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liquido que incluye microorganismos, VFAs y alcoholes. También se describe un sistema para
producir H2, VFAs y alcoholes a partir de material organico, que incluye un biorreactor
completamente mezclado para la fermentacion oscura; una entrada para suministrar
microorganismos y el material organico a descomponer; una trampa de CO2 en el espacio de
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PODER

POWER OF ATTORNEY

Yo(nosotros), abajo firmado (s)/ [ (we), the undersigned

GREENFIELD SPECIALTY ALCOHOLS INC.

Domiciliado (s) en / of

20 Toronto Street, Suite 1400, Toronto, Ontario M5C 2B8, CA

por el presente nombro a: Mauricio Jaramille
Campuzane con T.P. 74.555, Paula Samper
Salazar con T.P. 56.190 andfor José Luis
Suarez Parra con T.P. 65.826, para que en
obedecimiento a lo dispuesto por el parégrafo 1°
del Articulo 543 del Cadigo de Comercio, el
primere como principal y los demas como
suplentes, actden en su orden, como mis
(nuestros) representanles en la presentacion de
la solicitud de patente titulada:

BIOHYDROGEN PRODUCTION METHOD AND
REACTOR

Este Poder comprende la facultad de responder
requerimientos u oficios, presentar y contestar
oposiciones, interponer recursos, ratificar o
confirmar en mi nombre lo actuado, recibir,
desistir, transigir, comprometer, sustituir el
presente poder en todo 0 en parte y revocar
dichas sustituciones.

in due compliance with the terms of paragraph
1st of article 543 of the Commercial Code, do
hereby appoint Mauricic Jaramillo Campuzano
with T.P. 74.555, Paula Samper Salazar with
T.P. 56.190 and/or José Luis Suarez Parra with
T.P. 65.826, domiciled at Bogota, Colombia, the
first as principal and the others as alternates, in
the order of their appointment, as my (our)
representatives in filing the patent application
titled:

BIOHYDROGEN PRODUCTION METHOD AND
REACTOR

This Power of Attorney

includes the capacity to answer
official actions, file and answer opposilions,
appeal, ratify or cenfirm my actions,
receive, desist, compromise, substitute this
Power of Attorney entirely or partially and
revoke such substitutions.

Dado y firmado hoy / Given and signed this

Apere 1% 20ie

Topon t0 ONTARIO (am odLon

T por/b ]

FirmalSignature




Colombia

DOCUMENTO DE TRASPASO

ASSIGNMENT DOCUMENT

Yo, (nosotros), abajo firmado (s)
HAFEZ, Hisham, Mohamed

Domiciliado (s) en
1690 Beaverbrook Avenue, London, Ontario N6H
0E3, CA

Aqui llamado(s) CEDENTE, propietario (s) de los
siguientes derechos de propiedad intelectual:

I (we), the undersigned:
HAFEZ, Hisham, Mohamed

Domiciled at:

1690 Beaverbrook Avenue, London, Ontario N6H
0E3, CA

Hereinafter the ASSIGNOR owner of the
following intellectual property rights:

BIOHYDROGEN PRODUCTION METHOD AND REACTOR

declara(n} por el presente instrumento que cede(n)
dicha invencion a:

GREENFIELD SPECIALTY ALCOHOLS INC.

sociedades organizadas y existentes bajo las leyes
de:

CA

domiciliadas en

20 Toronto Street, Suite 1400, Toronio, Ontario
M5C 2B8, CA

(aqui llamacas la CESIONARIA). Por el presente
acto, la CESIONARIA acepta dicho traspaso.

Dado y firmado hoy

en

Declares by this document that assigns the
mentioned invention to:

GREENFIELD SPECIALTY ALCOHOLS INC.

Corporations organized and existent under the
laws of
CA

and domiciled in
20 Toronto Street, Suite 1400, Toronto, Ontario
MsC 2B8, CA

Which in this document will be called the
ASSIGNEE. The ASSIGNEE accepts the said
assignment.

Given and signed this (date)

Apcl 18,2016

in (location

3
T oallo, Oaizared C el

Cedente/Assignor

()

Cesionario/Assignee
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Método de produccién de biohidrégeno y reactor

Esta solicitud reivindica el beneficio de prioridad de
la Solicitud de Patente Provisional de EE. UU. N°
61/893,447, titulada "BIOHIYDROGEN PRODUCTION METHO D AND
REACTOR" presentada el 21 de octubre de 2013, que s e

incorpora con ello como referencia en su totalidad.

CAMPO
La presente descripcion se refiere a la produccion de
hidrégeno, mas en particular, al tratamiento de mat erial

organico con microorganismos para la produccion de
hidrégeno por fermentacion oscura.
ANTECEDENTES
Los problemas de la creciente demanda de energia y la
contaminacion del medio ambiente son abordados por diversos

procesos bioldgicos para el tratamiento de residuos

industriales. La produccion de biohidréogeno a travé s de
fermentacion oscura es un procedimiento conocido pa ra el
tratamiento de residuos industriales y la produccio n de
hidrégeno.

Los microorganismos son capaces de producir hidrége no
a través de ya sea la fotosintesis o preferiblement e a

través de la fermentacion [Matsunaga, T., Hatano, T o

Yamada, A., Matsumoto, M., (2000) Microaerobic hydr ogen
production by photosynthetic bacteria in a double p hase
photobioreactor. Bi ot echnol . Bi oeng. 68 (6), 647-651]. Los

contaminantes organicos se convierten anaerGbicamen te en
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metano en dos etapas distintas: la acidificacion y
metanogénesis. La acidificacion produce hidrégeno c
subproducto, que a su vez se utiliza como un donant
electrones por muchos metandgenos en la segunda eta
proceso [Fang, H.H.P. y Liu, H. (2002) Effect of pH
hydrogen production from glucose by a mixed -culture
Bi oresour ce Technol ogy 82, 87-93]. La separacién de las dos
etapas es factible para la recogida de hidrégeno a
de la primera etapa. La segunda etapa se utiliza, a
para el tratamiento de los productos de acidificaci
remanentes, que incluyen principalmente &cidos gras
volatiles (VFAS).

El reactor de tanque agitado continuo (CSTR) ha sid
el sistema mas ampliamente utilizado para la produc
continua de hidrégeno [Li, C., Fang, H.H.P., (2007)
Fermentative hydrogen production from wastewater an
wastes by mixed cultures. Critical Reviews in Env.
Tech., 37, 1-39]. Dado que en un CSTR el tiempo de
permanencia de solidos de biomasa (SRT) es el mismo
tiempo de retencion hidraulica (HRT), su concentrac
el liquido mixto se ve muy afectada por el HRT reco
de 1-12 h, que es o6ptimo para las elevadas tasas de

produccion de hidrégeno [Li y Fang, 2007]. La tasa

la

omo un
e de
pa del

on

partir
demas,
on

0s

cion

d solid

Sci. and
que el
idbn en

mendado

maxima

de crecimiento especifico ( umax) para el cultivo mixto de

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

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. Bi or esour ce Technol 82, 209-13].

La produccién de hidrégeno (H 2) mediante fermentacion
oscura esta siendo ampliamente investigada por sus ventajas
prometedoras para el futuro de la energia de H 2. Es un
procedimiento anaerdbico independiente de la luz qu e
utiliza una amplia diversidad de materiales de alim entacion
y que puede producir metabolitos valiosos tales com o los
acidos acético y butirico como sub-productos [Nuri Azbar,
David Levin (2012), State of the art and Progress i n
Production of Biohydrogen. Bentham Science Publishe rs]. Sin
embargo, la producciéon de H » fermentativa oscura por vias

termodinamicamente favorables se caracteriza por

rendimientos relativamente bajos, siendo posibles m ayores
rendimientos soOlo a través de vias termodinamicamen te
desfavorables, por lo que se requiere energia. Adem as, la

mezcla de gas producto contiene diéxido de carbono (COy),
gue tiene que ser separada [Azbar y Levin, 2012], p uesto

que CO:. es un contaminante principal, especificamente en

las tecnologias de células de combustible que gener an
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 yl,

porque las celdas de combustible tipo membrana de

intercambio protonico (PEMFCs) requieren H 2> de alta pureza
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(mayor que 99%) [Larminie J, Dicks A (2000), Fuel c ell
systems explained. Nueva York: Wiley].

Las dos vias mas comunes para la produccion

fermentativa oscura de H 2> a partir de glucosa son las vias
de acetato y butirato (Ecuaciones 1 y 2), que limit an el
rendimiento teérico de H 2 aentre 2y 4 moles de H 2 por mol

de glucosa. Ambas reacciones son termodinamicamente
favorables (es decir, valores AG negativos) y cuanto mas
alta sea la relacion de acetato a butirato, mayor s era el

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

del cultivo hacia la formacion 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
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 deberia ser dirigido

lejos de la produccion de alcoholes (etanol, butano Ny
acidos reducidos (lactato) hacia la de &cidos graso S
volatiles (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 on de
propionato disminuye el rendimiento de H 2, ya que es una

via consumidora de H 2 (Ecuacioén 3).
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CoHi20s + 2H 20 — 2CH3COOH + 2CQ, + 4H » AGR = -196.4 KJ(1)
CoHi205 — CH3(CH2) 2COOH + 2C0s + 2H » MG = -224.2 KJ (2)
CoHi20s + 2H 2 — 2CH3CHCOOH + 2H,0 AGR = -279.3 KI(3)

El principio de Le Chatelier establece que una

reaccion reversible se desplazara hacia la derecha siuno o
mas de sus productos se separan [Claire N. Sawyer, Perry L.
McCarty, Gene F. Parkin (2003), Chemistry for Envir onmental

Engineering and Science (5% edicion). McGraw-Hill

Companies, Inc. 2003]. Por lo tanto, se espera que la
separacion eficiente de CO > del medio de cultivo desplace
las vias de produccién de H 2 hacia delante, aumentando la

produccion de H 2 y previniendo el consumo del Dinucleétido

Nicotinamida Adenina (NADH), que es el material bas e para
el desprendimiento de H » [Kaushik Nath, Debabrata Das
(2004), Improvement of fermentative hydrogen produc tion:
various approaches. Appl Microbiol Biotechnol 2004; 65:
520-529]. Kraemer y Bagley discutian varios métodos para
mejorar el rendimiento de H 2, Uno de los cuales era separar

H, disuelto y CO » de la fase liquida del proceso de
fermentacion [Jeremy T. Kraemer, David M. Bagley (2 007),
Improving the yield from fermentative hydrogen prod uction.
Biotechnol Lett, 2007; 29: 685-695].

