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Resumen

Las biorrefinerias estan perfiladas a ser el reemplazo de las industrias dedicadas a la
explotacion de combustibles fésiles y el aprovechamiento de residuos orgénicos de gran
abundancia debe ser la principal materia prima de estos sistemas, para garantizar un buen
funcionamiento es necesario optimizar cada parametro fisico, quimico y bioldgico para
desarrollar bioprocesos eficientes, por tanto, este trabajo tuvo como objetivo principal evaluar
la produccion experimental de biogas en un sistema anaerobio compuesto por un
fraccionamiento de las etapas de la biometanizacion, con el fin de potenciar la obtencion de

bioproductos.

La etapa acidogénica fue operada en un reactor anaerobio de lecho fijo estructurado (ASTBR)
alimentado con una mezcla de licor de pentosas y solucién nutriente donde se puede potenciar
la produccién de hidrogeno y acidos grasos volatiles (AGV), de manera continua se operé la
etapa metanogénica en un reactor metanogénico escalonado (RME) inoculado con una mezcla
de residuos organicos de elevado contenido de microorganismos metanogénicos y 180 g de
cenizas de bagazo de cafia de azlUcar (CBCA) aprovechando este residuo del procesos de
cogeneracion de gases en la etapa industrial de la cafia de azucar y su capacidad de actuar
como agente adherente, aportante de nutrientes y estabilizador de pH. El sistema fue operado

durante 100 dias con variaciones en la carga organica.

Se encontraron valores dptimos de carga organica aplicada (COA) para el sistema alimentado
con licor de pentosas como substrato, mediante la comparacion de una COA baja de 1.45
kgDQO/m3.d en la fase de operacion 1 con una COA de 3.32 kgDQO/m3.d en la fase de
operacion 2 donde para el sistema acidogénico, los valores de remocion de DQO estuvieron
dentro de los pardmetros normales hallados en la literatura entre 25 y 31 % lo cual permitid
alimentar la etapa metanogénica con este efluente de COA 1.01 y 2.32 kgDQO/m3.d para las

fases 1y 2 respectivamente.

La produccién de biogas tuvo un notable aumento con el cambio de COA durante las fases
comparadas, tanto en el reactor anaerobio de lecho fijo estructurado (ASTBR) como reactor
metanogénico escalonado (RME), llegando a alcanzar en la metangénesis una produccion de
625.87 Nml CH4.d* en el reactor de volumen 2300 ml con 10% de head space, alcanzando
un 42.5 % como CHya, en la etapa acidogénica la produccion de biogas fue de 72.16 Nml.d*,

en el reactor de volumen de 1850 ml con 20% de head space, no es un valor elevado pero se



conserva acorde con la literatura expuesta en esta investigacion ya que los microorganismos

en este proceso usan el substrato para sintesis celular y produccién de AGV.

Una vez realizada la operacion del sistema se evaluo el comportamiento hidrodinamico del
reactor ASTBR donde ocurridé la etapa acidogénica mediante test de trazadores con un
compuesto inerte que no afecto biolégicamente los procesos metabdlicos de los
microorganismos, este ensayo sirvié para evaluar parametros operacionales como el TRH,
hidrodinamicamente se encontrd que el disefio del biorreactor garantiza una mezcla completa

del fluido a lo largo de su recorrido ascendente por el biorreactor.
Palabras Clave

Biorrefineria, biometanizacion, licor de pentosas, biogas y comportamiento hidrodinamico.



Abstract

The bio-refineries are profiled to be the replacement of industries dedicated to the exploitation
of fossil fuels and should use organic waste of great abundance as their main raw material. It
is necessary to optimize each physical, chemical and biological parameter to guarantee a good
operation as well to develop efficient bioprocesses. Therefore, the main objective is to
evaluate the experimental production of biogas in an anaerobic system composed of
fractionation of the stages of bio-methanization, to promote the production of bio-products.

The acidogenic stage was operated in an anaerobic structured-bed reactor (ASTBR) fed with a
mixture of pentose liquor and nutrient solution where the production of hydrogen and volatile
fatty acids (VFA) can be enhanced. The methanogenic stage was continuously operated in a
methanogenic reactor (RME), inoculated with a mixture of organic waste that had a high
content of methanogenic microorganisms, and 180 g of sugarcane bagasse ash for its ability to
act as an adherent agent, nutrient contributor and pH stabilizer while taking advantage of this
waste from the processes of cogeneration of gases in the industrial stage of sugar cane. The
system was operated for 100 days with variations in the organic load.

Optimal values of organic loading rate (OLR) were found for the system fed with pentose
liquor as substrate, by comparing a low OLR of 1.45 kgCOD / m3.d in operation phase 1, with
a OLR of 3.32 kgCOD / m3.d in the phase of operation 2. As for the acidogenic system, the
values of COD removal were within the normal parameters found in the literature between 25
and 31%, which allowed to feed the methanogenic stage with this effluent of OLR 1.01 and
2.32 kgDQO / m3.d for phases 1 and 2 respectively.

The biogas production had a remarkable increase with the change of OLR during the
compared phases, both in the anaerobic structured-bed reactor (ASTBR) and stepped
methanogenic reactor (RME), reaching a production of metagenénesis of 625.87 Nml CH4. d
in a 2300 ml reactor with 10% head space, reaching 42.5% as CH4. In the acidogenic stage
the biogas production was 72.16 Nml.d-1, in the 1850 ml reactor with 20% of head space, is
not a high value but it is conserved according to the literature exposed in this investigation
since the microorganisms in this process use the substrate for cellular synthesis and
production of VFA.

Once the operation of the system was performed, the hydrodynamic behaviour of the ASTBR
reactor where the acidogenic stage occurred, was evaluated by tracer tests with an inert
compound that did not affect biologically the metabolic processes of the microorganisms.



This test was used to evaluate operational parameters such as hydraulic retention time. It was
hydrodynamically found that the design of the bioreactor ensures a complete mixing of the

fluid along its upward path through the bioreactor.

Key Words
Biorefinery, biomethanization, pentose liquor, biogas and hydrodynamic evaluation.
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1. Introduccion

A medida que avanza el desarrollo global nos vemos evocados a tomar medidas de adaptacion
hacia la construccion de fuentes energéticas sostenibles. El desarrollo global se limité durante
un largo periodo de tiempo a la dependencia de energias provenientes de combustibles lo que
generd impactos ambientales, sociales, econémicos y politicos irreversibles. En busca de
soluciones efectivas en el ultimo siglo se han implementado mdltiples estrategias con el
objetivo de mitigar impactos ambientales y reestablecer las economias con modelos de
produccion sostenible. Dentro del &mbito politico se han gestionado acuerdos, protocolos y
compromisos entre la comunidad internacional los cuales comprometen de manera activa a
los paises por medio formulacion de leyes que orienten a las economias en un horizonte
claramente definido de manera global. Durante la Gltima década se ha venido fortaleciendo el
concepto de la Bio-economia impulsando consigo el desarrollo de tecnologias e investigacion
para una produccién mas limpia, la apertura a nuevos mercados aprovechando el uso de la
biodiversidad y la eco-intensificacion que busca un punto de equilibrio entre los beneficios
agricolas, socioeconomicos y ambientales. (HENRY; PAHUN; TRIGO, 2014)

Es indispensable para un ingeniero ambiental plantear soluciones viables al problema
previamente identificado, por tanto, se realiza un enfoque hacia el sector agricola debido a
que es alli donde se tiene el mayor potencial para el desarrollo de metodologias como la que
se estudia en esta investigacion. Segun datos de la Organizacion de las Naciones Unidas Para
la Alimentacion y la Agricultura (FAO) en la region de América del sur el sector agrario
pertenece a una de las principales bases de la economia, se tienen 11 546 570 Ha dedicadas al
cultivo de cafia de azucar donde algunos de los mayores productores a nivel regional y
mundial son Brasil y Colombia, durante la proxima década la produccion azucarera crecera a
razon de 3% anualmente lo cual amplia las perspectivas en el aprovechamiento de los

residuos generados como biomasa de segunda generacion (FAO, 2017).

Las biorrefinerias son la sintesis de la integracion de procesos bioldgicos, quimicos y
operaciones fisicas donde se han desarrollado tecnologias las cuales han resultado altamente
eficientes en el aprovechamiento de materia organica y residuos para la obtencién de energia
y productos quimicos. Es necesario el desarrollo de plataformas base para el proceso de

obtencion de una amplia gama de bioproductos, esto requiere una serie de pasos como lo son
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un pretratamiento eficiente (fisico o quimico) que realice la ruptura de moléculas complejas y
una biosintesis donde los microorganismos actlen en la produccion de sustancias de utilidad

industrial.

