de 5 

la invención, a menos de la materia objeto definida  en las 

reivindicaciones. 

EJEMPLOS 

Configuración del IBRCS 

Durante el ensayo del sistema 10, se observaron tre s 10 

cambios importantes en las concentraciones de ácido s grasos 

volátiles (VFA) efluentes con secuestro de CO 2, un aumento 

en la concentración de acetato en una media de 45%,  una 

disminución en la concentración de butirato en una media de 

51% de su concentración original, y una eliminación  15 

completa de la producción de propionato. Además de ello, 

durante el ensayo, las tasas de producción de hidró geno 

bajo dos tasas de carga orgánicas diferentes eran 6 3 L H2/d 

(a 9 g/L de glucosa) y 132 LH2/d (a 17 g/L de gluco sa) y 

casi se alcanzó 100% de hidrógeno puro. 20 

Dos sistemas clarificadores de reactor de biohidróg eno 

integrados (IBRCSs) que consisten en un CSTR (7L de  volumen 

de trabajo), seguido de un sedimentador por graveda d 

(volumen 8L) fueron hechos funcionar en paralelo en  dos 

OLRs diferentes. Para más detalles sobre el diseño del 25 

sistema, se hace referencia a Hafez et al. [2009]. OLR-1 y 
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OLR-2 fueron 25.7 y 51.4 g de COD/L-d, respectivame nte. Una 

trampa cilíndrica de CO 2 (0.25 L de volumen) con un fondo 

poroso se introdujo en el sistema y se fijó a la ta pa del 

reactor. Cada uno de los OLR fue hecho funcionar en  dos 

condiciones en serie: 18 días sin secuestro de CO 2, seguido 5 

de 17 días con secuestro de CO 2 a través de la adición de 

nódulos de KOH (60 g) en la trampa de CO 2 fijada en el 

espacio de cabeza. 

Lodos de semillas y sustrato 

Lodo del digestor anaeróbico (ADS) se recogió de la  10 

planta depuradora de aguas residuales de St. Mary ( St. 

Mary’s, Ontario, Canadá) y se precalentó a 70°C dur ante 30 

min para ser utilizado como la semilla. Glucosa se utilizó 

como sustrato con dos concentraciones diferentes de  8 g/L 

(OLR-1) y 16 g/L (OLR-2). La alimentación contenía 15 

suficientes compuestos inorgánicos en las siguiente s 

concentraciones (mg/L): CaCl 2, 140; MgCl 2.6H 2O, 160; 

MgSO4.7H 2O, 160; Na 2CO3, 200; KHCO 3, 200; K 2HPO4, 15; urea, 

1500; H 3PO4, 845; y disolución mineral traza con la 

composición como sigue (mg/L): FeCl 2.4H 2O, 2000; H 3BO3, 50; 20 

ZnCl 2, 50; CuCl 2, 30; MnCl 2.4H 2O, 500; (NH 4) 6Mo7O24, 50; 

CoCl 2.6H 2O, 50; NiCl 2, 50; tetraacetato de etilendiamina, 

0.5; y HC1 concentrado, 1170. El tampón utilizado e n la 

alimentación era NaHCO 3 a concentraciones de 3 y 5 g/L para 

los sistemas operativos en OLR-1 y OLR-2, respectiv amente. 25 



WO 2015/058295 35  PCT/CA2014/051011  

 

Un pH de 5.2 se mantuvo durante el experimento util izando 

disolución de NaHCO 3 con una concentración de 168 g/L. 

Métodos analíticos 

El volumen de biogás producido se midió utilizando un 

gasómetro de punta húmeda (Rebel wet-tip gas meter company, 5 

Nashville, TN, EE.UU.), mientras que la composición  de 

biogás se determinó utilizando un cromatógrafo de g ases 

(Modelo 310, SRI instruments, Torrance, CA) con un detector 

de la conductividad térmica (TCD) a una temperatura  de 90°C 

y una columna de tamiz molecular (tamiz molecular 5 A, malla 10 

80/100, 6 pies * 1/8 pulgadas) en una temperatura d e 105°C. 

El argón se utilizó como gas portador a un caudal d e 30 

mL/min. Las concentraciones de ácidos grasos voláti les 

(VFAs) se analizaron utilizando un cromatógrafo de gases 

(Varian 8500, Varian Inc., Toronto, Canadá) con un detector 15 

de ionización de llama (FID) a una temperatura de 2 50°C 

equipado con una columna de sílice fundida (30 m * 0.32 mm) 

a una temperatura de 110°C. Se utilizó helio como g as 

portador a un caudal de 5 mL/min. Los sólidos total es y 

volátiles en suspensión (TSS, VSS) se midieron de a cuerdo 20 

con métodos estándares [APHA 1995]. La glucosa se a nalizó 

mediante el kit de glucosa de Genzyme Diagnostics I nc. 