Una de las técnicas comunes que se utilizan para la
separacién de gas disuelto es el burbujeo de gas. E I
burbujeo es una técnica que generalmente implica bu rbujear

un gas quimicamente inerte a través de un liquido 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 o0 de una
conversion de sacarosa del 95% después de burbujear gas

nitrogeno (N 2) de forma continua en el reactor [l. 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 utilizacién d e N2
como gas de burbujeo en la produccién 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 > [Dong-Hoon Kim, Sun-Kee Han, Sang-

Hyoun Kim, Hang-Sik Shin (2006), Effect of gas spar ging on
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 odeH 2
mediante purga continua de gas argbn en un experime nto
discontinuo productor de H > por Enterobacter aerogenes
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

velocidad de agitacién, aplicar vacio en el espacio
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superior (es decir, disminuir la presién del espaci o de
cabeza del reactor) y utilizar una membrana sumergi da para
separar los gases disueltos [Kraemer y Bagley, supr al.
Mandal et al., [supra] observaron un aumento de 105 % en el

rendimiento de H > de un experimento discontinuo productor

de H > a partir de glucosa por Ent er obact er cl oacae por la
disminucién de la presion total del espacio de cabe za. El
aumento en el rendimiento de H 2 se atribuyo a la inhibicion

del consumo de H > debido a la disminucion de la presion

total que conduce a la produccién de la reduccion d e sub-
productos tales como etanol y acidos organicos [Man dal et
al., supra]. Al reducir el contenido de H 2y CO 2 se

postul6 que se producia la inhibicibn de la
homoacetogenesis, evitando el consumo de H 2y CO 2 para

formar acetato.

Jackson y Mclnerney establecieron que la degradacio n
de un sustrato se hace termodinamicamente posible a través
de la separacion de los productos finales [Bradley E.
Jackson, Michael J. Mclnerney (2002), Anaerobic mic robial
metabolism can proceed closet o thermodinamic limit S.

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

degradacion de la glucosa a través de dos vias que son
termodinAmicamente desfavorables podria ser desplaz ada
hacia delante si el CO 2 se separd del espacio de cabeza.

Las Ecuaciones 4 y 5 muestran las dos vias que cons umen

butirato y propionato para producir acetato y H2.
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CH(CH:) ,COOH + 2H,0 — 2CH3COOH + 2H,  AGe = +27.8 KJ (4)

CHCHCOOH + 2H,0 - CH3COOH +CQO +3H >, AG® =+41.5KJ (5)

Park et al. ensefian un procedimiento discontinuo pa ra
la produccion de H2 a partir de glucosa con burbuje 0
inicial del reactor para asegurar condiciones anaer obias,
en combinacion con el secuestro de CO > del espacio de
cabeza, utilizando una disolucion 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
embargo, fueron capaces de llegar a un contenido de H2 de

s6lo el 87.4% en el efluente gaseoso. La separacion

incompleta de CO , era debida a la concentracibn remanente

de CO: en la fase liquida y algo de gas N 2 remanente del
burbujeo inicial. Park et al. establecen que la sep aracion
de CO2 no afectd sustancialmente a las concentraciones de

los otros acidos volatiles y disolventes. De modo m as
importante, Park et al. ensefian un procedimiento

discontinuo 'y reconocen que los resultados del
procedimiento discontinuo no son transferibles a un

procedimiento continuo. Como apreciard 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 propésito o par a

conseguir el mismo resultado. La producciéon de hidr o6geno
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continua se diferencia de la produccion discontinua con
respecto a muchos parametros importantes, es decir, tiempo
de retencion hidraulica (8 horas en sistemas de flu jo
continuo frente a 2-5 dias en sistemas discontinuos ), tasa

de carga organica (s6lo en sistemas alimentados de forma
continua), pH (puede ser mantenido constante en flu jo

continuo, mientras que en discontinuo cambia con el
tiempo), la concentracién de la biomasa y la relaci on de
sustrato a biomasa (relacion de alimento a microorg anismos

F/IM) que es constante en los sistemas alimentados

continuamente, mientras que disminuye con el tiempo en
discontinuo debido al consumo de sustrato. Park et al.
demostraron definitivamente que el secuestro de CO > del
espacio de cabeza mejora rendimiento de H 2 en un sistema
discontinuo. Sin embargo, también establecieron que no
estaba claro si el mismo enfoque podria funcionar e n un
sistema continuo y que se necesitaba mas investigac ion para
averiguar si funcionaba en todo caso. Especificamen te, Park
et al. establecieron claramente que las condiciones de los

ensayos discontinuos descritos no se pueden aplicar
necesariamente por igual a un sistema continuo,
particularmente en condiciones que afectan a la vel ocidad
de produccion de hidrégeno tales como diferentes ca rgas
organicas y tiempos de retencion del reactor.

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

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] utilizd6 una membrana de caucho de silicona pa ra
separar biogas de la fase liquida en un reactor dis continuo
de fermentacién de H » utilizando glucosa como sustrato. Los
autores observaron incrementos del 15% y 10% en el
rendimiento de H 2 y la tasa de produccion de H 2,
respectivamente; sin embargo, no midieron las
concentraciones de VFAs.

Mandal et al. [2006] sugieren la separacién tanto d
H. como de CO . del espacio de cabeza por vacio, para reducir
la produccion de acetato. Mandal et al. no sugieren
separacion selectiva alguna de solamente CO 2 ni el uso del
secuestro para la separacién de CO 2. El estudio de Mandal
et al. se centr6 en la reduccion de la presion parc ial de
hidrogeno en tandas de produccion de hidrégeno medi ante la
aplicaciéon de una presion negativa al colector de g as, que
estd conectado al espacio de cabeza del reactor. La
separacion de dioxido de carbono en este estudio se debe
principalmente a la presién (negativa) de vacio apl icada.
El uso de KOH en el colector de gas no tenia influe ncia
alguna sobre la cinética del reactor. Su experiment 0 se
basé en el principio de Le Chatelier de que la sepa racion
de los dos productos gaseosos mediante la reduccién de la

presion total desplazaria la reaccion hacia adelant



10

15

20

25

WO 2015/058295 11 PCT/CA2014/051011

El problema con las técnicas antes mencionadas para la
separacion de gas disuelto de la fase liquida es qu e el gas
efluente es una mezcla de gases que deberia ser sep arada
con el fin de beneficiarse de cada uno por separado . Ademas
de ello, dado que el principal problema con la util izaciéon
de H 2 en celdas de combustible es la contaminacién con C O,
se desea un proceso que proporcione una separacion fiable

de CO:2 del biohidrogeno, preferiblemente un proceso que
combine la separaciéon de CO 2 con los rendimientos de H 2
mejorados.
SUMARIO DE LA INVENCION

Es un objeto de la presente descripcidn obviar o
mitigar al menos una desventaja de los métodos y si stemas
previos para la produccibn de hidrégeno a partir de

material organico.

El autor de la presente solicitud ha descubierto ah ora
un procedimiento para la produccion fermentativo os cura de
Ho, que incluye el secuestro continuo de CO 2 dentro del
espacio de cabeza del reactor para producir una cor riente
de H. sustancialmente libre de CO >. ElI autor de la
invencion descubrid, sorprendentemente, que al real izar la

captura de CO , 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

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

sélida, no gaseosa, el bicarbonato, es posible infl uir en
la cinética del reactor sin retirar fisicamente el gas CO»
del reactor propiamente dicho. Ademas de ello, medi ante la

captura del gas CO 2 Y Su conversion en bicarbonato en el
espacio de cabeza del reactor, el volumen de produc to de

reaccion basado en CO > a ser manipulado se reduce

significativamente. De manera méas 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
secundario afadido de que se aumenta la tasa de pro duccién

de H.. EIl gas CO > 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 estd sustancialmente libre de CO 2. Asi, el

procedimiento de la invencibn no so6lo 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

separacién adicional de los gases CO 2y 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
mas econdmica la produccion de gas H 2. Ademas, permite la
separaciéon por separado de H 2 y CO > directamente desde el

reactor sin ninguna etapa de separacién adicional.
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En una realizacion preferida, el presente método pa

la produccién de hidrégeno mediante fermentaciéon os

partir de material organico, comprende las etapas d
introducir material organico y microorganismos en u
biorreactor completamente mezclado para descomponer
material organico en productos que incluyen gas H
gas CO ., acidos grasos volatiles y alcoholes mediante

fermentaciéon oscura;

ra

Cura, a

el

2,

secuestrar continuamente gas CO 2 dentro de un espacio

de cabeza del biorreactor para capturar el CO
forma de bicarbonato dentro del espacio de cabeza;y

recuperar de forma continua o discontinua al menos

parte del gas H » del espacio de cabeza bajo vacio, con

lo que el gas H 2 recuperado esta sustancialmente libre

de COo.
En otra realizacion, la etapa de secuestrar CO
del espacio de cabeza incluye la etapa adicional de
de forma discontinua al menos una parte del bicarbo
espacio de cabeza.
Todavia en otra realizacién, la etapa de secuestrar
CQ incluye mantener continuamente un hidroxido de met
el espacio de cabeza para capturar continuamente el

gaseoso en forma de bicarbonato de metal dentro del

una

2 dentro
separar

nato del

al en
COq

espacio

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

cabeza. El hidroxido de metal se utiliza preferible

forma sélida.

mente en
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Preferiblemente, el hidréxido de metal es un hidrox ido
de metal alcalino, méas preferiblemente KOH o NaOH, lo mas
preferiblemente nédulos de KOH o NaOH 100% puros.