Durante la digestion anaerobia (DA) son producidas sustancias intermedias como AGV de
gran utilidad que pueden ser aplicados para la produccion de polihidroxialcanoatos (PHA) si
se piensa en aprovechamiento industrial de estas sustancias para la obtencién de materias
primas quimicas y obtencion de biogas el cual es el producto final de la DA. Considerando la
produccién de las anteriores sustancias a partir de licor de pentosas el cual es una mezcla
producto del pretratamiento por auto-hidrolisis es necesario percibir el contenido de
compuestos que son considerados inhibidores para los microorganismos como el
Furfuraldehido (FF) y 5 — hidroximetil-2-furfuraldehido (HMF)(BARAKAT et al., 2012),

Para la optimizacion de biorrefinerias es preciso analizar diferentes configuraciones de
biorreactores, de co-digestion y de pretratamientos de biomasa. En la actualidad existe una
amplia gama de biorreactores donde se alteran parametros hidraulicos mediante el disefio y se
configuran diferentes parametros operacionales como carga organica aplicada (COA), tiempo
de retencion hidraulico (TRH), consorcios de microorganismos y diferenciacion de las etapas
de biometanizacion, mediante ensayos de funcionamiento hidrodindmico se consiguen

modelar y determinar los comportamientos de estos sistemas.

Los procesos de biorrefinacion contienen un amplio margen de aplicabilidad dependiendo del
producto o subproducto de interés, para este caso se evalta la produccion de biogas a partir de
la digestion anaerobia en dos etapas del licor de pentosas obtenido después del pre tratamiento

por auto-hidrélisis del bagazo de cafia.

Teniendo en cuenta lo expuesto anteriormente surge la pregunta problema para la cual se
desenvuelve este estudio: ¢Cuél es el potencial de produccion de Biogas en un sistema de dos
etapas utilizando un biorreactor de lecho fijo estructurado ASTBR etapa acidogéenica y un
reactor anaerébico escalonado RME etapa metanogénica alimentado con licor de pentosas de

cafia de azUcar como substrato en diferentes cargas?
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2. Objetivos

2.1. Objetivo general:

Evaluar la produccion de biogas en un sistema de dos etapas usando un reactor anaerobio de
lecho fijo estructurado y un reactor metanogénico escalonado con licor de pentosas como

substrato del sistema.
2.2. Obijetivos especificos

» Caracterizar el licor de pentosas obtenido a partir del pre tratamiento de auto-hidrolisis
de bagazo de cafia de azUcar.

» Evaluar el desempefio de un reactor ASTBR alimentado con licor de pentosas
obtenido del residuo de bagazo de cafa a diferentes cargas.

» Evaluar el desempefio de un RME alimentado con efluente de biorreactor ASTBR
como substrato.

» Evaluar la capacidad de adsorcion de las cenizas del bagazo de cafia (CBCA) sobre los
compuestos del licor de pentosas.

» Determinar el comportamiento hidrodindmico del reactor ASTBR por medio de

ensayo de trazadores.
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3. Estado del arte

3.1. Biorrefineria

Las biorrefinerias son un simil conceptual a una refineria de crudo debido a que esta
conformada por multiples procesos que convierten una materia prima en productos
intermedios y productos finales. Se han desarrollado como la clave para el acceso a una
produccion integrada de alimentos, materias primas, productos quimicos, materiales y
combustibles del futuro pensando en la integracion de técnicas fisicas, quimicas y biologicas
(KAMM; KAMM, 2004), el objetivo principal en el desarrollo de biorrefinerias se define por

la ecuacion 1:

Mezcla de materia prima (Biomasa) +
Procesos bioldgicos = Productos de valor agregado Ecuacién 1

Uno de los primeros aportes a la construccion del concepto de biorrefineria fue hecho en los
afios 20 y es conocido como quimiurgia, término acufiado del inglés Chemurgy desarrollado
por el estadounidense William Hale quien pens6é en dar un uso adicional a los cultivos
agricolas que se tenian en esa época (PERMESWARAN, 2010) lo cual se convertiria
posteriormente en la base conceptual de las biorrefinerias de primera generacion dedicadas a
la produccion de etanol de 1G, este modelo se vio opacado tiempo después debido a la
necesidad de garantizar seguridad alimentaria a las comunidades, por lo que la surgieron las
biorrefinerias de segunda generacion que tienen como fin aprovechar material residual
lignocelulésico como el bagazo de cafia para el establecimiento de plataformas como la
produccién de &cidos grasos volatiles (AGV) y también productos energéticos como etanol
2G y biogas, en la constante busqueda de optimizar procesos y hacer cada vez modelos mas
sustentables de produccién. Después de un tiempo se implement6 el uso de algas y microalgas
para garantizar mejores rendimientos en términos de tiempo y calidad de los biocombustibles,
este tipo de sistemas se puede Ilamarlo de tercera generacion. Aunque la tercera generacion es
aun un avance, el estudio y la literatura sobre esto es reciente y se perfila como una tecnologia
de alta viabilidad; ya se ha definido un horizonte claro como lo es la denominada cuarta
generacion que consiste en el uso de modificacion genética y genodmica tanto de materia
prima como de microorganismos (GOMEZ MILLAN, 2015; MONCADA; TAMAYO;
CARDONA, 2014)
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El marco del presente trabajo se desarrollo en torno de la biorrefinaria de segunda generacion
de la cafia de azUcar. El procesamiento industrial de la cafia de azucar deja consigo una serie
de materiales residuales que tienen diversas cualidades para ser aprovechados dentro de

modelos de biorrefinerias como las ya implementadas que producen etanol 2G y biogas.
3.2. Cafade azUcar

La cafia de azucar es una graminea originaria de la India y perteneciente al género
Saccharum, en cuyo tallo se forma y acumula un jugo rico en sacarosa, compuesto que al ser
extraido y cristalizado forma el azucar. Esta llegd al continente americano en la época de
colonizacion de Brasil. A nivel regional la explotacion de cafia de azlcar es una de las
actividades agricolas mas fuertes lo que le da un potencial a la generacion de residuos
lignoceluldsicos, bagazo de cafia y la paja seca de la cafia de azicar (RAC) (RIBEIRO et al.,
2017)

En la figura 1 se observa el proceso de trasformacion que sufre la cafia de azlcar y los
subproductos obtenidos a lo largo de la cadena, es posible evidenciar la cantidad de energia
requerida durante las maltiples etapas del proceso industrial, la cafia de azUcar es fuente
productos de interés alimenticio como endulzantes y licores, también a partir de ella se

pueden generar biocombustibles como etanol 1G y 2G y compuestos quimicos.

En las etapas diferenciadas en la figura 1 se destaca la produccion del bagazo de cafia
posterior a la molienda, una fraccion de este es sometida a camaras de combustion para la
obtencion de gases de co-generacion, esta etapa deja como resultado cenizas residuales con
contenido de nutrientes. La produccién de bioetanol o etanol 2G es realizada con la fraccion
solida del restante de BC que no fue sometido a combustién y es llevada a un pretratamiento
térmico, este biocombustible podria suplir el gasto energético que se da en etapas del alto

consumo como la evaporacion.
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Figura 1. Diagrama de procesos para la obtencion de azlcar refinada y panela donde se evidencian sub
productos y residuos del proceso.
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3.3.  Subproductos del procesamiento industrial de la cafia de azlcar

3.3.1. Melaza

Es un tipo de miel viscosa y densa, de color oscuro que surge como producto final, resultado
del proceso de extraccion del azlcar, clarificado y cristalizacion repetitiva a partir de la cafia
de azucar, se considera una mezcla compleja formada por sacarosa, azlcar invertido, sales y
otros compuestos solubles en que normalmente estan presentes en el jugo de cafia (Honig,
1974). La melaza y el bagazo de cafia conforman el 25 % del total de del total de
subproductos de la cafia, el cual esta constituido principalmente por celulosa, hemicelulosa y
lignina, investigaciones como la realizada por (JOSE et al., 2007) muestran el
aprovechamiento de este producto de diferentes maneras, una parte es empleada para la
alimentacion animal y otra se utiliza en la elaboracion de alcohol carburante también para la
produccion de lacteos y numerosos productos biotecnologicos. Los principales componentes
de la melaza son el agua y los carbohidratos como es mostrado a continuacion en la tabla 1.
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Tabla 1. Composicion de la melaza de cafia de azlcar.

Componente Composicion
(%)
Agua 20
Sacarosa 35
Glucosa
Levulosa 9
Otras sustancias reductoras 3
Otros carbohidratos 4.1
Cenizas 12
Compuestos nitrogenados 4.5
Compuestos no nitrogenados 5
Ceras, esteroides y esterofosfolipidos 0.4

Fuente: JOSE et al.(2007)
3.3.2. Bagazo de cafia de azucar

El bagazo de cafa de azucar es un residuo lignocelulésico fibroso con un alto contenido de
carbohidratos en forma de hemicelulosa principalmente, procedente de la extraccion del jugo
la cafia de azUcar en el proceso de molienda en las plantas y destilerias. Se estima que por
cada tonelada de cafia de azlcar procesada se obtienen entre 250 a 280 kg de bagazo
(RIBEIRO, 2016). Actualmente una fraccion del bagazo es utilizado en la como combustible
solido en sistemas de cogeneracion de energia. Sin embargo, en funcion de sus caracteristicas
quimicas la utilizacién del bagazo como substrato para produccion de etanol 2G es muy
interesante en el aprovechamiento de la fraccion que no fue quemada y fue sometida a un
pretratamiento térmico para disponibilidad celulosa en la parte sélida resultante, todavia para
que el proceso se desarrolle de una forma eficiente es necesario mejorar el acceso por parte de
los microorganismos a la celulosa, para tanto, es necesario la realizacion de un pretratamiento
capaz de quitar la hemicelulosa y lignina. Los pre tratamientos térmicos son interesantes por
aumentar el area superficial del material y remover de forma eficiente las hemicelulosas
mejorando la biodegradabilidad de la celulosa que queda presente en las fibras. La fraccion
liguida remaneciente del pretratamiento es un licor rico en pentosas y hexosas las cuales
pueden ser aprovechadas por los microorganismos en el proceso de biometanizacion y de esta
manera producir biogas, es asi como se puede obtener un ciclo completo para el tratamiento y

la valorizacion de esta biomasa.
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Como se ha resaltado en diferentes puntos de este trabajo, los bio-productos se perfilan como

el reemplazo a la dependencia de sustancias de baja biodegradabilidad y su obtencién puede

generar un pilar importante desde el punto de vista econdémico e industrial.