P.E.I. PE Canadá. Se utilizaron métodos de HACH y k its de 

ensayo (HACH Odyssey DR/2500) para medir las demand as de 

oxígeno químicas total y soluble (TCOD, SCOD). 25 

Producción de hidrógeno 
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La Figura 3 muestra el cambio en el contenido en H 2 

debido a la adición de KOH en el espacio de cabeza.  El 

contenido en H 2 alcanzó 57.3 ± 4% y 64.9 ± 3% en OLR-1 y 

OLR-2, respectivamente, sin KOH, aumentando rápidam ente a 

100% en ambos casos después de la aplicación de KOH  en el 5 

espacio de cabeza. Park et al. [2005] lograron sola mente el 

87.4% de H 2 después de la adición de KOH en el espacio de 

cabeza de experimentos discontinuos productores de H2, 

debido al secuestro incompleto de CO 2 en el espacio de 

cabeza. Debe afirmarse que la composición del biogá s del 10 

espacio de cabeza viene dictaminada no sólo por las  tasas 

de producción de CO 2 y H 2 en fase líquida, sino también por 

la transferencia de masa de líquido a gas. Dado que  en 

tandas, después de que se establezcan las tasas máx imas de 

producción, las tasas generalmente disminuyen con e l tiempo 15 

debido a tasas de utilización de sustrato inferiore s, la 

extrapolación de los datos de la composición de bio gás en 

tandas a sistemas de flujo continuo depende de nume rosos 

factores relacionados con las condiciones de 

funcionamiento, es decir, OLR, HRT, la concentració n de la 20 

biomasa, etc. 

Las tasas de producción de H 2 aumentaron de 57 a 70 L 

H2/d y desde 118 a 146 de L H 2/d, tanto en OLR-1 como en 

OLR-2, respectivamente. La figura 2 muestra un incr emento 

medio del 23.5% en las tasas de producción de H 2, en donde 25 

después de 12 días se alcanzó un rendimiento de est ado 
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estacionario, con una fluctuación media de las tasa s de 

producción de 3.4% y 8.7% tanto en OLR-1 como en OL R-2, 

respectivamente. Las tasas de producción de H 2, basadas en 

litros de volumen del reactor antes de emplear KOH eran 8.2 

± 0.5 y 16.9 ± 1.0 L/L-d, que son consistentes con Hafez et 5 

al. [2010] que alcanzó 9.6 y 19.6 L/L-d. Después de  emplear 

KOH, las tasas aumentaron a 10 ± 0.4 y 20.9 ± 1.1 L /L-d 

tanto para OLR-1 como para OLR-2, respectivamente. Se 

postula que la separación de CO 2 del espacio de cabeza 

forzó a las reacciones 1, 2 y 3 a seguir adelante, lo cual 10 

condujo a un aumento en la tasa de producción de H 2 con el 

fin de compensar la disminución en la concentración  de CO 2. 

La Figura 3 ilustra el contenido de hidrógeno con y  sin 

secuestro de CO 2, mientras que la Figura 4 ilustra las 

tasas de producción de hidrógeno con y sin secuestr o de 15 

CO2. 

Rendimientos de hidrógeno 

Los rendimientos de H 2 alcanzados en OLR-1 y OLR-2 

antes de secuestrar CO 2 eran 2.42 ± 0.15 y 2.50 ± 0.18 

mol/mol, respectivamente, lo que es consistente con  Hafez 20 

et al. [2010] que alcanzó rendimientos de H 2 de 2.8 y 2.9 

mol/mol en las mismas OLRs y el HRT en el IBRCS. Es tos 

resultados son 27% más altos que el rendimiento máx imo de 

H2 de 1.93 mol/mol que se logró por Zhang et al. [200 6] a 

un OLR de 32.1 g de COD/L-d y un HRT de 8 horas en un 25 
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reactor de tanque agitado continuo utilizando gluco sa y 

cultivo anaeróbico mixto. 