En una realizacion adicional, el método incluye la
etapa adicional de mantener wuna concentracion de
microorganismos en el biorreactor completamente mez clado en
un valor preseleccionado.

Todavia en wuna realizacibn adicional, el método
incluye la etapa adicional de controlar el pH del
biorreactor completamente mezclado. Preferiblemente , el pH
del biorreactor completamente mezclado se mantiene dentro
de un intervalo de 3 a 6.8, lo méas preferiblemente a
aproximadamente 5.2.

Microorganismos (tiles en la presente invencién
incluyen una o mas de las especies seleccionadas de | grupo
gue consiste en especies de Cl ostridi um tales como C.
butyri cum C. bei jerinckii, C. acetobutyricum vy C.
bi fermentants, especies de Ent erobacter tales como
Ent er obact er aer ogenes, especies de Baci | | us tales como B.
nmegaterium B. thuringiensis y especies de Rhodobact er
tales como R sphaer oi des.

Preferiblemente, el biorreactor completamente mezcl ado
es un reactor seleccionado del grupo que consiste e n un
anico reactor de tanque continuamente agitado, un r eactor
de tanque multi-etapa continuamente agitado, un rea ctor
anaerobico 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 anaerdbico de flujo desce ndente,
un reactor de medio granular anaerébico de flujo
ascendente, un reactor de tanque anaerdbico con
deflectores, un reactor anaerobico de manto migrant eyun
biorreactor de lecho fluidizado anaerobico.

El método descrito en esta memoria puede implementa rse

a través de un sistema clarificador de reactor de

biohidrégeno integrado (IBRCS) que incluye un CSTR, seguido

de un sedimentador por gravedad para la fermentacié n de
acetona-butanol-etanol (ABE) de material organico. La
fermentacion de ABE resulta en productos que incluy en, por

ejemplo, acetona, butanol, etanol, &cido acético, a cido
butirico, gas hidrégeno y/o diéxido de carbono. El gas
hidrogeno y diéxido de carbono se recuperan por sep arado
del CSTR. La concentracion de biomasa en el reactor CSTR se

mantiene en el intervalo deseado a través de la

recirculacion 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
separacién se utiliza para separar adicionalmente | a
biomasa de la acetona, butanol, etanol, &cido acéti co,
acido butirico, etc., que se recuperan. La biomasa se
proporciona a un generador de biometano, al que tam bién se

alude como biometanador, para la produccion de gas metano.
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En adn wuna realizacion adicional, la presente
descripcion proporciona un sistema para producir hi drégeno,
metano, acidos grasos volatiles y alcoholes a parti r de
material organico, que comprende:
un biorreactor completamente mezclado para la
fermentacion oscura;
una entrada para suministrar al  biorreactor
microorganismos y el material organico que ha de se r
descompuesto por los microorganismos en productos g ue
incluyen gas H 2, gas CO 2, &cidos grasos volatiles
(VFA) y alcoholes;

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

incluyendo la trampa de CO 2 un hidroxido soélido para
el secuestro continuo o discontinuo del gas CO 2> del
espacio de cabeza y la captura del CO 2 en forma de

bicarbonato dentro del espacio de cabeza;

una salida de gas para la separaciéon de un efluente

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

una salida de liquido para retirar del biorreactor un

primer efluente liquido que incluye al menos una pa rte

de los microorganismos, los acidos grasos volatiles y

los alcoholes.

En otra realizacion, la trampa de CO 2 incluye un
hidréxido de metal sélido, preferiblemente un hidro xido de
metal alcalino, mas preferiblemente KOH o NaOH, lo mas

preferiblemente nédulos de 100% de KOH o NaOH.
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dos

cabeza para la separaciéon del CO > capturado en forma de

bicarbonato durante el funcionamiento continuo del

Todavia en otra realizacion, el sistema comprende,
ademas, un sedimentador por gravedad en comunicacio
fluido con la salida de liquido para separar el pri
efluente liqguido en una primera biomasa sedimentada
incluye al menos una parte de los microorganismos y
segundo efluente liquido que incluye al menos una p
los &cidos grasos volétiles, los alcoholes y los
microorganismos; y medios para alimentar la primera
del decantador por gravedad al biorreactor completa
mezclado para mantener una concentracion de microor
en el biorreactor completamente mezclado en un valo
preseleccionado.

En otra realizacion, el sistema comprende, ademas,
dispensador para dispensar productos quimicos para
ajuste del pH en el biorreactor completamente mezcl

Ademas de ello, el sistema incluye preferiblemente
controlador de la temperatura para controlar una
temperatura del biorreactor.

El biorreactor completamente mezclado
preferiblemente un reactor seleccionado del grupo (q
consiste en un Uunico reactor de tanque continuament

agitado, un reactor de tanque multi-etapa continuam

es

reactor.

n de
mer

que

un

arte de

biomasa
mente
ganismos

r
un
el
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un

ue
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agitado, un reactor anaerobico de manto de lodos de
ascendente, un reactor de manto de lodos granular d
expandido , un reactor de medio granular anaerébico
flujo descendente, un reactor de medio granular ana

de flujo ascendente, un reactor de tanque anaerdbic
deflectores, un reactor anaerobico de manto migrant
biorreactor de lecho fluidizado anaerobico.

Otros aspectos y caracteristicas de la presente
descripcion  resultardn  evidentes para los expertos
ordinarios en la técnica tras la revision de la sig
descripcion de realizaciones especificas en unién c
figuras adjuntas.

BREVE DESCRIPCION DE LOS DIBUJOS

A continuacion se describiran, s6lo a modo de ejemp
realizaciones de la presente descripcién con refere
las figuras adjuntas.

La figura 1 es un diagrama de fluyo de un
procedimiento para producir gas hidrogeno, diéxido
carbono, acidos grasos volatiles y alcoholes a part
biomasa organica,

la figura 2 es un esquema de un sistema para produc
gas hidrégeno, diéxido de carbono, acidos grasos vo
y alcoholes a partir de material orgénico;

la figura 3 ilustra el contenido de hidrégeno con y

sin secuestro de CO 2;

flujo
e lecho
de
erébico
0 con

ey un

uiente

on las

ncia a

de

ir de

latiles
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la figura 4 ilustra las tasas de produccion de
hidrogeno con y sin secuestro de CO 2,y

la figura 5 ilustra el rendimiento de produccion de
hidrégeno con y sin secuestro de CO 2.
DESCRIPCION DETALLADA DE REALIZACIONES EJEMPLARES

En general, la presente descripcién proporciona un

método y un sistema integrado para la producciéon de

biohidrégeno mediante fermentacion oscura y preferi blemente
otros productos quimicos tales como bicarbonato, et anol,
butanol, 4cido acético, acido propidnico y acido bu tirico a
partir de material organico, preferiblemente en una reactor
continuamente agitado (CSTR). Un sedimentador por g ravedad
aguas abajo se puede integrar en el sistema detras del
CSTR. En esta memoria se describen formas de realiz acion
del método y sistema. Sin embargo, las realizacione S
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 0 con
intervalos de dimensiones, concentraciones, tempera turas u
otras propiedades y caracteristicas fisicas o quimi cas. El
uso de estos términos estd destinado a cubrir liger as
variaciones que pueden existir en los limites super ior e

inferior de los intervalos de propiedades y

caracteristicas.
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Tal como se utiliza en esta memoria, la expresion
"biorreactor = completamente mezclado"  significa  un

recipiente que incluye un mecanismo para agitar el

contenido del recipiente (p. ej., mediante agitacio n
hidraulica, agitacion mecanica, etc.) para su uso ¢ on los
microorganismos en suspension y un medio de crecimi ento (p.
ej., un medio de crecimiento constituido por nutrie ntes
tales como carbono organico, compuestos nitrogenado S,
compuestos que contienen fésforo y disoluciones min erales
trazas, etc.). Un reactor continuamente agitado (CS TR) es

un ejemplo de un biorreactor completamente mezclado

Tal como se utiliza en esta memoria, el término
"microorganismos” significa microorganismos capaces de
fermentar el material organico bajo condiciones ana erobias