Estos se obtienen a partir de resultados parciales o finales de los procesos bioldgicos, el objeto

esencial del proceso de biorefinamiento es alcanzar un rendimiento del 100% es decir

aprovechar la totalidad de la materia prima (GOMEZ, 2015), los productos pueden

clasificarse en los siguientes grandes grupos:

e Biocombustibles: CH4, Hz2, Biodiésel y Bioetanol.

e Bio-productos quimicos y materiales: AGV, fenoles, furfurales, acidos de interés

industrial (Succinico, lactico, acético, etc), resinas y poliésteres (MEIGHAN et al.,

2017).

A continuacidn, se muestra la figura 2 en la cual se detalla el proceso para generacion de

subproductos a partir de biomasa lignocelulésica, se evidencia una amplia cantidad

subproductos lo cual aumenta considerablemente el valor agregado de esta tecnologia.

Figura 2. Productos de una biorrefineria cuya materia prima son materiales lignocelulésicos.
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En la figura anterior se observa en detalle los productos que pueden ser obtenidos a partir de
cada polimero que compone la materia orgénica lignocelulosica en la cual se centra este
trabajo. Es destacable resaltar la amplia gama de sustancias quimicas que se pueden obtener
(resinas, estabilizantes, lubricantes, solventes), uno de los principales obstaculos de los
modelos primarios de biorrefinerias era la competencia en la produccion de compuestos
quimicos frente a la industria de los combustibles fosiles, ahora, esto muestra amplios
desarrollos en tecnologias de biorrefinerias para la obtencion de iguales o mejores resultados
con inversiones minimas desde el punto de vista general de un anélisis de ciclo de vida y

produccién.
3.4.1. Acidos grasos de cadena corta o &cidos grasos volatiles (AGV)

Los &cidos grasos volatiles (AGV) son producto de la etapa acidogénica, tienen multiples
aplicaciones como la produccion de bioenergia y la eliminacién biolégica de nutrientes de las
aguas residuales, funcionan también como fuente de carbono para la generacion de
microorganismos. (LIU et al., 2018). Estos son los principales sustratos para la produccién de
polihidroxialcanoatos (PHA) ya que existen microorganismos capaces de metabolizar AGV
para producir PHA de manera intracelular (TORREZ, ALVAREZ, TURBA, &
MATTIASSON, 2008).

Los AGV son considerados compuestos reguladores dentro del proceso de biometanizacién ya
que la formacion de estos se da en un nivel intermedio y son disponibilizados para que las
bacterias arqueas metanogénicas puedan consumirlos y producir biogas, estos acidos
organicos funcionan también como indicadores del proceso de acidificacion, al ser evaluada
de manera constante las variaciones en la produccion pueden indicar rutas metabdlicas

preferenciales por ciertos microorganismos.
3.4.2. Polihidroxialcanoato (PHA)

Los PHA son macromoléculas formadas a partir de acidos grasos sintetizados por bacterias, el
polihroxibutirato (PHB) y el polihidroxivalerato (PHV) son los tipos de PHA méas comunes ya
los microorganismos incorporan y metabolizan de manera preferente el &cido acético y
butirico para producir PHB, el acido propidnico y valérico es metabolizado para dar lugar a
los PHV en materia de produccion a partir de efluentes de biorreactores acidogénicos se han

calculado valores produccion de entre 60-70 % y 40-30% respectivamente (FUESS, 2017).
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Son compuestos de importante aplicacion industrial ya que se perfilan como reemplazo de
productos plasticos y farmacéuticos puesto que cumplen caracteristicas mecanicas y termo
resistentes similares a los producidos por la industria petroquimica cuya biodegradabilidad es
bastante prolongada en el tiempo por el contrario los PHA tienen la capacidad de degradarse
en CO2 y H20 en condiciones aerobias 0 a CH4 bajo parametros anaerobios (DELGADO &
CORDOBA, 2015).

3.4.3. Biogéas

Es la mezcla gaseosa de CH4, H2 y COz, caracterizados por la ausencia de color y la baja
densidad producto de la degradacion de materia organica en la fase metanogénica, también se
pueden encontrar trazas de N2, Oz, NH3 y H2S (RIBEIRO, 2016). La utilidad para este
producto es amplia gracias a su poder calorifico, un claro ejemplo se da Suecia donde se ha
implementado como fuente de combustible de vehiculos cuyo valor es muy competitivo con
los combustibles fosiles (HOLM-NIELSEN; AL SEADI; OLESKOWICZ-POPIEL, 2009).

La separacion de etapas permite incrementar la produccion de Hz en el sistema acidogénico y
de CHas en el sistema metanogénico puesto que se garantizan velocidades de reaccion
especificas para cada grupo de microorganismos. ElI comportamiento microbiano para la
produccién de gas es especifico y se da de manera coordinada preferiblemente en
temperaturas de rango mesofilo, para el proceso de metanogénesis o respiracion anaerobia las
bacterias hidrogenotroficas consumen el H2y CO2 generados en la etapa acidogénica (HOLM-
NIELSEN; AL SEADI; OLESKOWICZ-POPIEL, 2009).

3.4.4. BioHythane

Esencialmente se produce de manera convencional de la forma CH4 + H2 = Hythane®,
desarrollado y patentado por esta compafiia que acufio este nombre sobre los afios 80’s. El
prefijo Bio se debe al origen de los gases CHs y H2 puesto que son extraidos de la
degradacion anaerobia en la etapa metanogénica y acidogénica respectivamente. Tiene una
amplia aplicacion puesto que se mejora en términos de eficiencia el poder calorifico
permitiendo asi el reemplazo de combustibles altamente contaminantes en motores de
combustion interna, turbinas a gas, turbinas a gas seguidas en serie con turbinas a vapor
(FUESS, 2017).
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Todavia para que la produccion de los bio-produtos sean hechas de una forma viable es
necesario en funcién de la complejidad de la biomasa enviarla a una etapa de pretratamiento
capaz de aumentar la accesibilidad de la biomasa.

3.5.  Auto-Hidrdlisis (Técnica)

Es una técnica de tratamiento hidrotérmico el cual permite la solubilizacion de la
hemicelulosa. El agua actia como solvente y nucledfilo en las reacciones, requiere
temperaturas del rango de 150°C a 200°C vy presiones entre 10 y 40 Bar. No carece de la
necesidad de adicionar quimicos como &cidos o catalizadores lo cual le da una ventaja tanto
ambiental como econémicamente sobreentendiendo que no requiere reactores de materiales
especiales para resistir corrosion (BAETA,2016). Durante el pretratamiento es generado una
fraccion sdlida rica en celulosa que es destinada a etapa de hidrolisis enzimatica y después a
la fermentacion. La fraccion liquida que también es llamada de hidrolizado contiene una
grande cantidad de pentosas que pueden ser por ejemplo utilizada como substrato para la
produccion del biogés. Sin embargo, para que la produccidn sea considerada eficiente la etapa
de pretratamiento tiene que ser optimizada de forma a disminuir la formacion de los
compuestos conocidos como furanos que son inhibidores a los microorganismos anaerobios.
Ademas, para que sea posible la produccion del biogés con el hidrolizado de hemicelulosa es
también necesario evaluar las configuraciones de los sistemas anaerobios utilizados, una vez

que los mismos tienden a trabajar con una elevada carga organica aplicada.

A continuacion, se describen las etapas de mayor relevancia dentro del proceso complejo de
DA.

3.6. Digestion anaerobia — Biometanizacion

La digestion anaerobia (DA) estd conformada por una serie de procesos bioldgicos los cuales
por medio de microorganismos y procesos enzimaticos degradan la materia organica para dar
paso a productos de valor agregado. La obtencion de licor de pentosas a partir del
pretratamiento por auto-hidrdlisis de BC es el paso previo a la biometanizacién de este
residuo (BAETA, 2016).
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3.6.1. Hidrolisis

Es la primera etapa de la DA, aqui los microorganismos convierten sustancias complejas en
sustancias de menor complejidad por medio de exoenzimas que degradan polimeros en
monomeros Yy oligdbmeros. Variables como el pH, TRH, tamafio y composicion del sustrato
pueden afectar la velocidad de esta etapa, es por esto por lo que aqui se determina la
eficiencia en la produccion de biogés. Se ha determinado que, en hidrolizados de
hemicelulosa, los oligdmeros generados por la hidrolisis parcial de la hemicelulosa también
pueden afectar la tasa de degradacion (SILVA, 2018).