La Figura 5 muestra el incremento en el rendimiento  de 

H2 debido al secuestro de CO 2 del espacio de cabeza. Un 

aumento medio del 23% se logró en ambos OLRs; con 5 

rendimientos medios de 2.96 ± 0.14 y 3.10 ± 0.19 mo l/mol 

alcanzados en OLR-1 y OLR-2 con secuestro de CO 2. El 

aumento en el rendimiento de H 2 se atribuye a las 

reacciones de desplazamiento 1 y 2 hacia adelante d ebido al 

secuestro de CO 2 de acuerdo con el principio de Le 10 

Chatelier [Sawyer et al., 2003]. Sin embargo, sólo se 

observó un aumento del 23%, ya que los rendimientos  de H 2 

utilizando el IBRCS antes de aplicar el secuestro d e CO2 ya 

son altos (2.42 ± 0.15 y 2.50 ± 0.18 mol/mol). Con un 

rendimiento de H 2 teórico máximo de 4 mol/mol, el 15 

rendimiento máximo práctico de 3.4 mol/mol teniendo  en 

cuenta el rendimiento de biomasa, y el rendimiento máximo 

alcanzado de 3 mol/mol [Hafez et al., 2010], el aum ento de 

23% en el rendimiento debido al secuestro de CO 2 alcanzó el 

91.2% del rendimiento práctico. El impacto del secu estro de 20 

CO2 en el rendimiento de H 2 sería más drástico en los 

rendimientos de H 2 bajos alcanzados por otros sistemas que 

utilizan glucosa como sustrato y lodos anaeróbicos 

digeridos en forma de semilla tales como 1.8 mol/mo l en un 

CSTR [Zhang et al., 2007; Show et al, 2007], 1.57 m ol/mol 25 

en un reactor de lecho de lodo granular agitado [Wu  et al, 
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2008], y 1.83 mol/mol en un AFBR [Zhang et al., 200 8; Show 

et al., 2010]. La Figura 5 ilustra el rendimiento d e 

producción de hidrógeno con y sin el secuestro de C O2. 

3.3 Ácidos grasos volátiles (VFA) 

La Tabla 1 muestra las concentraciones de VFA 5 

efluentes en OLR-1 y OLR-2 antes y después de emple ar KOH 

en el espacio de cabeza. Es de destacar que hubo tr es 

cambios importantes en las concentraciones de VFA e fluente 

después de secuestrar CO 2; un aumento en la concentración 

de acetato en una media de 45%, una disminución en la 10 

concentración de butirato a una media de 51% de su 

concentración original y una eliminación completa d el 

propionato. Por el contrario, Park et al. [2005] ob servaron 

una disminución en la concentración de acetato desp ués de 

emplear KOH en el espacio de cabeza de sus experime ntos 15 

discontinuos debido a la inhibición de homoacetogen esis, 

además de un aumento en la producción de etanol, co n 

acetato y etanol como los dos principales sub-produ ctos. 

Además, Kim et al. [2006] observaron una disminució n en la 

concentración de acetato de sólo el 35% de su valor  20 

original, y un aumento en las concentraciones tanto  de 

butirato como de propionato de 101% y 28%, respecti vamente, 

después de la aplicación continua de burbujeo de ga s N 2 y 

CO2 en un CSTR que produce H 2 a partir de sacarosa en un 

OLR de 40 g de COD/L.d y un HRT de 12 horas. Sin em bargo, 25 

los autores antes mencionados observaron bajos rend imientos 



WO 2015/058295 40  PCT/CA2014/051011  

 

de H 2 de 0.75, 0.93 y 1.20 mol/mol de hexosa añadida sin  

burbujeo de gas, con burbujeo de N 2 y con burbujeo de CO 2, 

respectivamente, indicativo de la producción de H 2 

principalmente a través de la vía de butirato. Cabe  señalar 

que, dado que los sistemas mencionados anteriorment e se 5 

hicieron funcionar a bajas concentraciones de bioma sa de ~ 

1000 mg de VSS/L, las tasas de producción de H 2 específicas 

son más bajas que en este estudio. Curiosamente con  el 

burbujeo de N 2 solamente, Kim et al. [2006] observaron un 

aumento del 24% en el rendimiento de H 2 que estaba de 10 

acuerdo con el 24% observado en este estudio, sin c ambios 

en las comunidades microbianas, es decir, el predom inio de 

la vía de butirato y sin continuar el burbujeo de g as 

después del burbujeo de N 2. Los autores antes mencionados 

repiten, sin embargo, que con el burbujeo de CO 2, el 15 

rendimiento mejorado se debe a la inhibición de ace tógenos 

y bacterias del ácido láctico, que compiten con pro ductores 

de H 2. 