(no microaerobias) para producir hidrbgeno 0 metano ,

diéxido de carbono y una diversidad de acidos organ icos y
alcoholes. Especies de microorganismos dentro de es te
término pueden incluir, por ejemplo, uno o una comb inacion
de diversas especies de Cl ostridium tales como C.
butyri cum C. bei jerinckii, C. acetobutyricum vy C.
bi fermentants, especies de Ent er obacter tales como
Ent er obact er aerogenes, especies de Baci | | us tales como

nmegat eri um thuringi ensi s,y otras bacterias anaerobias (p.
ej., Rhodobact er sphaeroi des).
Tal como se utiliza en esta memoria, la expresion

"material organico" se refiere a material que inclu ye
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carbono e hidrégeno en su estructura molecular, por ejemplo
alcoholes, cetonas, aldehidos, &cidos grasos, éster es,
acidos carboxilicos, éteres, hidratos de carbono,
proteinas, lipidos, polisacaridos, monosacaridos, ¢ elulosa,
acidos nucleicos, etc. ElI material organico puede e star
presente, por ejemplo, en los residuos (p. €j., cor rientes
de desechos industriales), corrientes de fluidos or ganicos,
biomasa, etc.
Procedimiento

La Fig. 1 es un diagrama de flujo de un procedimien to
200 para la produccibn de gas hidrogeno, dioxido de
carbono, acidos grasos volatiles y alcoholes a part ir de
biomasa orgénica. El procedimiento 200 incluye una etapa de
biohidrogeneracién 210, una etapa de secuestro de C O 215,
una etapa de recuperacion de gas hidrégeno 220, una etapa
de recuperacion de un primer efluente liquido 230 y una
etapa de separacion de un primer efluente liquido 2 40. En
una variante del procedimiento, que resulta en la
produccion de metano y CO 2, el procedimiento incluye,
ademas, una etapa de separaciéon de un segundo eflue nte
liguido 250, una etapa de recuperacion de un tercer
efluente liquido 260, una etapa de generacion de bi ometano
270, a la que también se alude como etapa de biomet anacion
270, y una etapa de recuperacion de metano 280. Las etapas
210, 220, 230, 240, 250, 260, 270, 280 se pueden I evar a
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 tan
realizando simultanea y continua o discontinuamente , en
contraste con un enfoque discontinuo, en el que las etapas
210, 220, 230, 240, 250, 260, 270, 280 serian lleva das a

cabo secuencialmente en vez de simultaneamente.

En la etapa de biohidrogeneracion 210, se proporcio nan
material organico y microorganismos en un biorreact or
completamente mezclado (p. ej., el biorreactor
completamente mezclado 22 de la Fig. 2) para descom poner el
material organico en productos que incluyen H 2, CO 2, &cidos
grasos volatiles y alcoholes. En la etapa de secues tro de

CQ, el gas CO > 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

del reactor sin la separacion fisica del CO 2 del reactor.

En la etapa de recuperacion de gas hidrogeno 220, a | menos
una parte del gas H 2 Se recupera del Dbiorreactor

completamente mezclado bajo vacio. En la etapa de

recuperaciéon de un primer efluente liquido 230, al menos
una parte de un primer efluente liquido se recupera del
biorreactor completamente mezclado, incluyendo el p rimer
efluente liquido al menos una parte de los microorg anismos,

los acidos grasos volatiles y los alcoholes.
En la etapa de secuestro de CO 2, el bicarbonato es

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 CO2 gas CO , es capturado y separado de la cinética del

reactor mediante reaccibn con un hidréxido sélido,

preferiblemente un hidroxido de metal, mas preferib lemente
un hidroxido de metal alcalino, mas preferentemente KOH o
NaOH. El hidroxido de metal esta preferiblemente en forma
de nddulos 100% de KOH o NaOH. El uso del secuestro de gas

CQ en el espacio de cabeza tiene mdltiples ventajas. E I

secuestro de CO > dentro del espacio de cabeza del reactor

produce una corriente de H 2 sustancialmente libre de gas

CQ. Fue sorprendente para el autor de la invencion qu e al
realizar la captura de gas CO > directamente dentro del
espacio de cabeza del reactor, la cantidad de gas C O
capturado se puede elevar hasta el 100% del CO 2 producido
en el reactor. Ademas de ello, el separar continuam ente por

completo el gas CO > del espacio de cabeza mediante el
secuestro de CO  tiene el efecto secundario adicional de

gue se aumenta la produccion de H 2. Esto es probablemente
debido a la supresibn completa de la formacion de

propionato, que también se observé sorprendentement e. Por
lo tanto, el procedimiento de la invencibn no sélo

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

CQ directamente del reactor, obviando cualquier separ acion

adicional de los gases CO 2 Yy H 2 aguas abajo del reactor. En
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comparacion con los métodos conocidos de utilizar u na
disolucién de KOH para reaccionar con H 2 / CO 2 gaseoso en un
recipiente separado del reactor, el presente sistem a
requiere menos energia y equipo, ya que el gas no t iene que
ser transferido desde el reactor a través de la dis olucion
de KOH utilizando algun tipo de dispositivo mecanic o tal
como un ventilador. Esto reduce significativamente el costo
de capital y hace la produccion de gas H 2 MAas econdmica.
Ademas, permite la retirada por separado de H 2y CO2 del
reactor.

Ademas de los menores costes de capital y de

funcionamiento asociados con el presente sistema de

reaccion por secuestro de sdlido/gas, la cantidad d e CO:
secuestrado aumenta significativamente de 79% (Mand el et
al. secuestrado 19.3% a partir del 24.5% original) a

aproximadamente 100%.

En la etapa de separacion de un primer efluente

liqguido 240, al menos una parte del primer efluente liquido
es alimentado a un sedimentador por gravedad (p. €] . el
sedimentador por gravedad 24 de la Fig. 2) para sep arar al
menos una parte del primer efluente liquido en una primera

biomasa que incluye al menos wuna parte de los

microorganismos, y un segundo efluente liquido que incluye
al menos una parte de los acidos grasos volatiles, los
alcoholes y los microorganismos. Aunque se conocen otros

separadores tales como separadores de membrana, ést 0S son
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de costosos y mucho mas dificiles de hacer funciona r. Enla
etapa de separacion de un segundo efluente liquido 250, al
menos una parte del segundo efluente liquido es ali mentada
a un modulo de separacién (p. €j., el médulo de sep aracion

30 de la Fig. 2) para separar al menos una parte de
segundo efluente liquido en una segunda biomasa que
al menos una parte de los microorganismos, y un ter
efluente liquido que incluye al menos una parte de
acidos grasos volatiles y los alcoholes. Al menos u
porcién del tercer efluente liquido se recupera en
de recuperacion del tercer efluente liquido 260.

La etapa de separacion del primer efluente liquido
puede incluir hacer recircular al menos una parte d
primera biomasa al biorreactor completamente mezcla
mantener una concentracion de microorganismos en el
completamente mezclado en un valor preseleccionado.

En la etapa de biometanizacién 270, al menos una pa
de la primera biomasa, la segunda biomasa, o ambas,
recupera y se proporciona a un biometanador (p. e€j.

biometanador 40 de la Fig. 2) para la produccién de

CQ. La expresion generador de biometano y el término

biometanador se utilizan
descripcion y estan destinados a referirse a reacto

la produccion biolégica de metano. Al menos una par

CH y CO : se recupera en la etapa de recuperacion de metano

280.
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La etapa de separacion de un segundo efluente liqui do
250 puede incluir la aplicacion de una diversidad d e
procesos de separacién, por ejemplo separacion de
disolvente por membrana.

El intervalo de pH puede ser controlado en el
biorreactor completamente mezclado durante la etapa de
biohidrogeneracion 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
para maximizar la tasa de produccion de H 2.

El intervalo de pH se puede controlar en el
biometanador durante la etapa de biometanizacién 27 0. La
temperatura puede ser controlada en el biorreactor
completamente mezclado durante la etapa de
biohidrogeneraciéon 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 biometanizacion 270. Por ejempl o, la
temperatura se puede mantener dentro de un interval o de
aproximadamente 25°C a aproximadamente 37°C.

Los microorganismos Utiles para su aplicacion en el
sistema de la presente solicitud incluyen especies de
Cl ostridi um tales como C. butyricum C. beijerinckii, C.

acet obutyricumy C. bifernentants, especies de Ent er obact er
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tales como Ent er obact er aerogenes, especies de Baci | | us
tales como B. negaterium B. thuringiensis,y especies de

Rhodobact er tales como R. sphaer oi des.

Sistema
La Fig. 2 es un esquema de un sistema 10 para produ cir
gas hidrégeno, diéxido de carbono, metano, acidos g rasos

volatiles y alcoholes a partir de material organico

Productos adicionales producidos por el sistema 10 pueden
incluir acetona, etanol, butanol, &cido acético, ac ido
propionico y acido butirico. El sistema 10 incluye un
biohidrogenerador 20, un moddulo de separacion 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 organico 100 en el biorreactor

completamente mezclado 22. Microorganismos se afade n al
biorreactor completamente mezclado 22 para descompo ner el
material organico 100, produciendo H 2y CO ». El reactor 22
incluye, ademas, una salida de gas 101 para gas H 2 102 y
una salida de liquido 103 para un primer efluente | iquido
104. El primer efluente liqguido 104 puede incluir, por
ejemplo, microorganismos, acidos grasos volatiles ( p. €.,
acido acético, acido butirico, etc.), alcoholes (p. ej.,
etanol, butanol, etc.), acetona, etc. Una trampa de CO:2 105
esta incluida en el espacio de cabeza del biorreact or 22,

trampa que incluye un hidréxido en forma solida,
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preferiblemente un hidréxido de metal alcalino tal como KOH
o NaOH, lo mas preferiblemente n6dulos 100% de KOH o NaOH.
La trampa de CO . 105 es preferiblemente desmontable del
biorreactor durante el funcionamiento de la
biohidrogeneracién. Lo mas preferiblemente, el bior reactor

22 incluye 2 o mas trampas de CO
individualmente y de manera independiente del biorr

ser reemplazadas para permitir el secuestro continu
CQ, incluso durante el reemplazo de una de las trampas
CQ.