3.6.2. Acidogénesis (Fermentacion y oxidacion de productos de la hidrdlisis)

Las células de los microorganismos incorporan los productos de la hidrolisis y los
metabolizan por medio de su organismo fermentativo. Estos microorganismos son capaces de
transformar azucares, aminoacidos y acidos grasos producto de la hidrolisis de la materia
organica compleja, como resultado se obtienen compuestos méas simples como lo son: acido
férmico, acido acético, &cido propidnico, &cido butirico, acido valérico los cuales se
caracterizan por ser acidos de cadena corta es decir contienen menos de cinco carbonos,
también se obtienen alcoholes, hidrogeno, didxido de carbono y nuevas células bacterianas.
La diversidad de productos generados en esta etapa se debe a la capacidad de las bacterias
fermentativas de adaptar su metabolismo para aprovechar de la mejor manera la

disponibilidad energética del medio en el cual se encuentran (RIBEIRO, 2016).
3.6.3. Acetogénesis

Es realizada por tres diferentes tipos de bacterias acetogénicas: Bacterias Acetogénicas
Productoras obligadas de hidrégeno (BAPOH), Bacterias Homoacetogénicas (BHA) vy
Bacterias Sulfatorreductoras (BSFR). Estos microorganismos son responsables de la
oxidacion de compuestos intermedios como propionato y butirato disponibilizando asi
sustratos para las Arqueas metanogénicas capaces de producir acetato, hidrégeno y COz2. Es
una relacion simbidtica que permite tener regulacion en las condiciones de CHs4 y CO..
(Ribeiro, 2016). El Acetato y H> son los principales productos de la oxidacion anaerobia de
los &cidos grasos de cadena corta y para dar paso a la metanogénesis es necesaria la
eliminacion del H2 (PAVLOSTATHIS; GIRALDO-GOMEZ, 1991).
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3.6.4. Metanogénesis

Aqui se obtienen los productos finales de la biometanizacion, esta depende de manera directa
del funcionamiento adecuado de las fases anteriores y la interaccién con los parametros

hidraulicos para asi obtener los sustratos necesarios para la produccion de CH4 y COa.

Las bacterias metanogénicas se dividen en 3 grupos los cuales se caracterizan por desarrollar
rutas metabdlicas diferentes: Bacterias Metanogénicas Acetoclasticas (BMA) las cuales
transforman el acetato en metano y son responsables de un 60% a 70% de la produccion total
de CHa4, (Ribeiro, 2016) Bacterias Metanogénicas Hidrogenotréficas (BMH) utilizan CO2 y
H2 para la produccion de CHs y las Bacterias Homoacetoclasticas (BHA) que tienen la
capacidad de transformar de manera simultanea acetato, H> y CO2 (SACRAMENTO-
RIVERO; ROMERO; CORTES-RODRIGUEZ, 2010)

3.7. Biorreactores anaerobios

Estas estructuras se han disefiado como medio de dep6sito donde es posible una interaccion
controlada entre microorganismos y un efluente que se desea tratar biol6gicamente,

parametros bioldgicos, fisicos y quimicos se pueden ajustar segun la necesidad.

En la actualidad existen diversas y variadas configuraciones de biorreactores anaerobios, pero
estos se basan en una serie de pardmetros hidrodindmicos por los cuales se pueden resaltar los
siguientes sistemas teniendo en cuenta que muchos otros son combinaciones e hibridaciones

estructurales entre estos.
1. Reactor anaerobio de flujo ascendente

Este reactor conocido como UASB debido a sus siglas en ingles se basa en la formacion de un
denso manto de lodo en la parte inferior del, es alli donde se dan los procesos de degradacion
bioldgica. La acumulacion de sélidos suspendidos y sedimentables contribuyen a la creacion
de biomasa dentro del reactor, asi como el crecimiento de los microorganismos y la

agrupacion de los mismos en granulos sedimentables. (GIM et al., 2014).

2. Reactor agitado de mezcla completa
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Denominado reactor CSTR, en este reactor se supone una mezcla completa, no se asume que
haya gradientes de concentracion en cualquier tiempo y los procesos de mezcla son

instantaneos.
3. Reactor Bioldgico de Membrana (MBR)

Los biorreactores anaerobios de membranas o Reactor Bioldgico de Membrana (MBR)
(biologic membrane bioreactors) son sistemas que combinan procesos bioldgicos de
degradacién de materia organica con un sistema fisico de separacién por membranas hechas a
partir de materiales que permiten la circulacion de forma especifica de componentes fisicos y

quimicos de cierto substrato.

Se tienen estudios que evaltuan la capacidad de biorreactores de membranas inmersa para
sustituir sistemas que requieren mayor area y mayores operaciones unitarias como lo es lodos
activados (BAETA, 2012).

Para conocer un poco mas acerca de las configuraciones de los reactores es fundamental el
estudio de la hidrodinamica de los reactores. EI conocimiento del perfil hidrodinamico de los
reactores es fundamental para los estudios cinéticos y para los disefios de las pantas en una

mayor escala.
3.7.1. Ensayo hidrodindmico

El comportamiento hidrodindmico del reactor es un aspecto por tener en cuenta con el fin de
garantizar la eficiencia en la operacién, La velocidad de las reacciones bioldgicas esta ligada
directamente a la tasa de transferencia de masa y la distribucién de las reacciones a lo largo
del biorreactor. El tipo de flujo dentro del reactor influye sobre las reacciones bioquimicas ya
que estas se dan también segun la distribucion de la biomasa en el reactor, una distribucién
deficiente puede ocasionar cortos circuitos hidraulicos, caminos preferenciales y zonas
muertas dentro del biorreactor, lo que disminuye el tiempo de retencion hidraulico y asi
mismo el volumen util del biorreactor (CARVALHO et al., 2008).
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4. Materiales y Meétodos

4.1. Caracterizacion de Bagazo de Cafia

La caracterizacion del BC se realizo en la fraccion sélida y liquida que resulta posteriormente

al pretratamiento para la obtencion del licor de pentosas.
4.1.1. Cuantificacion de la humedad

La determinacion de la humedad fue realizada por medio de la ecuacion 2, para ello se
empled una balanza termogravimétrica marca OHAUS®, modelo MB25 donde se calentd 1
gramo de bagazo de cafia muestra hasta 105 °C por triplicado, garantizando asi la separacion
del contenido humedo de la muestra durante un tiempo que muestre una variabilidad de la
humedad menor al 5%.

H(%) = Deotal” Mseca , 1)) Ecuacion 2

Mtotal
De la anterior ecuacién se obtiene el valor de H en porcentaje (%), Mto:q: €5 €l Valor de la

masa inicial en la balanza 'y mg,..€s el valor de la muestra después del procedimiento.
4.1.2. Ligninainsoluble

Teniendo como base la Norma TAPPI T222 om-02 se realizé la determinacion del contenido
de lignina, el procedimiento fue realizado con 4 réplicas de manera paralela con las
modificaciones que seran descritas a continuacion, se pesaron aproximadamente 0,7133 g de
BC (base seca) previamente triturados en un molino de cuchillos (40-60 mesh),
posteriormente se transfirieron a un tubo autoclavable con capacidad de 500 ml y se afiadieron
10,7 ml se solucién de acido sulfdrico 72% (m/m) (d = 1,64 g mL™?). La mezcla BC/acido

permanecio en agitacion constante durante 2 horas en la etapa de condensacion.

Para la etapa de hidrolisis el &cido fue diluido a una concentracién de 3% (m/v), para lo
anterior se vertieron 400 ml de agua destilada en los tubos autoclavables, previamente la
autoclave fue llevado a una temperatura constante de121°C donde se dejaron los tubos por 60

minutos y 1 atm de presion.

Para la etapa de filtracion se utilizaron filtros de embudo de vidrio con disco de vidrio
sinterizado tipo ASTM 10-15 M previamente calcinados en mufla a 550°C por 2 horas y

pesados, la solucidn es filtrada y los recipientes con la fraccion solida o material insoluble son
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secados en una estufa con recirculacién de aire a 80°C durante 4 horas luego, son llevados a
un desecador hasta lograr un peso constante y puestos en una mufla durante 2 horas a 525°C
al retirarlos se dejan en un desecador hasta tener un peso constante. En esta etapa se considera
que toda la materia organica insoluble oxidada es lignina, por tanto, la lignina insoluble fue

determinada gravimétricamente siguiendo la ecuacion 3.
. mg .
Lignina (%) = — 100 Ecuacion 3
i

Donde m, es la masa de lignina (g) residual y m; es la masa inicial (g) de la muestra en base

Seca.
4.1.3. Lignina soluble

Para la determinacion del contenido de lignina soluble se utilizé la fraccion liquida resultante
del proceso de filtracion durante la etapa de determinacién de lignina insoluble por el método
de Klason. Las muestras fueron leidas en un espectrofotometro HP UV-vis modelo 8453 en
las longitudes de onda de 215 nm y 280 nm segun el procedimiento adaptado por
(MARABEZI, 2009). Las concentraciones de lignina soluble se calcularon segun la ecuacion
4

Ecuacién 4

C (g) _ 453%(A215—A280)
L 300

La ecuacion 3 es obtenida a partir de la solucion simultanea de las ecuaciones 5y 6.