Los altos rendimientos de H 2 se han asociado con 

acetato y butirato como productos de fermentación [ Hawkes 20 

et al., 2002]. Las vías de acetato y butirato limit an el 

rendimiento de H 2 al intervalo de 2 a 4 moles de H 2 por 1 

mol de glucosa (Ecuaciones 1 y 2). Por otro lado, l os bajos 

rendimientos de H 2 se han asociado con la producción de 

propionato [Hawkes et al., 2002]. La vía de propion ato es 25 

una reacción que consume H 2 que afecta negativamente a los 
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rendimientos (Ecuación 3), por lo que debería evita rse la 

producción de propionato [Vavilin 1995]. Además, de sde un 

punto de vista termodinámico, la Ecuación (5) muest ra una 

reacción consumidora de propionato que produce H 2 y el 

acetato es termodinámicamente desfavorable ( ∆G positivo). 5 

En consecuencia, la separación de CO 2 del espacio de cabeza 

desplazará la reacción (5) hacia el cambio de la re acción a 

que sea termodinámicamente favorable. Por consiguie nte, 

aumentará tanto la producción de H 2 como de acetato, y se 

consumirá propionato, lo que explica el aumento en la 10 

concentración de acetato y la retirada de la concen tración 

de propionato. Esta vía (Ecuación 5) aumentará el i ntervalo 

de la producción teórica de H 2 para alcanzar de 3 a 4 moles 

de H 2 por mol de glucosa, con acetato como el principal 

sub-producto. 15 

La producción teórica de H 2 a partir de VFAs 

producidos se calculó sobre la base de 0.84 L de H 2/g de 

acetato y 0.58 L de H 2/g de butirato (Ecuaciones 1 y 2). 

Los valores teóricos mostrados en la Tabla 1 eran 

consistentes con el H 2 medido durante el experimento con 20 

una media teórica para relación medida de 116%. 

Tabla 1 - Concentración de VFAs efluentes con y sin  el 

secuestro de CO 2 

 

 25 
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Acético Propiónico  Butírico  
H2 (L/d) 

teórico 

H2 

teórico 

total 

H2 

medid

o 

H2 

teóric

o/ 

medido  

 

g/L 

de 

acé-

tico 

de 

butí-

rico 

L/d L/d % 

 

 

OLR

-1 

Sin KOH 
2.72 

±0.19 

1.00 

±0.09 

0.90 

±0.09 
48.2  13.6 61.9 53.0  117 

 
Con KOH 

3.92 

±0.29 
ND 

0.48 

±0.13 
69.5  5.8 75.3 63.9  118 

OLR

-2 
Sin KOH 

5.77 

±0.42 

1.00 

±0.07 

0.78 

±0.15 
102.2  9.4 111.6 102.2  110 

 
Con KOH 

8.46 

±0.46 
ND 

0.38 

±0.10 
149.9  4.6 154.5 130.0  119 

3.4 SRT y rendimiento de biomasa 

La Tabla 2 muestra las concentraciones de VSS del 

efluente y del reactor y los valores del SRT y los 

rendimientos de biomasa. Se observó un aumento en e l VSS 

del efluente y del reactor después de secuestrar CO 2 del 5 

espacio de cabeza, lo que conduce a un incremento e n el SRT 

de 2.5 a 2.67 d en caso de OLR-1 y de 2.03 a 2.31 e n el 

caso de OLR-2. 



WO 2015/058295 43  PCT/CA2014/051011  

 

Los rendimientos de biomasa, calculados sobre la ba se 

de la SCOD convertida, disminuyeron después de secu estrar 

CO2 del espacio de cabeza. Para OLR-1 y OLR-2, los 

rendimientos de biomasa disminuyeron de 0.27 a 0.25  g de 

VSS/g de SCOD convertida y de 0.22 a 0.21 g de VSS/ g de 5 

SCOD convertida, respectivamente. 

Tabla 2 – Cálculos de SRT y de biomasa con y sin se cuestro 

de CO 2 

 

Efluente 

de VSS  

Reactor 

de VSS 

Efluente 

de TS 

Reactor

de TS 
SRT 

TCOD 

convertida  

Rendimiento de 

Biomasa 

g/L g/L g/d g d g/L 

g de VSS/g de 

TCOD 

convertidos 

OLR-1 

Sin 

KOH 
0.76 5.7 15.96 39.9 2.50  2.36 0.32 

Con 

KOH 
0.80 6.4 16.80 44.8 2.67  2.76 0.29 

OLR-2 

Sin 

KOH 
1.20 7.3 25.20 51.1 2.03  4.32 0.28 

Con 

KOH 
1.34 9.3 28.14 65.1 2.31  5.32 0.25 

3.5 Balance de masa de la COD 

La Tabla 3 muestra los datos del balance de masa de  la 10 

COD con un cierre de 94 ± 3% que verifica la fiabil idad de 

los datos. El balance de la COD se calculó consider ando la 

TCOD de entrada y salida así como la COD equivalent e para 
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el H 2 producido. Se logró una reducción media de la COD de 

31±4%, lo que es consistente con Hafez et al. [2010 ] 

quienes observaron una reducción del 30% en la COD.  