El  biohidrogenerador 20 incluye, ademas, un
sedimentador por gravedad 24 aguas abajo del biorre
completamente mezclado 22 y en comunicacion de flui
el biorreactor completamente mezclado 22 para recib
primer efluente liquido 104 del biorreactor complet
mezclado 22. En el sedimentador por gravedad 24, el
efluente liquido 104 se deposita en una primera bio
y un segundo efluente liquido 108. El segundo eflue
liquido 108 puede incluir, por ejemplo, microorgani
acidos grasos volatiles (p. ej., acido acético, aci
propionico, acido butirico, etc.), alcoholes (p. e€j
etanol, butanol, etc.), acetona, etc.
recirculacion 26

Un conducto de proporciona

comunicaciéon de fluido desde la parte inferior del
sedimentador por gravedad 24 al biorreactor complet

mezclado 22 para la recirculacion de la primera bio

2, que pueden ser separadas

eactor y
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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

eliminacién de la primera biomasa 106. Un primer co nducto
28 del biometanador proporciona comunicacion de flu ido
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
valvula 29 permite la seleccion de flujo a través d e uno o
mas del conducto de recirculacion 26, el conducto d e salida

27 y el primer conducto 28 del biometanador.

El modulo de separaciéon 30 estad en comunicacion de

fluido con el sedimentador por gravedad 24 para rec ibir el
segundo efluente liquido 108. En el médulo de separ acion
30, el segundo efluente liquido 108 se puede separa ren una
segunda biomasa 110 y en un tercer efluente liquido 112
mediante la aplicacion de un proceso de separacion. El
tercer efluente liquido 112 puede incluir, por ejem plo,
acidos grasos volatiles (p. ej., acido acético, aci do

propionico, acido butirico, etc.), alcoholes (p. €j o

etanol, butanol, etc.), acetona, etc. Un segundo co nducto
32 del biometanador proporciona comunicacion de flu ido
desde el modulo de separacion 30 al biometanador 40 para
hacer circular la segundo biomasa 110 desde el médu lo de

separacién 30 al biometanador 40.
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El biometanador 40 estd aguas abajo de,
comunicacion fluida con el sedimentador por graveda
modulo de separacién 30, o ambos. El biometanador 4
recibir la biomasa del biohidrogenerador 20, el méd
separacién 30, o ambos, para ser descompuesto en CH
114, y un residuo liquido 116 que contiene compuest
organicos residuales y microorganismos.

El biometanador 40 puede incluir un primer recipien
42 del biometanador, un segundo recipiente del biom
44, o ambos. El primer recipiente 42 del biometanad
en comunicacion de fluido con el primer conducto 28
biometanador para recibir la primera biomasa 106 de
decantador por gravedad 24. El segundo recipiente 4
biometanador esta en comunicacién de fluido con el
conducto 32 del biometanador para recibir la segund
biomasa 110 del mddulo de separacion 30.

El sistema 10 puede incluir un controlador de la
temperatura (no mostrado) para controlar la tempera
el biorreactor completamente mezclado 22, en el
biometanador 40, o ambos. Un intervalo de temperatu
tipico en el que se mantiene la temperatura de los
contenidos tanto del biorreactor completamente mezc
y biometanador 40 es de entre aproximadamente 25°C
aproximadamente 37°C.
incluir

El sistema 10 puede un dispensador (no

mostrado) para dispensar nutrientes y compuestos de

y en
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del pH en el biorreactor completamente mezclado. Lo S
nutrientes pueden incluir, por ejemplo, compuestos que
contienen nitrdgeno, compuestos que contienen fésfo ro,
metales traza que incluyen hierro, manganeso, magne sio,
calcio, cobalto, zinc, niquel, cobre, etc. Los comp uestos

de ajuste del pH pueden incluir, por ejemplo, sosa

comercial, bicarbonato de sodio, hidréoxido de sodio ,
hidroxido de calcio, hidréxido de magnesio, acido n itrico,
acido clorhidrico, etc.

Funcionamiento

El sistema 10 se puede aplicar a la practica de una

realizacion del procedimiento 200. El material orga nico 100
penetra en el biorreactor completamente mezclado 22 y es
descompuesto  microbiolégicamente  por  microorganismo S
productores de hidrégeno, dando como resultado prod uctos
gue incluyen el gas H >y gas CO », y el primer efluente

liqguido 104. El gas CO 2> es secuestrado por el hidroxido en

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

trampa. Una corriente de H 2 102 sustancialmente libre de

CQ se retira continuamente del biorreactor completame nte
mezclado 22. El primer efluente liquido 104 fluye h acia al
sedimentador por gravedad 24. El bicarbonato captur ado en
la trampa de CO . permanece en la trampa de CO 2y es

retirado de forma discontinua del biorreactor 22.
En el sedimentador por gravedad 24, al menos una pa rte

de los microorganismos se depositan en el fondo del
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sedimentador por gravedad 24, resultando en la prim
biomasa 106 y el segundo efluente liquido 108. La p
biomasa 106, en su totalidad o en parte, puede ser
recircular al biorreactor completamente mezclado 22

ser proporcionada al biometanador 40, puede ser des

o cualquier combinacion de los mismos. El segundo e
liqguido 108 fluye hacia el médulo de separacion 30.

En el médulo de separaciéon 30, al menos una parte d
segundo efluente liquido 108 se sedimenta en una se
biomasa 110 y un tercer efluente liquido 112. El te
efluente liquido 112 es emitida desde el modulo de
separacion 30 y es recuperado. La segunda biomasa 1
ser proporcionada al biometanador 40. Es también po
proporcionar la segunda biomasa 110 al biorreactor
completamente mezclado, pero no es necesario en pre
de una corriente de reciclaje del decantador por gr
24.

La primera biomasa 106 se proporciona al primer
recipiente 42 del biometanador a través del primer
28 del biometanador. La segunda biomasa 110 se prop
al segundo recipiente 44 del biometanador a través
segundo conducto 34 del biometanador. En el biometa
40, la primera biomasa 106, la segunda biomasa 110,

ambas, son descompuestas microbioldgicamente, resul
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116 se descarga del biometanador 40, se hace recirc ular al
biometanador 40, 0 ambos.

Condiciones de funcionamiento y configuraciones del

sistema a modo de ejemplo seran discutidas en lo qu e sigue
con el fin de s6lo un ejemplo y sin limitar el alca nce de
la invencion, a menos de la materia objeto definida en las

reivindicaciones.
EJEMPLOS
Configuracion del IBRCS

Durante el ensayo del sistema 10, se observaron tre S
cambios importantes en las concentraciones de &cido S grasos
volatiles (VFA) efluentes con secuestro de CO 2, un aumento
en la concentracion de acetato en una media de 45%, una
disminucién en la concentracion de butirato en una media de

51% de su concentracidbn original, y una eliminacién

completa de la producciéon de propionato. Ademas de ello,
durante el ensayo, las tasas de produccién de hidré geno
bajo dos tasas de carga organicas diferentes eran 6 3L H2/d
(a 9 g/L de glucosa) y 132 LH2/d (a 17 g/L de gluco sa) y

casi se alcanz6 100% de hidrégeno puro.

Dos sistemas clarificadores de reactor de biohidrog 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 mas detalles sobre el disefio del

sistema, se hace referencia a Hafez et al. [2009]. OLR-1y
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OLR-2 fueron 25.7 y 51.4 g de COD/L-d, respectivame nte. Una
trampa cilindrica de CO > (0.25 L de volumen) con un fondo

poroso se introdujo en el sistema y se fijo a la ta pa del
reactor. Cada uno de los OLR fue hecho funcionar en dos
condiciones en serie: 18 dias sin secuestro de CO 2, seguido
de 17 dias con secuestro de CO 2 a traves de la adicion de

nddulos de KOH (60 g) en la trampa de CO » fijada en el

espacio de cabeza.
Lodos de semillas y sustrato

Lodo del digestor anaerébico (ADS) se recogié de la

planta depuradora de aguas residuales de St. Mary ( St.
Mary’s, Ontario, Canada) y se precalenté a 70°C dur ante 30
min para ser utilizado como la semilla. Glucosa se utilizé

como sustrato con dos concentraciones diferentes de 8 g/L

(OLR-1) y 16 g¢g/L (OLR-2). La alimentacibn contenia
suficientes compuestos inorganicos en las siguiente S
concentraciones (mg/L): CacCl 2, 140; MgCl ,.6H20, 160;
MgSQ.7H 20, 160; Na 2CQ, 200; KHCO 3, 200; K >HPQ, 15; urea,
1500; H 3PQ, 845; y disolucibn mineral traza con la
composicién como sigue (mg/L): FeCl 2.4H 20, 2000; H 3BG, 50;
ZnCl,, 50; CuCl , 30; MnCl 2.4H,0, 500; (NH 1) sMoQu, 50;
CoCl2.6H 20, 50; NIiCl 2, 50; tetraacetato de etilendiamina,