Aygo = 0,68C, + 18(;, Ecuacion 5
Ayq15 = 0,15C, + 70C,, Ecuacion 6
Donde,

A,g, =Valores de absorbancia obtenidos a 280nm
A,,s =Valores de absorbancia de la solucién obtenidos a 215 nm
Cp = Concentracion de los carbohidratos (g.L™1)
C, = Concentracion de la lignina soluble (g.L™1)

Los valores de 0,68 y 0,15 son respectivamente las absortividades molares de los productos de
degradacion de los carbohidratos en 280 nm y 215 nm, y los valores de 18 y 70 son
absortividades molares de la lignina soluble en 280 y 215 respectivamente.
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4.1.4. Determinacion de hemicelulosa y celulosa

La cuantificacion de la celulosa y hemicelulosa fue realizada con la fraccion liquida resultante
del filtrado en la determinacién de la lignina insoluble. Con analisis en cromatografia de la
alta resoluciéon (HPLC) donde se identificaron los compuestos de: celobiosa, glucosa, xilosa,
arabinosa, acido formico, acido acético, 2-furfuraldeido (FF) y 5-hidroximetil-2-furfuraldeido
(HMF).

El equipo utilizado cuenta con un sistema de bombas binarias (modelo LC-30AD
Shimadzu®), muestreador automatico (modelo SIL 30AC - Shimadzu®), detector de indice
de refraccion (RID-6A SHIMADZU) y columna Aminex HPX 87H (300 x 7.8 mm BIO-
RAD). La fase mévil fue una solucién de &cido sulfirico 5 mmol/L~1 bombeada a razén de
0,6 ml * min~1y se us6 un horno (CTO-10A SHIMADZU) el cual mantuvo la columna a

una temperatura de 55°C.

Para la determinacion de &cidos organicos (Férmico, acético, propionico, butirico, isobutirico,
valérico, isovalérico), FF y HMF se usaron las mismas condiciones de la determinacion de
azucares solo con variacion en el tipo de detector utilizado el cual fue UV-Vis (SPD-10AV
SHIMADZU) de doble canal con longitudes de onda de 210 nm para determinar acidos y 274
para los compuestos de FF y HMF.

Una vez obtenidos los analisis cromatograficos las masas de celobiosa y glucosa se convierten
en cantidades de glucanas; las masas de Xxilosa y arabinosa en xilanas y arabinanas
respectivamente, la masa de &cido acético fue convertida en grupos acetil. Los valores
determinados de HMF y FF son convertidos en cantidad de glucanas e xilanas
multiplicAndose los compuestos por los factores de hidrolisis 1,286 y 1,375 respectivamente.
Las ecuaciones 7 y 8 fueron usadas para la conversion de los componentes del hidrolizado en
cantidad de celulosa y hemicelulosa.

(0'95CCelobiosa)+(0'9CGlucosa) +(3'52CAcido Férmico)"'(l'zchMF))*VHz 0+S04

m;

Celulosa (%) = l( l * 100

Ecuacién 7

Hemicelulosa (%)

_ l((o.88cmmose) + (0,88Csrabinosa) + (1,375Ckr)) * Vi, 0450,
m;

l*lOO
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Ecuacién 8

El balance de masa para los componentes del BC fue calculado teniendo en cuenta la

ecuacion 9.

Balance de masa (%) =C+P+L+1 Ecuacion 9

Donde, C es la cantidad celulosa (%), P cantidad de hemicelulosa (%), L cantidad de lignina

(Soluble + Insoluble) (%) e | es el contenido de inorganicos (%).
4.2. Obtencion del licor de pentosas

Los ensayos de auto-hidrdlisis fueron realizados bajo las condiciones DC4 optimizadas por
(BAETA, et al, 2016), donde se evallan en sistemas de dos etapas en lote la
biodetoxificacion del hidrolizado para mejorar el potencial de produccién de hidrégeno y
metano. Las condiciones especificas que se mantuvieron fue temperatura de 182,9°C, tiempo

de contacto de 40,71 minutos Yy relacion sélido/liquido de 4mg. g~!BC.

Para producir la cantidad necesaria de hidrolizado para la operacion continua de los
biorreactores se utiliz6 un reactor Parr modelo 4848 cuya capacidad en volumenesde 2 L. La
masa de BC fijada para la fase experimental fue de 120g (Base seca). Posteriormente al
pretratamiento el BC se prenso en una prensa hidraulica de la marca Solab, modelo
SL10/15/E, obteniendo un rendimiento del 87% (x 400 ml). La fraccion liquida fue
almacenada en una temperatura de -20°C hasta ser utilizado como substrato de la etapa
acidogénica. La fraccion solida fue almacenada y caracterizada segun los procedimientos

descritos en el item 4.1.
4.3. Determinacion de la capacidad de adsorcion de las cenizas

En la etapa metanogénica se emplearon 185 gramos de cenizas de bagazo de cafia de azucar
(CBCA) provenientes de la quema de BC en una planta perteneciente a la Asociacién de

Industrias Sucroenergéticas de Minas Gerais (SIAMIG) localizada en el triangulo minero.

Para la determinacion de la capacidad adsorbente de las CBCA sobre los compuestos
presentes en el substrato (acidos organicos, carbohidratos y subproductos como furanos), se
realizd un test de adsorcion donde se mantuvieron condiciones constantes de 35°C, pH= 7,2,

agitacion de 180 rpm en una incubadora orbital refrigerada marca TECNAL, Modelo TE-421.
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Se analizd el efecto adsorbente de las cenizas en las siguientes cantidades 15 y 40 g.L™, cada

ensayo fue realizado por triplicado.

Se determindé mediante ensayos preliminares que el tiempo necesario para alcanzar el
equilibrio de adsorcidn es de 24 h, posteriormente se analizaron las muestras en cromatografia
liquida de alta resolucion segun la metodologia usada en el item 4.1.3., donde se obtuvieron

las eficiencias de remocion de los compuestos analizados.

Por medio de la ecuacion 10 se determiné la cantidad de inhibidores adsorbidos por unidad

de adsorbente.

_€i=cpyv
Wads

e Ecuacién 10

Donde, ge es la cantidad de compuesto adsorbidos en la etapa sélida (mg/g), Ci es la
concentracion inicial del hidrolizado (mg/L), Cs es la concentracion de la fraccion liquida
después de 24 horas de agitacion (mg/L), V es el volumen de hidrolizado (L) y Wads €s la
cantidad de CBCA adicionado en (g).

El tipo de modelamiento utilizado fue establecido siguiendo la metodologia de (TSAI,
JUANG,1999), donde se analiza la raiz media residual del error (RMSE) como esta dado a

continuacion en la ecuacion 11.

Donde, ge es la cantidad de compuestos inhibidores adsorbidos por la fraccion solida, qi es el
valor calculado a partir de las isotermas definidas por los modelos del item 3.6. Para valores

de RMSE pequefios se definen ajustes ideales a la curva.

4.4. Biorreactores

4.4.1. Biorreactor acidogénico

El biorreactor utilizado para este trabajo fue operado previamente por (OVIEDO, 2018) como
se observa en la figura 3 el reactor tiene configuracion de ASTBR la cual se ha trabajado en
diferentes ensayos en la Universidad Antonio Narifio, fue construido con policloruro de vinilo
(PVC), un material de bajo costo que es maleable y permite una facil manipulacién para el
mantenimiento. El volumen de disefio fue de 1850 ml con un 20% de headspace y diametro
interno de 5.8 cm.
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Figura 3. Esquema del reactor ASTBR
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Fuente: Autor

Con el fin de concentrar la biomasa sedimentable se realiz6 una adaptacion en la parte inferior
del biorreactor con una botella PET, el biorreactor cuenta con 3 puntos de monitoreo
simétricamente ubicados los cuales son efluente, punto medio y purga. Se adopt6 un sistema
sifén con el fin de mantener una diferencia de presion para garantizar la salida del biogas por

el punto de monitoreo y mantener la lamina de agua dentro del biorreactor.

Para el control de temperatura como se evidencia en los multiples estudios analizados se
garantizo una tasa mesoéfila para los microorganismos de 35°C por medio de un circuito de
calentamiento externo y monitoreo interno compuesto por un Termostato digital W1209 y

cordon de calentamiento de resistencia de 158 ohm - m™1.

El licor de pentosas fue alimentador al biorreactor desde un tanque de almacenamiento por

medio de una bomba peristaltica marca Milan modelo BP600 de doble canal.
4.4.1. Inoculacion

Para la inoculacion de la etapa acidogénica se siguid la metodologia descrita por
(CORDEIRO, 2018). Con una mezcla inicial compuesta por 300 ml de estiércol de vaca y 600
ml de agua destilada, se realizd una caracterizacion en términos de solidos suspendidos
volatiles y se mezclo con lodo anaerobio buscando obtener un contenido final de 50% en

masa de estiércol de vaca.
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El inoculo fue sometido a un tratamiento térmico en autoclave a 100 °C durante 2 horas, para
garantizar la fijacion del inoculo en la matriz del biorreactor, este se recirculo durante 8 horas
a un caudal de 3.8 ml/min. En la figura 4 se observa la inmovilizacién del inoculo en la

matriz.