Tabla 3 - Balance de masa de la COD con y sin secue stro de 

CO2 5 

 

 TCOD dentro  TCOD fuera Producción de H 2  

Balance de 

masa de 

COD* 

  g/L g/d g/L g/d L/d g/d g COD/d % 

OLR-1 
Sin KOH 9 180 6.2 135 53 4 34 94 

Con KOH 9 180 5.8 123 63 5 40 90 

OLR-2 
Sin KOH 17 360 12.8 286 101 8 64 97 

Con KOH 17 360 11.8 250 132 10 83 93 

* Balance de COD (%) = [H 2 producido (g de COD/d) + TCOD 

fuera (g/d)] * 100/[TCODdentro (g/d)] 

3.5 Requisitos de pH, tampón y KOH 

El pH del reactor se mantuvo en 5.2 ± 0.2 durante e l 

experimento utilizando una disolución tampón de 168  g/L 10 

NaHCO3. Las concentraciones de tampón de 3 y 5 g de 

NaHCO3/L en la alimentación se mantuvieron constantes ant es 

y después del secuestro de CO 2 del espacio de cabeza tanto 

para OLR-1 como para OLR-2, respectivamente. Es de destacar 

que el uso de KOH en el espacio de cabeza para el s ecuestro 15 

de CO 2 disminuyó el consumo de tampón NaHCO 3 por el 

controlador de pH a sólo el 16% de su consumo antes  de 

añadir el KOH, mientras que el consumo general de t ampón 
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NaHCO3, es decir, el sistema de alimentación y de control  

del pH del reactor disminuyó en un 58%. La Tabla 4 muestra 

las concentraciones de tampón utilizadas en la alim entación 

y consumidas por el controlador de pH para mantener  un pH 

constante de 5.2 ± 0.2 durante la producción de H 2. 5 

El consumo teórico de KOH de 117 y 174 g/d para OLR -1 

y OLR-2, respectivamente, se calculó sobre la base de las 

tasas de producción experimentales de CO 2 y un consumo 

teórico de KOH de 1.27 g de KOH/g de CO 2 (Ecuación 6). Sin 

embargo, se observó que las tasas experimentales de  consumo 10 

de KOH eran 136 y 196 g/d para OLR-1 y OLR-2, 

respectivamente, con un incremento del 14% y 11% fr ente a 

las tasas teóricas. 

KOH + CO2 → KHCO3      (6) 

Se calculó que el consumo global de alcalinidad 15 

incluyendo tanto NaHCO 3 como KOH era 120 y 195 mg de 

CaCo3/d antes de la aplicación de KOH y 173 y 256 mg de 

CaCO3/d después de la aplicación de KOH tanto para OLR-1  

como parea OLR-2, respectivamente. A pesar de que e l 

consumo global de la alcalinidad aumentó en un 44% y un 31% 20 

en OLR-1 y OLR-2, respectivamente, esto se ve compe nsado 

por el aumento en los rendimientos de producción de  H 2 y 

las tasas y mediante la obtención de 100% de H 2. Además, el 

KHCO3 producido se puede reciclar y utilizar como un 

tampón, lo que reducirá el consumo global de tampón . 25 

Tabla 4 - Requisitos de tampón y KOH 
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NaHCO3 añadido 

Alimenta-

ción 

Controlador del pH 

Total 

 
Conc. de 

la Disol.  
 

 pH g/L g/d mL/d g/L g/d g/d 

g NaHCO3/g 

de alimen-

tación de 

glucosa 

OLR

-1 

Sin KOH 5.2±0.2  3 63 825 168 139 202 1.2 

Con KOH 
5.2±0.

2 
3 63 140 168 24 87 0.52 

OLR

-2 

Sin KOH 5.2±0.2  5 105  1320 168 222 327 1.0 

Con KOH 
5.2±0.

2 
5 105  190 168 32 137 0.41 

Como se desprende de las realizaciones a modo de 

ejemplo del procedimiento de esta descripción, la 

separación continua de CO 2 del espacio de cabeza desplazó 

las vías de producción de H 2 hacia adelante, aumentando los 

rendimientos de H 2 en un 23% a 3.1 mol/mol y las tasas de 5 

producción de H 2 en un 23.5%. El secuestro de CO 2 afectó a 

las tasas de producción de H 2, así como el ∆G de la vía 

termodinámicamente desfavorable que consume propion ato y 

produce H 2 y acetato. La concentración de acetato del 

efluente se incrementó en 45% después de aplicar KO H en el 10 
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espacio de cabeza, mientras que la concentración de  

butirato se redujo al 51% de su valor sin el secues tro de 

CO2. El secuestro de CO 2 cambió la vía de consumo de 

propionato para que fuese termodinámicamente favora ble, 

produciendo más de acetato y H 2. Aunque el consumo de 5 

tampón para el control del pH después del secuestro  de CO 2 

se redujo a 42% de su tasa original antes de la sep aración 

de CO 2, el consumo global de alcalinidad considerando la 

trampa de KOH agotado, aumentó de 36% a 44%. En la 

descripción que antecede, con fines de explicación,  se 10 

recogen numerosos detalles con el fin de proporcion ar una 

comprensión exhaustiva de las realizaciones. Sin em bargo, 

resultará evidente para un experto en la técnica qu e no se 

requieren estos detalles específicos. 