0.5; y HC1 concentrado, 1170. El tampon utilizado e n la
alimentacion era NaHCO 3 a concentraciones de 3y 5 g/L para

los sistemas operativos en OLR-1 y OLR-2, respectiv amente.
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Un pH de 5.2 se mantuvo durante el experimento util
disoluciébn de NaHCO 3 con una concentracion de 168 g/L.
Métodos analiticos

El volumen de biogas producido se midié utilizando
gasémetro de punta himeda (Rebel wet-tip gas meter
Nashville, TN, EE.UU.), mientras que la composicion
biogas se determind utilizando un cromatografo de g
(Modelo 310, SRI instruments, Torrance, CA) con un
de la conductividad térmica (TCD) a una temperatura
y una columna de tamiz molecular (tamiz molecular 5
80/100, 6 pies * 1/8 pulgadas) en una temperatura d
El argdn se utiliz6 como gas portador a un caudal d
mL/min. Las concentraciones de &cidos grasos volati
(VFAs) se analizaron utilizando un cromatografo de
(Varian 8500, Varian Inc., Toronto, Canada) con un
de ionizacién de llama (FID) a una temperatura de 2
equipado con una columna de silice fundida (30 m *
a una temperatura de 110°C. Se utiliz6 helio como g
portador a un caudal de 5 mL/min. Los sélidos total
volatiles en suspensiéon (TSS, VSS) se midieron de a
con métodos estandares [APHA 1995]. La glucosa se a
mediante el kit de glucosa de Genzyme Diagnostics |
P.E.l. PE Canada. Se utilizaron métodos de HACH vy k
ensayo (HACH Odyssey DR/2500) para medir las demand
oxigeno quimicas total y soluble (TCOD, SCOD).

Produccion de hidrogeno
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La Figura 3 muestra el cambio en el contenido en H 2
debido a la adicion de KOH en el espacio de cabeza. El

contenido en H > alcanz6 57.3 + 4% y 64.9 £ 3% en OLR-1y

OLR-2, respectivamente, sin KOH, aumentando rapidam ente a
100% en ambos casos después de la aplicacion de KOH en el
espacio de cabeza. Park et al. [2005] lograron sola mente el

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

cabeza de experimentos discontinuos productores de He,
debido al secuestro incompleto de CO 2 en el espacio de

cabeza. Debe afirmarse que la composicién del bioga s del
espacio de cabeza viene dictaminada no sélo por las tasas

de produccion de CO >y H 2 en fase liquida, sino también por

la transferencia de masa de liquido a gas. Dado que en
tandas, después de que se establezcan las tasas max imas de
produccion, las tasas generalmente disminuyen con e | tiempo
debido a tasas de utilizacién de sustrato inferiore s, la
extrapolacion de los datos de la composicion de bio gas en
tandas a sistemas de flujo continuo depende de nume rosos
factores relacionados con las condiciones de
funcionamiento, es decir, OLR, HRT, la concentracio n de la
biomasa, etc.

Las tasas de produccion de H 2 aumentaron de 57 a 70 L
Ho/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 produccion de H 2, en donde

después de 12 dias se alcanzdé un rendimiento de est ado
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estacionario, con una fluctuacion media de las tasa s de
produccion de 3.4% y 8.7% tanto en OLR-1 como en OL R-2,
respectivamente. Las tasas de produccion de H 2, basadas en
litros de volumen del reactor antes de emplear KOH eran 8.2
+ 0.5y 16.9 + 1.0 L/L-d, que son consistentes con Hafez et
al. [2010] que alcanz6 9.6 y 19.6 L/L-d. Después de emplear
KOH, las tasas aumentaron a 10 + 0.4y 209 + 1.1 L /L-d
tanto para OLR-1 como para OLR-2, respectivamente. Se
postula que la separacion de CO > del espacio de cabeza
forzé a las reacciones 1, 2 y 3 a seguir adelante, lo cual
condujo a un aumento en la tasa de produccion de H 2 con el
fin de compensar la disminucion en la concentracion de CO ..
La Figura 3 ilustra el contenido de hidrogeno con y sin

secuestro de CO 2, mientras que la Figura 4 ilustra las
tasas de produccion de hidrégeno con y sin secuestr o de
CQ.
Rendimientos de hidrégeno
Los rendimientos de H > alcanzados en OLR-1 y OLR-2

antes de secuestrar CO 2 eran 242 + 0.15 y 250 + 0.18

mol/mol, respectivamente, lo que es consistente con Hafez
et al. [2010] que alcanzé rendimientos de H > de 28y 29

mol/mol en las mismas OLRs y el HRT en el IBRCS. Es tos
resultados son 27% mas altos que el rendimiento méx imo de
H> de 1.93 mol/mol que se logré 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
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reactor de tanque agitado continuo utilizando gluco say
cultivo anaerébico mixto.

La Figura 5 muestra el incremento en el rendimiento de
H. debido al secuestro de CO 2 del espacio de cabeza. Un

aumento medio del 23% se logr6 en ambos OLRs; con

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 > se atribuye a las

reacciones de desplazamiento 1 y 2 hacia adelante d ebido al

secuestro de CO > de acuerdo con el principio de Le

Chatelier [Sawyer et al.,, 2003]. Sin embargo, soélo se
observé un aumento del 23%, ya que los rendimientos de H >
utilizando el IBRCS antes de aplicar el secuestro d e CO:2ya
son altos (2.42 + 0.15 y 2.50 £ 0.18 mol/mol). Con un

rendimiento de H 2 tedérico méximo de 4 mol/mol, el

rendimiento maximo practico de 3.4 mol/mol teniendo en
cuenta el rendimiento de biomasa, y el rendimiento MAaximo
alcanzado de 3 mol/mol [Hafez et al., 2010], el aum ento de
23% en el rendimiento debido al secuestro de CO 2> alcanzé el
91.2% del rendimiento practico. El impacto del secu estro de
CQ en el rendimiento de H 2 seria mas drastico en los

rendimientos de H > bajos alcanzados por otros sistemas que

utilizan glucosa como sustrato y lodos anaerdbicos

digeridos en forma de semilla tales como 1.8 mol/mo | en un
CSTR [Zhang et al., 2007; Show et al, 2007], 1.57 m ol/mol

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
produccion de hidrégeno con y sin el secuestro de C G.

3.3 Acidos grasos volatiles (VFA)

La Tabla 1 muestra las concentraciones de VFA

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 concentraciéon

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

concentracion de butirato a una media de 51% de su

concentracion original y una eliminacion completa d el
propionato. Por el contrario, Park et al. [2005] ob servaron
una disminucién en la concentracion de acetato desp ués de
emplear KOH en el espacio de cabeza de sus experime ntos
discontinuos debido a la inhibicion de homoacetogen esis,
ademas de un aumento en la produccién de etanol, co n
acetato y etanol como los dos principales sub-produ ctos.
Ademas, Kim et al. [2006] observaron una disminucié nen la

concentracion de acetato de solo el 35% de su valor

original, y un aumento en las concentraciones tanto de
butirato como de propionato de 101% y 28%, respecti vamente,
después de la aplicacion continua de burbujeo de ga SNay
CQ 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,

los autores antes mencionados observaron bajos rend imientos
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de H> de 0.75, 0.93 y 1.20 mol/mol de hexosa afadida sin

burbujeo de gas, con burbujeo de N 2 y con burbujeo de CO 2,
respectivamente, indicativo de la produccibn de H 2
principalmente a través de la via de butirato. Cabe sefalar
que, dado que los sistemas mencionados anteriorment e se
hicieron funcionar a bajas concentraciones de bioma sa de ~
1000 mg de VSSIL, las tasas de produccion de H 2 especificas
son mas bajas que en este estudio. Curiosamente con el

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

aumento del 24% en el rendimiento de H 2 que estaba de
acuerdo con el 24% observado en este estudio, sin ¢ ambios
en las comunidades microbianas, es decir, el predom inio de
la via 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
rendimiento mejorado se debe a la inhibicién de ace tégenos
y bacterias del acido lactico, que compiten con pro ductores
de H ».

Los altos rendimientos de H 2 se han asociado con
acetato y butirato como productos de fermentacion [ Hawkes
et al., 2002]. Las vias de acetato y butirato limit an el
rendimiento de H 2> al intervalo de 2 a 4 moles de H 2 por 1l
mol de glucosa (Ecuaciones 1y 2). Por otro lado, | os bajos

rendimientos de H 2 se han asociado con la produccién de
propionato [Hawkes et al., 2002]. La via de propion ato es

una reaccion que consume H > que afecta negativamente a los
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rendimientos (Ecuacién 3), por lo que deberia evita rse la
produccion de propionato [Vavilin 1995]. Ademas, de sde un
punto de vista termodinamico, la Ecuacién (5) muest ra una
reaccion consumidora de propionato que produce H 2y el
acetato es termodinamicamente desfavorable ( AG positivo).
En consecuencia, la separaciéon de CO » del espacio de cabeza
desplazara la reaccion (5) hacia el cambio de la re acciéon a
que sea termodinamicamente favorable. Por consiguie nte,
aumentara tanto la produccién de H > como de acetato, y se
consumira propionato, lo que explica el aumento en la
concentracion de acetato y la retirada de la concen tracion
de propionato. Esta via (Ecuacion 5) aumentara el i ntervalo
de la produccién tedrica de H 2 para alcanzar de 3 a 4 moles

de H2 por mol de glucosa, con acetato como el principal

sub-producto.