Figura 4. Inmovilizacion del inoculo en la matriz.

Fuente: Autor
4.4.2. Reactor Metanogénico Escalonado

Para la etapa metanogénica del sistema se utilizé un reactor de didmetro variable el cual fue
operado previamente por (CORDEIRO, 2018).

El reactor de didmetro variable de flujo ascendente (RME) detallado en la figura 5 esta
construido con material PVC, el volumen es de 2300 ml y compuesto por tres puntos de

muestra (Afluente, efluente y punto de muestra).

Para garantizar la temperatura se instal6 un sistema igual al descrito en el item 4.4.1. y la
estructura de alimentacion fue con una bomba peristaltica Milan modelo BP600 de doble

canal, y tanque de almacenamiento.
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Figura 5. Esquema del RME
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Fuente: Autor

4.4.3. Inoculacion

Para la inoculacion de este reactor se utilizo una mezcla de especies que favorecen la

produccion de H2y CHa.

Se inocul6 el biorreactor con una mezcla de 500 ml compuesta por 400 ml de lodo
proveniente de un reactor UASB dedicado al tratamiento de aguas residuales urbanas y 100 g
de estiercol de vaca, se adicionaron también 180 g de ceniza de bagazo de cafia.

4.5.  Medicion de biogas

Para la cuantificacion de biogas producido por el sistema se utilizaron medidores Ritter

MilliGascounter®, Ila figura 6 (A) muestra el flujo del biogéas dentro del medidor donde el
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gas sube como pequefias burbujas a través del liquido dentro del medidor hacia cada una de
las dos cdmaras de medicion de manera alterna, es decir cuando se llena una camara con un
volumen de gas determinado, la flotabilidad de la cAmara Ilena hace que la celda de medicion
se vuelque de una manera tal que la segunda camara de medicion comience a llenarse y la
primera se vacié (cada uno de estos movimientos se denomina pulso). El procedimiento de
inclinacion de la celda de medicion permite que un iman registe mediante sensores
magnéticos cada movimiento y el sistema cuente el volumen desplazado de manera

acumulativa.

Por lo tanto, la medicion del volumen de gas se realiza al contar las inclinaciones de la celda
de medicién con una resolucion de £3 ml/pulso y finalmente el gas es evacuado por una

boquilla.

La calibracion volumétrica fue de 3.22ml/pulso y 3.58ml/pulso para los biorreactores ASTBR
y RME, respectivamente. Como se muestra en la figura 6 (B) el medidor registra el volumen
acumulado, durante la operacion del sistema este valor fue registrado en intervalos de 24

horas y el medidor reiniciado con la misma frecuencia.

Figura 6. (A) Medidor de biogas en operacién. - (B) Esquema de flujo de biogéas dentro del medidor.
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Fuente: Autor (Adaptado)

El biogas es una mezcla gaseosa combustible, incoloro y de baja densidad producto de la

biometanizacion de la materia organica (COSTA, 2006), La medicion de la composicion
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del biogas fue realizada en un cromatografo de fase gaseosa marca Shimadzu Modelo GC-
2014 donde se tom¢ una muestra de 1 ml directamente de cada biorreactor con una jeringa
de vidrio Gastight®. El equipo opera mediante un detector de conductividad térmica a
una temperatura de 120 °C, con columna capilar de criba molecular de Msieve 5A (5A) de
Marc Restek mantenida a 120 °C, con nitrogeno 5.0 como gas de arrastre a velocidad

lineal de 23,8 mL.min™.

La cuantificacion de gas se hizo a partir de la construccion de una curva de calibracion
con la inyeccion de una mezcla de gas estandar preparada por la empresa EGB Gases
Especiales la cual esta compuesta por CHs, Hz2, CO2 y N2 donde las fracciones molares de

los gases de interés son 24.9 % para metano y 25.4 % para hidrogeno.
4.6. Operacion y evaluacion de los biorreactores

El montaje experimental consistié en la operacion con flujo continuo de un sistema de dos
etapas separadas en dos biorreactores con el fin de potenciar la produccion de biogas a partir
del licor de pentosas, en la figura 7 se detalla proceso de tratamiento y el recorrido del fluido
por cada una de las fases experimentales, desde la alimentacion inicial de la solucion nutriente
y el licor de pentosas, pasando por la etapa acidogénica y posteriormente siendo almacenado

este efluente hasta por 14 horas para finalmente ser tratado en la etapa metanogénica.
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Figura 7. Montaje experimental.
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Los biorreactores se evaluaron con los parametros descritos en la tabla 1 durante el tiempo de
operacion, para el reactor ASTBR se midieron los parametros en el afluente, purga, punto

medio y efluente asumiendo este ultimo como afluente (alimento) del reactor RME donde

también se monitoreo el punto medio y efluente.

Tabla 2. Parametros de operacion

Parametro Intervalo de ASTBR RME Técnica
analisis
pH Diaria Si Si Potenciométrica
Temperatura (°C) Diaria Si Si Medicion digital
Produccion y Diaria Si Si Cromatografia
gaseosa

Composicion del

Biogas
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Azlcares, AGV’s y 2-3 veces por Si Si Cromatografia liquida
furanos semana de alta resolucion
DQO 2-3 veces por Si Si Método colorimétrico
semana de flujo cerrado
SSV 1 vez por mes Si Si Determinacion

gravimetrica /

Calcinacién

Teniendo en cuenta que el licor de pentosas contiene bajas cantidades de nutrientes necesarios
para los microorganismos como nitrogeno y fosforo (BAETA, et al., 2016) se hizo necesaria
la aplicacién de una solucidén suplementaria que aportara estos nutrientes en la etapa
acidogénica en el reactor ASTBR, dicha solucién fue preparada segun lo descrito por
(AQUINO, 2007) aportando asi micro y macro nutrientes para garantizar una relacion
DQO:N:P cercana a los valores ideales en el proceso de DA 350:5:1, conforme a la tabla 2 se
prepard la solucion para una DQO de 10g.L™.

Tabla 3. Composicién de la solucién nutriente

Micronutrientes Concentracion Macronutrientes Concentracion
(mg.L?) (mg.L™)
FeCls.6H20 10.0 NH4CI 2224
ZnCL, 0.26 (NH4)2HPO, 89
MnCl..4H.0 2.50 MgCl2 500
(NH4)6MO7024.4H,0 3.20 CaClz.H,0 378
AICI3.6H20 0.26 NaHCOs 5000
CoCl2.6H,0 10.0 (NH4)H2PO4 265

NiCl2.6H: 26.0 - -
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H3BO3

CuCl»2.2H20

HCI

6.0 -

16.0 -

1 ml/L -

Fuente: (AQUINO, 2007)

4.6.1. Balance de masa

El balance de masa se realiz6 en términos de DQO, por medio de las reacciones de oxidacion

de cada compuesto, se calcul6 el factor de conversion para cada uno segun lo descrito en la

tabla 2, se considerd la DQOafiuente, DQOefiente compuesta por (DQOacv, DQOFuranos Y

DQOpesconacida), DQOBiogas Y DQOssv como se muestra en la ecuacion 12 para determinar el

BM de cada biorreactor segun el diagrama de la figura 8.

Es importante resaltar que los valores mostrados en el item 5 (Resultados) fueron

previamente convertidos a valores de DQO para trabajar con los datos obtenidos en

pardmetros uniformes, esto fue hecho mediante los factores de conversion descritos en la

tabla 4.

Tabla 4. Factores de conversion a DQO

Compuesto

Reaccion de oxidacion

Factor de conversion

(gDQO.gCompuesto)

Glucosa (CsH12016)

Xilosa (C5H1005)

Arabinosa (CsH100s)

HFor (CH202)

HAc (C2H40»)

HProp (C3Hs0>)

CsH12016 + 602 » 602 + 6H20

CsH100s5 + 502 » 50, + 5H,0

CsH1005 + 502 » 502+ 5H,0

2CH202+ Oz » 202+ 2H20

CoH402+ 202 » 20, + 2H,0

2C3HgO2 + 702 » 602 + 6H20

1.45

1.07

1.07

1.39

1.07

3.02
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HBut (C4HsO2) C4HgO2+ 50, - 40, + 4H20 1.82
Hisob (C4HsO2) C4HgO2+ 502 > 40, + 4H,0 1.82
HVal (CsH1002) 2CsH1002+ 1302 —» 100, + 10H,0 2.04
Hlsov (CsH100z) 2CsH1002+ 1302 > 1002+ 10H20 2.04
HMF (C60603) C60603+ 602 - 602+ 3H.0 1.52
FF (CsH402) 2CsH402+ 50, = 502+ 2H20 1.67
Metano CHa CHa+ 207 - O+ 2H,0 4
Fuente: Autor
Figura 8. Diagrama de balance de masa en términos de DQO
DQOsiogss
DO.OAquen‘teA.[ Biorreactor ]—»DQOEﬂueme
|
DQOssv
Fuente: Autor.
BM = (R0 tuente* DQ0piogistDQ0ssv, Ecuacion 11

DQOAfluente
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4.7. Ensayo hidrodindmico por medio de trazadores

Para el estudio hidrodinamico del reactor ASTBR se aplic la técnica de curva de distribucion
del tiempo de residencia (DTR). Se determind experimentalmente mediante un ensayo de

estimulo-respuesta con la inyeccion del trazador seleccionado el cual fue cloruro de litio.