Las realizaciones descritas anteriormente pretenden  15 

ser solamente ejemplos. Pueden efectuarse alteracio nes, 

modificaciones y variaciones a las realizaciones 

particulares por los expertos en la técnica sin apa rtarse 

del alcance, que se define únicamente por las 

reivindicaciones adjuntas a esta memoria. 20 

Se hace constar que con relación a esta fecha, el 

mejor método conocido por la solicitante para lleva r a la 

práctica la citada invención, es el que resulta cla ro de la 

presente descripción de la invención. 
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LO QUE SE REIVINDICA ES: 

1. Un método para producir hidrógeno mediante 

fermentación oscura a partir de material orgánico, que 

comprende las etapas de 

introducir material orgánico y microorganismos en u n 5 

biorreactor completamente mezclado para descomponer  el 

material orgánico en productos que incluyen gas H 2, 

gas CO 2, ácidos grasos volátiles y alcoholes mediante 

fermentación oscura; 

secuestrar continuamente gas CO 2 dentro de un espacio 10 

de cabeza del biorreactor para capturar el CO 2 en 

forma de  bicarbonato dentro del espacio de cabeza; y 

recuperar al menos una parte del gas H 2 del espacio de 

cabeza bajo vacío, con lo que el gas H 2 recuperado 

está sustancialmente libre de CO 2. 15 

2. El método de la reivindicación 2, en el que el g as 

H2 se recupera continuamente del espacio de cabeza. 

3. El método de la reivindicación 2, en el que la 

etapa de secuestrar continuamente CO 2 dentro del espacio de 

cabeza incluye la etapa adicional de separar del es pacio de 20 

cabeza, de forma discontinua, al menos una parte de l 

bicarbonato. 

4. El método de la reivindicación 1, en el que la 

etapa de capturar continuamente CO 2 incluye mantener 

continuamente un hidróxido de metal en el espacio d e cabeza 25 
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para la unión del CO 2 gaseoso en forma de bicarbonato de 

metal dentro del espacio de cabeza. 

5. El método de la reivindicación 5, en el que el 

hidróxido de metal se utiliza en forma sólida. 

6. El método de la reivindicación 6, en el que el 5 

hidróxido de metal es un hidróxido de metal alcalin o. 

7. El método de la reivindicación 7, en el que el 

hidróxido de metal es KOH o NaOH. 

8. El método de la reivindicación 8, en el que el 

hidróxido de metal está en forma de nódulos de KOH o NaOH 10 

100% puros. 

9. El método de la reivindicación 1, que comprende la 

etapa adicional de mantener una concentración de 

microorganismos en el biorreactor completamente mez clado en 

un valor preseleccionado. 15 

10. El método de la reivindicación 10, que comprend e 

la etapa adicional de controlar el pH del biorreact or 

completamente mezclado. 

11. El método de la reivindicación 11, en el que el  pH 

del biorreactor completamente mezclado se mantiene dentro 20 

de un intervalo de 3 a 6.8. 

12. El método de la reivindicación 12, en el que el  pH 

se mantiene en aproximadamente 5.2. 

13. Un sistema para producir hidrógeno, metano, áci dos 

grasos volátiles y alcoholes a partir de material o rgánico, 25 

que comprende: 
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un biorreactor completamente mezclado para la 

fermentación oscura; 

una entrada para suministrar al biorreactor 

microorganismos y el material orgánico que ha de se r 

descompuesto en productos que incluyen gas H 2, gas 5 

CO2, ácidos grasos volátiles (VFA) y alcoholes; 

una trampa de CO 2 en un espacio de cabeza del reactor, 

incluyendo la trampa de CO 2 un hidróxido sólido para 

el secuestro del gas CO 2 del espacio de cabeza y la 

captura del CO 2 en forma de bicarbonato dentro del 10 

espacio de cabeza; 

una salida de gas para la separación del espacio de  

cabeza de un efluente gaseoso que incluye gas H 2; y 

una salida de líquido para retirar del biorreactor un 

primer efluente líquido que incluye al menos una pa rte 15 

de los microorganismos, los ácidos grasos volátiles  y 

los alcoholes.   