La produccion tedrica de H > a partir de VFAs
producidos se calculdé sobre la base de 0.84 L de H 2/g de
acetato y 0.58 L de H »/g de butirato (Ecuaciones 1y 2).

Los valores tedricos mostrados en la Tabla 1 eran

consistentes con el H > medido durante el experimento con

una media tedrica para relaciéon medida de 116%.

Tabla 1 - Concentraciéon de VFAs efluentes con y sin el

secuestrode CO
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H2
He He
H (L/d) tedric
Acético Propidnico  [Butirico tedrico medid
tedrico o/
total 0
medido
de de
g/L acé- |puti- |L/d L/d %
tico rico
2.72 1.00 0.90
Sin KOH 48.2 | 13.6 61.9 53.0 | 117
OLR +0.19 +0.09 +0.09
-1
3.92 0.48
Con KOH ND 69.5 | 5.8 75.3 63.9 | 118
+0.29 +0.13
OLR 5.77 1.00 0.78
) Sin KOH 102.2 | 9.4 111.6 |102.2 | 110
) +0.42 +0.07 +0.15
8.46 0.38
Con KOH ND 1499 | 4.6 1545 [130.0 | 119
+0.46 +0.10
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 observé un aumento en e | VSS
del efluente y del reactor después de secuestrar CO 2 del
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.
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Los rendimientos de biomasa, calculados sobre la ba se
de la SCOD convertida, disminuyeron después de secu estrar
CQ 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
SCOD convertida, respectivamente.

Tabla 2 — Célculos de SRT y de biomasa con y sin se cuestro
de CO»
Efluente |Reactor |[Efluente |Reactor TCOD Rendimiento de
SRT
de VSS de VSS de TS de TS convertida Biomasa
g de VSS/g de
o/L g/L g/d g d o/L TCOD
convertidos
Sin
0.76 5.7 15.96 399 2.50 2.36 0.32
KOH
OLR-1
Con
0.80 6.4 16.80 448 2.67 2.76 0.29
KOH
Sin
1.20 7.3 2520 511 2.03 4.32 0.28
KOH
OLR-2
Con
1.34 9.3 28.14 651 231 5.32 0.25
KOH
3.5 Balance de masa de la COD

La Tabla 3 muestra los datos del balance de masa de la
COD con un cierre de 94 = 3% que verifica la fiabil idad de
los datos. El balance de la COD se calculd consider ando la

TCOD de entrada y salida asi como la COD equivalent

e para
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el H > producido. Se logré una reduccion media de la COD de
31+4%, lo que es consistente con Hafez et al. [2010 ]
quienes observaron una reduccion del 30% en la COD.
Tabla 3 - Balance de masa de la COD con y sin secue stro de
CQ
Balance de
TCOD dentro [TCOD fuera Produccibnde H > masa de
COD*
o/L g/d g/L o/d L/d g/d g COD/d %
Sin KOH 9 180 | 6.2 135 53 4 34 94
OLR-1
Con KOH 9 180 | 5.8 123 63 5 40 90
Sin KOH 17 | 360 | 12.8 | 286 | 101 8 64 97
OLR-2
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, tampdén y KOH
El pH del reactor se mantuvo en 5.2 + 0.2 durante e I
experimento utilizando una disolucion tampén de 168 g/L
NaHCQ®. Las concentraciones de tampén de 3 y 5 g de
NaHCGIL en la alimentacién 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
gue el uso de KOH en el espacio de cabeza para el s ecuestro
de COg2 disminuyé el consumo de tampén NaHCO 3 por el
controlador de pH a sélo el 16% de su consumo antes de
afiadir el KOH, mientras que el consumo general de t ampon
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NaHCQ, es decir, el sistema de alimentacion y de control

del pH del reactor disminuyd en un 58%. La Tabla 4 muestra
las concentraciones de tampon utilizadas en la alim entacion
y consumidas por el controlador de pH para mantener un pH
constante de 5.2 + 0.2 durante la produccion de H 2.

El consumo tedrico de KOH de 117 y 174 g/d para OLR -1
y OLR-2, respectivamente, se calculd sobre la base de las
tasas de produccion experimentales de CO 2 Y un consumo
tedrico de KOH de 1.27 g de KOH/g de CO > (Ecuacion 6). Sin
embargo, se observé que las tasas experimentales de consumo

de KOH eran 136 y 196 g¢g/d para OLR-1 y OLR-2,
respectivamente, con un incremento del 14% y 11% fr ente a
las tasas teoricas.
KOH + CO2 — KHCGs (6)

Se calculdb que el consumo global de alcalinidad
incluyendo tanto NaHCO 3 como KOH era 120 y 195 mg de
CaCa/d antes de la aplicacion de KOH y 173 y 256 mg de
CaCQ/d después de la aplicacion de KOH tanto para OLR-1

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

consumo global de la alcalinidad aument6 en un 44% y un 31%
en OLR-1 y OLR-2, respectivamente, esto se ve compe nsado
por el aumento en los rendimientos de produccién de Hzy
las tasas y mediante la obtencién de 100% de H 2. Ademas, el

KHCQ@ producido se puede reciclar y utlizar como un
tampdn, lo que reducira el consumo global de tampén

Tabla 4 - Requisitos de tampén y KOH
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NaHCQ afiadido
Controlador del pH
Alimenta-
_ Conc. de Total
cion
la Disol.
g NaHCGs/g
de alimen-
pH o/L g/d mL/d g/L g/d o/d
tacion de
glucosa
Sin KOH 5.2+0.2 3 |63 |825 168 139  20p 1.2
OLR
4 5.2+0.
Con KOH 3 |63 |140 168 D4 87 ).52
2
Sin KOH 5.2+0.2 5 |105 | 1320 168 222 327 1.0
OLR
5 5.2+0.
Con KOH 5 |105 190 168 32 137 0.41
2
Como se desprende de las realizaciones a modo de
ejemplo del procedimiento de esta descripcion, la
separacién continua de CO 2 del espacio de cabeza desplazé
las vias de produccién de H > hacia adelante, aumentando los
rendimientos de H 2 en un 23% a 3.1 mol/mol y las tasas de
produccion de H 2 en un 23.5%. El secuestro de CO 2> afectd a
las tasas de produccién de H 2, asi como el AG de la via
termodinAmicamente desfavorable que consume propion ato y

produce H > y acetato. La concentracibn de acetato del

efluente se incrementd en 45% después de aplicar KO H en el
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espacio de cabeza, mientras que la concentracion de

butirato se redujo al 51% de su valor sin el secues tro de
CQ. El secuestro de CO > cambio la via de consumo de
propionato para que fuese termodinamicamente favora ble,
produciendo mas de acetato y H 2. Aunque el consumo de
tampon para el control del pH después del secuestro de CO »
se redujo a 42% de su tasa original antes de la sep aracion

de CO2, el consumo global de alcalinidad considerando la

trampa de KOH agotado, aument6 de 36% a 44%. En la

descripcion que antecede, con fines de explicacién, se
recogen numerosos detalles con el fin de proporcion ar una
comprension exhaustiva de las realizaciones. Sin em bargo,
resultara evidente para un experto en la técnica qu e no se

requieren estos detalles especificos.

Las realizaciones descritas anteriormente pretenden
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 Unicamente por las
reivindicaciones adjuntas a esta memoria.

Se hace constar que con relacion a esta fecha, el
mejor método conocido por la solicitante para lleva rala
practica la citada invencion, es el que resulta cla ro de la
presente descripcion de la invencion.
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LO QUE SE REI VI NDI CA ES:

1. Un método para producir hidrgeno mediante
fermentacién oscura a partir de material organico, que
comprende las etapas de

introducir material organico y microorganismos en u n

biorreactor completamente mezclado para descomponer el

material organico en productos que incluyen gas H 2,

gas CO ., acidos grasos volatiles y alcoholes mediante

fermentacion oscura;

secuestrar continuamente gas CO > dentro de un espacio

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 > del espacio de
cabeza bajo vacio, con lo que el gas H > recuperado
esta sustancialmente libre de CO 2.

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

Hx se recupera continuamente del espacio de cabeza.

3. El método de la reivindicaciéon 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
cabeza, de forma discontinua, al menos una parte de I
bicarbonato.

4. El método de la reivindicacion 1, en el que la
etapa de capturar continuamente CO 2 incluye mantener

continuamente un hidroxido de metal en el espacio d e cabeza
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para la union del CO > gaseoso en forma de bicarbonato de
metal dentro del espacio de cabeza.

5. EI método de la reivindicacion 5, en el que el
hidréxido de metal se utiliza en forma sélida.

6. El método de la reivindicacion 6, en el que el
hidréxido de metal es un hidréxido de metal alcalin 0.

7. EI método de la reivindicacion 7, en el que el
hidréxido de metal es KOH o NaOH.

8. El método de la reivindicacion 8, en el que el
hidréxido de metal esta en forma de nddulos de KOH o NaOH
100% puros.

9. El método de la reivindicacion 1, que comprende la
etapa adicional de mantener una concentracion de
microorganismos en el biorreactor completamente mez clado en
un valor preseleccionado.

10. El método de la reivindicacién 10, que comprend e
la etapa adicional de controlar el pH del biorreact or
completamente mezclado.

11. El método de la reivindicacién 11, 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 reivindicacién 12, en el que el pH
se mantiene en aproximadamente 5.2.