El comportamiento hidrodinamico del reactor ASTBR fue estudiado utilizando la técnica de
curva de distribucion del tiempo de residencia (DTR). La DTR fue determinada
experimentalmente a través del ensayo estimulo-respuesta por pulso usando Cloruro de litio
como trazador. Este procedimiento fue realizado al final de la operacion del reactor y
consistio en la inyeccion de una masa de 8.183 g del trazador inerte LiCl en el reactor con una
jeringa aforados en un balén volumétrico de 100ml, la concentracion del trazador fue medida
en la salida del reactor durante un periodo de 3 TRH es decir 24h, mediante la toma de
muestras periodicamente cada 30 minutos durante las primeras 8 horas y posteriormente cada

hora durante las 16 horas restantes.

Las muestras recolectadas fueron filtradas y diluidas, la determinacion del litio presente en las
muestras fue hecha en un cromatégrafo de ions modelo Metrohm equipado con un detector
732-1C y columna Metrosep A SUPPP 5-250 Metrohm. Con el fin de minimizar el grado de
error se realizd previamente un ensayo de adsorcion por el medio de soporte del reactor

(espuma) sobre el trazador el cual arrojo en triplicado una condicién de adsorcion nula.

A partir de los resultados de la concentracion de Li* en el tiempo medido, fue posible
determinar una funcion de tiempo de residencia, E(t). Esta funcion es presentada en la
ecuacion 13 y describe de manera cuantitativa cuanto tiempo permanece cada particula del
fluido en el reactor.

E(t) = th) Ecuacion 12

o
S c(tade

Donde C(t) es la concentracion del trazador en el efluente en el tiempo t (m.L?).

El perfil de distribucion del tiempo de retencién hidraulico permite realizar el calculo del
tiempo de residencia medio del fluido y de la fraccion de volumen muerto dentro del
biorreactor, también se realizo la caracterizacion del patron de mezcla dentro del reactor en

comparacion con los modelos hidraulicos ideales de mezcla completa y flujo piston, por
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medio del calculo del nimero de dispersion axial y del nimero de reactores de mezcla

completa en serie.

El tiempo de residencia medio, tm, esta relacionado al tiempo medio en el que las moléculas
del fluido permanecen en el reactor, este fue calculado segun lo descrito en la ecuacion 14.

_ JJtEMat

tm = Iy E(Mar fo tE(t)dt Ecuacion 13

Donde, tm es el tiempo de retencidn hidraulica (h); t es el tiempo transcurrido durante el
analisis con el trazador (horas) y E(t) es la funcién de distribucién del tiempo de residencia (h°
1)_

El célculo del porcentaje de volumen muerto del reactor fue realizado a partir de la ecuacion

15.

1-TRHReal

% de volumen muerto = ( )+ 100 Ecuacion 14

TRHTeérico

Donde, TRHrea es el tiempo de residencia medio del fluido dentro del reactor calculado

experimentalmente.

La funcion E(t) fue normalizada mediante la obtencion de la curva de distribucién del tiempo
de retencion hidraulico en funcion del tiempo adimensional, E(8). El parametro 6 fue

definido como t/tm y la funcion E (8) esta representada por la ecuacion 16.
E(0) =t E(t) Ecuacion 15
Donde, 6 es el tiempo de residencia normalizado del fluido dentro del reactor (adimensional),

t es el tiempo transcurrido durante el andlisis con el trazador (horas) y tm es el tiempo de
residencia medio del fluido dentro del reactor (horas).

La varianza o2 es una medida indicativa de la dispersion junto con la distribucion del tiempo

de residencia del fluido en el reactor y fue calculada mediante la ecuacion 17.
o= fooo(t —t)? - E(t)dt Ecuacion 16

Donde, t es el tiempo (horas) transcurrido durante el analisis de trazadores, tm es el tiempo
medio de residencia del fluido en el reactor(horas) y E(t) es la funcion de distribucion del
tiempo de residencia (h?).



44

El ajuste de la curva experimental de distribucion de tiempo de retencién hidraulico en
funcion del tiempo adimensional E(t), fue realizado con base en los modelos tedricos
uniparamétricos de dispersion de gran intensidad y de tanques en serie. En el modelo de
dispersion, el reactor se evalia como un reactor de flujo piston, donde ocurre dispersion axial
de flujo y no hay mezcla completa o difusion a lo largo del camino de flujo. EI modelo de
tanques en serie simula el comportamiento del reactor al ser evaluado por el nimero de

reactores de mezcla completa en serie (CARVALHO et al., 2008)

Por lo tanto, el nimero de dispersion axial D - uL™!y el nimero de reactores de mezcla
completa en serie, N, fueron calculado por las ecuaciones 18 y 19, respectivamente.
2 D 2
Op2 = Z_=2- (—) . [1 - e_”L/D] Ecuacion 17
tmz ulL

1
N=— Ecuacion 18
0'92

Para las anteriores ecuaciones: g, es la varianza normalizada (adimensional), o2 es la

varianza h?2 y tm es el tiempo de residencia medio del fluido en el reactor (horas).
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5. Presentacion y discusion de resultados

5.1. Caracterizacion del licor de pentosas y la fraccidn solida resultante del

pretratamiento

Durante la fase experimental se realizé 26 veces el procedimiento de pretratamiento con el fin
de obtener el volumen de licor de pentosas necesario para garantizar el funcionamiento
continuo del sistema, el proceso de auto-hidrdlisis se realizé segun lo descrito en el item 4.1,
donde los valores promedio de temperatura fueron de 178°C £ 3 y el tiempo de contacto

medio fue de 65 min £ 2 como se muestra en la figura 9.

Figura 9.Curva de calentamiento en la auto-hidrolisis
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La figura 9 muestra el perfil de la temperatura en el tiempo de pretratamiento de la biomasa
lignocelulosica donde el indice de severidad en el 92 % de los ensayos fue de 4.2 + 0.05 lo
cual segin autores como (DE OLIVEIRA, 2010; HEITZ et al., 1991) se considera un indice
severo 0 alto, los tiempos méaximos de reaccién obtenidos fueron de 72 minutos con

temperaturas menores a 175°C.
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Las figuras 10 y 11 muestran las variables estudiadas para la caracterizacion del licor de
pentosas, donde, pH, compuestos y DQO fueron cuantificados con el fin de determinar las
condiciones del substrato de alimentacion.

La variable de pH se mantuvo con un valor medio de 3.55, y para ninguna muestra fue menor
de 3.2 ni mayor que 3.9, este rango probablemente debido a la produccion de acido férmico y
acido acético durante el proceso de auto-hidrolisis junto con los compuestos derivados de
furanos como el furfuraldehido (FF) y 5- hidroximetil furfural (HMF) que son resultantes de

la degradacion de pentosas y hexosas respectivamente (MARTON et al., 2006).

Figura 10. pH del licor de pentosas
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La cuantificacion de compuestos presentes en la fraccion liquida resultante del proceso de AH
es mostrada en la figura 11 donde se observan valores destacados en concentraciones
(gDQO.LY) de 3.93, 7.14, 7.25, 12.24 g. y 8.24 para pentosas glucosa, xilosa y arabinosa y
acidos organicos como acético y formico respectivamente, esta produccion comparada con
otros pretratamientos como lo es el proceso de hidrélisis &cida e hidrolisis combinada con
ruptura enzimatica y procesos de detoxificacion estudiados por (HAHN-HAGERDAL,
BARBEL, CARLOS MARTIN, MATS GALBE, C. FREDRIK WAHLBOM, 2009;
LAOPAIBOON et al., 2010; OLSSON; HAHN-HAGERDAL, 1996). El proceso de auto-
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hidrolisis puede alcanzar rendimientos de estas sustancias entre 24 % y 35 % mayores que
procesos mas complejos desde el punto de vista econémico, energético y quimico, como
hidrolisis acida, pre-tratamiento alcalino el cual estd asociado a explosiones de vapor,

radiacion con rayos de electrones y micro-ondas (RABELO, 2010).

Como lo reportan (BAETA, et al., 2016; RIBEIRO, 2016) la produccion de HMF y FF puede
ocasionar procesos inhibitorios en los microorganismos metanogénicos especificamente, estos
productos de la AH son generados como consecuencia de las altas temperaturas durante la
hidrolisis de pentosas, ademas hay también otros compuestos tdxicos originados de los
fenoles oriundos de la lignina. De acuerdo con (DA SILVA, et al., 2012) para controlar la
formacion de inhibidores el pH durante el pre tratamiento debe mantenerse en un rango entre
4y 7 ya que a este pH y con temperaturas intermediarias los azlcares hemicelulésicos se

retienen en forma oligomérica y la formacién de mondémeros se minimiza.