14. El sistema de la reivindicación 14, en donde el  

biorreactor completamente mezclado es un reactor 

seleccionado del grupo que consiste en un único rea ctor de 20 

tanque continuamente agitado, un reactor de tanque multi-

etapa continuamente agitado, un reactor anaeróbico de manto 

de lodos de flujo ascendente, un reactor de manto d e lodos 

granular de lecho expandido, un reactor de medio gr anular 

anaeróbico de flujo descendente, un reactor de medi o 25 

granular anaeróbico de flujo ascendente, un reactor  de 
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tanque anaeróbico con deflectores, un reactor anaer óbico de 

manto migrante y un biorreactor de lecho fluidizado  

anaeróbico. 

15. El sistema de la reivindicación 14, en donde  la 

trampa incluye un hidróxido de metal sólido. 5 

16. El sistema de la reivindicación 16, en donde  la 

trampa incluye un hidróxido de metal alcalino sólid o. 

17. El sistema de la reivindicación 17, en donde  la 

trampa incluye KOH o NaOH. 

18. El sistema de la reivindicación 18, en donde  el 10 

KOH está en forma de nódulos de 100% de KOH, o NaOH . 

19. El sistema de la reivindicación 14, que comprende 

dos o más trampas de CO 2 retirables por separado del 

espacio de cabeza para la separación del bicarbonat o 

durante el funcionamiento continuo del reactor. 15 

20. El sistema de la reivindicación 14, que  comprende, 

además, un sedimentador por gravedad en comunicació n de 

fluido con la salida de líquido para separar el pri mer 

efluente líquido en una primera biomasa sedimentada  que 

incluye al menos una parte de los microorganismos y  un 20 

segundo efluente líquido que incluye al menos una p arte de 

los ácidos grasos volátiles, los alcoholes y los 

microorganismos; y medios para alimentar la primera  biomasa 

del decantador por gravedad al biorreactor completa mente 

mezclado para mantener una concentración de microor ganismos 25 
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en el biorreactor completamente mezclado en un valo r 

preseleccionado. 

21. El sistema de la reivindicación 21, que  comprende, 

además, un dispensador para dispensar productos quí micos 

para el ajuste del pH en el biorreactor completamen te 5 

mezclado. 

22. El sistema de la reivindicación 22, que  comprende, 

además, un controlador de la temperatura para contr olar una 

temperatura del biorreactor. 

10 
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Reivindicaciones Modificadas Bajo el Artículo 19 PCT 

 

1. Un método para producir continuamente hidrógeno 

mediante fermentación oscura a partir de material 

orgánico, que comprende las etapas de 5 

introducir continuamente material orgánico y 

microorganismos en un biorreactor completamente 

mezclado para descomponer continuamente el material 

orgánico en productos que incluyen gas H2, gas CO2, 

ácidos grasos volátiles y alcoholes mediante 10 

fermentación oscura; 

secuestrar continuamente gas CO2 dentro de un 

espacio de cabeza del biorreactor para capturar el 

CO2 en forma de bicarbonato dentro del espacio de 

cabeza; y 15 

recuperar al menos una parte del gas H2 del espacio 

de cabeza bajo vacío, con lo que el gas H2 

recuperado está sustancialmente libre de CO2. 

2. El método de la reivindicación 1, en el que el 

gas H2 se recupera continuamente del espacio de cabeza. 20 

3. El método de la reivindicación 2, en el que la 

etapa de secuestrar continuamente CO2 dentro del espacio 

de cabeza incluye la etapa adicional de separar del 
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espacio de cabeza, de forma discontinua, al menos una 

parte del bicarbonato. 

4. El método de la reivindicación 1, en el que la 

etapa de capturar continuamente CO2 incluye mantener 

continuamente un hidróxido de metal en el espacio de 5 

cabeza para la unión del CO2 gaseoso en forma de 

bicarbonato de metal dentro del espacio de cabeza. 

5. El método de la reivindicación 4, en el que el 

hidróxido de metal se utiliza en forma sólida. 

6. El método de la reivindicación 5, en el que el 10 

hidróxido de metal es un hidróxido de metal alcalino. 

7. El método de la reivindicación 6, en el que el 

hidróxido de metal es KOH o NaOH. 

8. El método de la reivindicación 7, en el que el 

hidróxido de metal está en forma de nódulos de KOH o NaOH 15 

100% puros. 

9. El método de la reivindicación 1, que comprende 

la etapa adicional de mantener una concentración de 

microorganismos en el biorreactor completamente mezclado 

en un valor preseleccionado. 20 

10. El método de la reivindicación 9, que comprende 

la etapa adicional de controlar el pH del biorreactor 

completamente mezclado. 
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11. El método de la reivindicación 10, en el que el 

pH del biorreactor completamente mezclado se mantiene 

dentro de un intervalo de 3 a 6.8. 