13. Un sistema para producir hidrégeno, metano, aci dos
grasos volatiles y alcoholes a partir de material o rganico,

gue comprende:
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un biorreactor completamente mezclado

fermentacion oscura;

una entrada para suministrar al biorreactor
microorganismos y el material organico que ha de se

descompuesto en productos que incluyen gas H

CQ, acidos grasos volatiles (VFA) y alcoholes;

una trampa de CO

incluyendo la trampa de CO

el secuestro del gas CO
captura del CO
espacio de cabeza;
una salida de gas para la separacién del espacio de

cabeza de un efluente gaseoso que incluye gas H

una salida de liquido para retirar del biorreactor

primer efluente liquido que incluye al menos una pa

de los microorganismos, los acidos grasos volatiles

los alcoholes.

14. El sistema de la reivindicacién 14, en donde el
biorreactor completamente  mezclado es un reactor
seleccionado del grupo que consiste en un Unico rea
tanque continuamente agitado, un reactor de tanque
etapa continuamente agitado, un reactor anaerobico
de lodos de flujo ascendente, un reactor de manto d
granular de lecho expandido, un reactor de medio gr
anaerobico de flujo descendente, un reactor de medi

granular anaerébico de flujo ascendente, un reactor

para la

2 en un espacio de cabeza del reactor,

2 en forma de bicarbonato dentro del
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tanque anaerdbico con deflectores, un reactor anaer
manto migrante y un biorreactor de lecho fluidizado
anaerobico.

15. El sistema de la reivindicacion 14, en donde
trampa incluye un hidréxido de metal sélido.

16. El sistema de la reivindicacion 16, en donde
trampa incluye un hidréxido de metal alcalino solid

17. El sistema de la reivindicacion 17, en donde
trampa incluye KOH o NaOH.

18. El sistema de la reivindicacion 18, en donde
KOH esta en forma de nodulos de 100% de KOH, o NaOH

19. El sistema de la reivindicaciéon 14, que

Obico de
la
la

0.
la
el

comprende

dos o mas trampas de CO > retirables por separado del

espacio de cabeza para la separacion del bicarbonat
durante el funcionamiento continuo del reactor.

20. El sistema de la reivindicacion 14, que
ademas, un sedimentador por gravedad en comunicacio
fluido con la salida de liquido para separar el pri
efluente liqguido en una primera biomasa sedimentada
incluye al menos una parte de los microorganismos y
segundo efluente liquido que incluye al menos una p
los &cidos grasos volétiles, los alcoholes y los
microorganismos; y medios para alimentar la primera
del decantador por gravedad al biorreactor completa

mezclado para mantener una concentracion de microor

comprende,
n de
mer
que
un

arte de

biomasa
mente

ganismos
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en el biorreactor completamente mezclado en un valo r

preseleccionado.

21. El sistema de la reivindicacion 21, que comprende,
ademas, un dispensador para dispensar productos qui micos
para el ajuste del pH en el biorreactor completamen te
mezclado.

22. El sistema de la reivindicaciéon 22, que comprende,
ademas, un controlador de la temperatura para contr olar una

temperatura del biorreactor.
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Reivindicaciones Modificadas Bajo el Articulo 19 PCT

1. Un método para producir continuamente hidrdgeno
mediante fermentacién oscura a partir de material
organico, que comprende las etapas de

introducir continuamente material organico y
microorganismos en un biorreactor completamente
mezclado para descomponer continuamente el material
organico en productos que incluyen gas Hz, gas COg,
acidos grasos volatiles y alcoholes mediante
fermentacidédn oscura;

secuestrar continuamente gas COz dentro de un

espacio de cabeza del biorreactor para capturar el

CO2 en forma de bicarbonato dentro del espacio de

cabeza; vy

recuperar al menos una parte del gas Hz del espacio

de cabeza bajo vacio, con lo que el gas H

recuperado estd sustancialmente libre de CO».

2. El método de la reivindicacién 1, en el que el
gas Hz se recupera continuamente del espacio de cabeza.

3. E1l método de la reivindicacién 2, en el que la
etapa de secuestrar continuamente CO; 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 reivindicacién 1, en el que la
etapa de capturar continuamente CO2 incluye mantener
continuamente un hidréxido de metal en el espacio de
cabeza para la unidén del CO2 gaseoso en forma de
bicarbonato de metal dentro del espacio de cabeza.

5. El método de la reivindicacién 4, en el que el
hidréoxido de metal se utiliza en forma sdlida.

6. El1 método de la reivindicacidén 5, en el que el
hidréxido de metal es un hidréxido de metal alcalino.

7. E1l método de la reivindicacién 6, en el que el
hidréxido de metal es KOH o NaOH.

8. El método de la reivindicacidén 7, en el que el
hidréxido de metal estd en forma de ndédulos de KOH o NaOH
100% puros.

9. El método de la reivindicacidén 1, gue comprende
la etapa adicional de mantener una concentracién de
microorganismos en el biorreactor completamente mezclado
en un valor preseleccionado.

10. El1 método de la reivindicacidén 9, gque comprende
la etapa adicional de controlar el pH del biorreactor

completamente mezclado.
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11. E1 método de la reivindicacidén 10, en el que el
pH del biorreactor completamente mezclado se mantiene
dentro de un intervalo de 3 a 6.8.

12. E1 método de la reivindicacién 11, en el que el
pH se mantiene en aproximadamente 5.2.

13. Un sistema para producir hidrbégeno, metano,
dcidos grasos voléatiles y alcoholes a partir de material
organico, que comprende:

un biorreactor completamente mezclado para la

fermentacidén oscura;

una entrada para suministrar al biorreactor

microorganismos y el material organico que ha de ser

descompuesto en productos que incluyen gas Hz, gas

CO2, &acidos grasos voléatiles (VFA) y alcoholes;

una trampa de CO2 en un espacio de cabeza del

reactor, incluyendo la trampa de CO2 un hidréxido

s6lido para el secuestro del gas CO, del espacio de
cabeza y la captura del CO2 en forma de bicarbonato
dentro del espacio de cabeza;

una salida de gas para la separacidén del espacio de

cabeza de un efluente gaseoso que incluye gas Hz; vy

una salida de liquido para retirar del biorreactor

un primer efluente liquido que incluye al menos una
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parte de los microorganismos, los A&acidos grasos

volatiles y los alcoholes.

14. E1 sistema de la reivindicacidén 13, en donde el
biorreactor completamente mezclado es un reactor
seleccionado del grupo que consiste en un uUnico reactor
de tangque continuamente agitado, un reactor de tanque
multi-etapa continuamente agitado, un reactor anaerdbico
de manto de lodos de flujo ascendente, un reactor de
manto de lodos granular de lecho expandido, un reactor de
medio granular anaerdédbico de flujo descendente, un
reactor de medio granular anaerdbico de flujo ascendente,
un reactor de tangque anaerdbico con deflectores, un
reactor anaerdébico de manto migrante y un biorreactor de
lecho fluidizado anaerdbico.

15. E1 sistema de la reivindicacidédn 14, en donde la
trampa incluye un hidréxido de metal sélido.

16. E1 sistema de la reivindicacidédn 15, en donde la
trampa incluye un hidréxido de metal alcalino sélido.

17. E1 sistema de la reivindicacidédn 16, en donde la
trampa incluye KOH o NaOH.

18. E1l sistema de la reivindicacidén 17, en donde el
KOH estd en forma de nédulos de 100% de KOH, o NaOH.

19. El sistema de la reivindicacidn 14, que

comprende dos o mas trampas de COz retirables por
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separado del espacio de cabeza para la separacidén del
bicarbonato durante el funcionamiento continuo del
reactor.

20. El sistema de la reivindicacién 14, que
comprende, ademéas, un sedimentador por gravedad en
comunicacién de fluido con la salida de 1liquido para
separar el primer efluente liquido en una primera biomasa
sedimentada que incluye al menos una parte de 1los
microorganismos y un segundo efluente ligquido que incluye
al menos una parte de los &cidos grasos volatiles, 1los
alcoholes y los microorganismos; y medios para alimentar
la primera biomasa del decantador ©por gravedad al
biorreactor completamente mezclado para mantener una
concentracién de microorganismos en el biorreactor
completamente mezclado en un valor preseleccionado.

21. El sistema de la reivindicacidén 20, que
comprende, ademés, un dispensador para dispensar
productos quimicos para el ajuste del pH en el
biorreactor completamente mezclado.

22. El sistema de la reivindicacidén 21, que
comprende, ademds, un controlador de la temperatura para

controlar una temperatura del biorreactor.
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RESUNVEN
METODO DE PRODUCCION DE BIOHIDROGENO Y REACTOR

Se describe un método para producir H 2, VFAs vy
alcoholes a partir de material organico, que incluy e las
etapas de introducir material organico y microorgan ISmos en
un biorreactor completamente mezclado para producir Ho,
CQ, VFAs y alcoholes; secuestrar CO > en el espacio de
cabeza del biorreactor; recuperar H > del espacio de cabeza

y recuperar un primer efluente liquido que incluye

microorganismos, VFAs y alcoholes. También se descr ibe un
sistema para producir H 2, VFAs y alcoholes a partir de

material organico, que incluye un biorreactor compl etamente
mezclado para la fermentacién oscura; una entrada p ara
suministrar microorganismos y el material organico a
descomponer; una trampa de CO > en el espacio de cabeza y

que incluye un hidréxido soélido para el secuestro d el gas

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

separacion del espacio de cabeza de un efluente gas €0so0 que
incluye gas H 2. El sistema y el método proporcionan tasas

de produccién de H 2 superiores y una corriente de H > esta

sustancialmente libre de CO 2.