12. El método de la reivindicación 11, en el que el 

pH se mantiene en aproximadamente 5.2. 5 

13. Un sistema para producir hidrógeno, metano, 

ácidos grasos volátiles y alcoholes a partir de material 

orgánico, que comprende: 

un biorreactor completamente mezclado para la 

fermentación oscura; 10 

una entrada para suministrar al biorreactor 

microorganismos y el material orgánico que ha de ser 

descompuesto en productos que incluyen gas H2, gas 

CO2, ácidos grasos volátiles (VFA) y alcoholes; 

una trampa de CO2 en un espacio de cabeza del 15 

reactor, incluyendo la trampa de CO2 un hidróxido 

sólido para el secuestro del gas CO2 del espacio de 

cabeza y la captura del CO2 en forma de bicarbonato 

dentro del espacio de cabeza; 

una salida de gas para la separación del espacio de 20 

cabeza de un efluente gaseoso que incluye gas H2; y 

una salida de líquido para retirar del biorreactor 

un primer efluente líquido que incluye al menos una 
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parte de los microorganismos, los ácidos grasos 

volátiles y los alcoholes.   

14. El sistema de la reivindicación 13, en donde el 

biorreactor completamente mezclado es un reactor 

seleccionado del grupo que consiste en un único reactor 5 

de tanque continuamente agitado, un reactor de tanque 

multi-etapa continuamente agitado, un reactor anaeróbico 

de manto de lodos de flujo ascendente, un reactor de 

manto de lodos granular de lecho expandido, un reactor de 

medio granular anaeróbico de flujo descendente, un 10 

reactor de medio granular anaeróbico de flujo ascendente, 

un reactor de tanque anaeróbico con deflectores, un 

reactor anaeróbico de manto migrante y un biorreactor de 

lecho fluidizado anaeróbico. 

15. El sistema de la reivindicación 14, en donde la 15 

trampa incluye un hidróxido de metal sólido. 

16. El sistema de la reivindicación 15, en donde la 

trampa incluye un hidróxido de metal alcalino sólido. 

17. El sistema de la reivindicación 16, en donde la 

trampa incluye KOH o NaOH. 20 

18. El sistema de la reivindicación 17, en donde el 

KOH está en forma de nódulos de 100% de KOH, o NaOH. 

19. El sistema de la reivindicación 14, que 

comprende dos o más trampas de CO2 retirables por 
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separado del espacio de cabeza para la separación del 

bicarbonato durante el funcionamiento continuo del 

reactor. 

20. El sistema de la reivindicación 14, que 

comprende, además, un sedimentador por gravedad en 5 

comunicación de fluido con la salida de líquido para 

separar el primer efluente líquido en una primera biomasa 

sedimentada que incluye al menos una parte de los 

microorganismos y un segundo efluente líquido que incluye 

al menos una parte de los ácidos grasos volátiles, los 10 

alcoholes y los microorganismos; y medios para alimentar 

la primera biomasa del decantador por gravedad al 

biorreactor completamente mezclado para mantener una 

concentración de microorganismos en el biorreactor 

completamente mezclado en un valor preseleccionado. 15 

21. El sistema de la reivindicación 20, que 

comprende, además, un dispensador para dispensar 

productos químicos para el ajuste del pH en el 

biorreactor completamente mezclado. 

22. El sistema de la reivindicación 21, que 20 

comprende, además, un controlador de la temperatura para 

controlar una temperatura del biorreactor. 
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RESUMEN 

MÉTODO DE PRODUCCIÓN DE BIOHIDRÓGENO Y REACTOR 

 Se describe un método para producir H 2, VFAs y 

alcoholes a partir de material orgánico, que incluy e las 

etapas de introducir material orgánico y microorgan ismos en 5 

un biorreactor completamente mezclado para producir  H 2, 

CO2, VFAs y alcoholes; secuestrar CO 2 en el espacio de 

cabeza del biorreactor; recuperar H 2 del espacio de cabeza 

y recuperar un primer efluente líquido que incluye 

microorganismos, VFAs y alcoholes. También se descr ibe un 10 

sistema para producir H 2, VFAs y alcoholes a partir de 

material orgánico, que incluye un biorreactor compl etamente 

mezclado para la fermentación oscura; una entrada p ara 

suministrar microorganismos y el material orgánico a 

descomponer; una trampa de CO 2 en el espacio de cabeza y 15 

que incluye un hidróxido sólido para el secuestro d el gas 

CO2 del espacio de cabeza; y una salida de gas para la  

separación del espacio de cabeza de un efluente gas eoso que 

incluye gas H 2. El sistema y el método proporcionan tasas 

de producción de H 2 superiores y una corriente de H 2 está 20 

sustancialmente libre de CO 2.    