Figura 11. Caracterizacion del licor de pentosas
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La DQO del licor de pentosas de 74.52 g.L™* + 5.7 se relaciona con un valor elevado el cual
puede causar alteraciones en la pérdida de rendimiento del sistema como consecuencia de un
modelo de inhibicion por sustrato, las condiciones de severidad altas aumentan la solubilidad
de la lignina y la celulosa lo que genera una mayor cantidad de materia organica en la fraccion
liquida resultante del pretratamiento (CORDEIRO, 2018; YE CHEN, JAY J. CHENG;
DEPARTMENT, 2013).

Entre tanto como se observo anteriormente la fraccién liquida del hidrolizado hemiceluliosico
es rica en pentosas como Xxilosa y arabinosa, la fraccion sélida generada del pretratamiento de
la biomasa ligniceluldsica esta compuesta como se muestra en la tabla 4 por un alto contenido
de celulosa y lignina, no obstante es probable que la baja cuantidad de hemicelulosa en la
fraccion solida se deba al factor de severidad alto del pre tratamiento térmico, el cual es capaz

de remover una mayor cuantidad de este compuesto en la biomasa.

Tabla 5. Caracterizacion de la fraccion sélida

Fraccion Solida Balance de Masa
Lignina Total Hemicelulosa Celulosa
27.79% 12.11% 65.41 % 105.31 %

5.2. Adsorcidn de las cenizas de bagazo de cafia de azucar (CBCA)

Segun lo sefialado por (BRUNELLI; PISANI, 2006) las cenizas de BC son fuente de macro y
micro nutrientes, también contienen propiedades alcalinas lo que permite la neutralizacion de
compuestos acidos y beneficia a los microrganismos en la etapa metanogénica obteniendo

valores de pH entre 6,5 y 8.

Se evaluo la capacidad de adsorcion en dos concentraciones de adsorbente 15 y 40 g/L,
mediante los modelos de Langmuir, Freundlich, Temkin y Sips, con sus respectivas
ecuaciones, los compuestos analizados fueron las pentosas glucosa, xilosa y arabinosa los
acidos organicos acético y formico y los furfurales HMF y FF que se consideran sustancias

inhibitorias en altas concentraciones.
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En la figura 12 se muestran los resultados de remocion obtenidos para cada compuesto, las
sustancias HMF y FF tienen el mayor nivel de remocion con valores de 83 % y 91 % para
HMF y FF en 15 g/L y 98% para ambas en 40 g/L.

Figura 12. % de remocidn de las CBCA sobre los compuestos del licor de pentosas.
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Como se discutid anteriormente los compuestos HMF y FF derivados del tratamiento por AH
tienen cualidades inhibitorias sobre los microorganismos metanogénicos, por tanto, se hace
necesaria una solucion viable en el marco del concepto de biorrefinacion. La adicién de
cenizas de bagazo de cafia de azicar (CBCA) puede reducir la inhibicion en la DA eliminando
0 reduciendo la biodisponibilidad de los inhibidores sin afectar el proceso de DA
(FAGBOHUNGBE et al., 2017).

El modelo de Sips permitié observar el comportamiento de las CBCA como matriz de
captacion de estos compuestos. La figura 13 A muestra el comportamiento con relacién a la
concentracion de FF adsorbido por cantidad de CBCA, donde la relacion méxima alcanzada
fue de 130 mg/L de FF adsorbidos por cada 18 gramos de CBCA, la parte B de la misma

figura muestra una tendencia de saturacion para la matriz de CBCA. -

Es evidente un fendmeno de adsorcidn-desorciéon para la glucosa, como se muestra en la
figura 13. C. donde ocurre saturacion en la matriz de CBCA al alcanzar una concentracion de
40 mg/L y posteriormente se da una disminucion de este valor, indicando asi un proceso de

retencion momentanea para este compuesto.



Figura 13. Modelos de adsorcion por compuestos. A. Furfuraldehido. B. Hidroximetilfurfural. C. Glucosa
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Estudios como el presentado por (SUNYOTO et al., 2016) muestra que la adicion de un
residuo de soporte resultado de descomposicion térmica de materia lignoceluldsica puede
aumentar las tasas maximas de produccién de hidrégeno en un 32,5% y metano en un 41,6%,
es posible indicar un aumento en la produccion de AGV en la fase acidogénica y un aumento
en la degradacion de AGV en el reactor RME lo cual constituye un aumento en la produccion

de metano en la etapa metanogénica.

5.3. Operacion y anélisis del sistema

Este trabajo fue desarrollado con la operacion de un sistema de biometanizacién de segunda
generacion mediante el uso de dos etapas, metanogénica y acidogénica en un biorreactor
ASTBR y RME, respectivamente.

La tabla 6 muestra los parametros de operacion trabajados en cada etapa y a continuacion se

detalla cada uno con su respectivo analisis.

Tabla 6. Pardmetros de operacion en el sistema.

Parametro ASTBR ASTBR RME RME
Etapa 1 Etapa 2 Etapa 1 Etapa 2
TRH (Horas) 8 8 24 24
Temperatura (°C) 35 35 35 35
Concentracion de
entrada 482,29 1107,79 434,57 775.13
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DQO(mg/L)

pH Efluente 4.42 4.64 6.86 7.83
Caudal (ml/min) 3.85 3.85 1.6 1.6
OLR (kg/m2.d) 1.45 3.32 1.01 2.32

Tiempo de 47 53 20 42

operacion (Dias)

53.1. pH

El pH es uno de los pardmetros de mayor influencia en el desempefio de la digestion
anaerobia su seguimiento y control es necesario para evitar inhibicion de los microorganismos
y fallas en el sistema. El proceso de DA es realizado por un consorcio de microorganismos
donde los metanogénicos tienen una alta sensibilidad a las variaciones de pH (CIOABLA et
al., 2012).

En la figura 14 se muestran los pH trabajados en el sistema durante la operacion. En la fase 1
el valor de entrada del substrato en el reactor ASTBR (Acidogénesis) fue de 4.2 con una carga
de 1.45 kgDQO/m3d, como se muestra en el item 5.1 el valor del pH del licor de pentosas fue
de 3.55 este aumento al momento de alimentar el biorreactor se debe al efecto tampon de la
solucién nutriente alimentada junto con el licor de pentosas. El efluente del reactor ASTBR
tuvo un pH de 4.42, esto es un ligero aumento con respecto al alimento, se puede inferir que

este fendmeno es debido a la baja carga de la primera fase.

Para la fase 2 donde la carga fue de 3.32 kgDQO/m3.d, el pH del substrato fue de 5.4 vy el
efluente de la etapa acidogénica fue de 4.64, el valor de alimentacion concuerda con lo
indicado por (FANG; LIU, 2002) quien hace referencia a los valores cercanos a 5.5 en
digestion para una produccion Optima de hidrégeno y funcionamiento adecuado de los

microorganismos en la produccion de AGV’s.

En la etapa metanogénica el biorreactor RME fue alimentado con el efluente del reactor
ASTBR con previo ajuste del pH a valores alcalinos cercanos a = 6.13, ya que segun lo
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indicado por (CIOABLA et al., 2012; FANG; LIU, 2002; ZHANG et al., 2005) los valores
ideales de pH en metanogenésis estan en un rango de 6 a 9 esto debido a la fragilidad a
variaciones de los microorganismos. El efluente del sistema en el reactor RME fue de 6.86.

En la Fase 2 de la etapa metanogenica el alimento fue ajustado a un valor de £+ 7.05 donde se
estableci6 un mejor comportamiento en términos de produccion de biogas y el fluente

resultante fue de valores de +7.83.

Figura 14. Comportamiento del pH en el sistema por cada etapa operada.
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Con base a los analisis mostrados y estudios consultados se evidencia que el fraccionamiento
de la biometanizacion en dos etapas permite un mejor control del sistema, los consorcios de
bacterias acidogénicas cuentan con una mayor capacidad de adaptacion variaciones de pH
para la produccion de AGV's donde valores de 4 a 6 son ideales. En etapas metanogénicas las
arqueas metanogénicas funcionan adecuadamente entre 6.6 y 7.4 con un aumento notable en
la produccién de CHs (FANG; LIU, 2002; LATIF; MEHTA; BATSTONE, 2017; ZHANG et
al., 2005).

Autores como (BEGA, 2014) resaltan la capacidad de las CBCA para aportar micronutrientes

y ajustar pH en sistemas acidos en los que funciona como un medio de neutralizacion.
5.3.2. Remocidn de materia organica (DQO)

La figura 15 muestra los valores de remocion durante el tiempo de operacion tanto en la fase

1 como en la fase 2.
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Figura 15. % de remocion de DQO
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En la fase 1 de la etapa acidogénica se obtuvo una remocién mediana de 25.82% esto se debe
al proceso de adaptacién de la biomasa, en la etapa metanogénica ocurrida en el reactor RME
se alcanzo6 un valor mediano de 51.87% en remocién en la fase lo que nos indica un correcto

comportamiento en la degradacion del substrato para conversion en productos de interés.

Como se observa en la figura 16 el sistema trabajo con valores de DQO alimentada en serie lo

cual permiti6 evaluar el desempefio del sistema de dos etapas.

En la fase 2 de operacién donde la carga organica aplicada del sistema se increment6 a 3.32 y
2.32 kgDQO/m3d para el ASTBR y RME, respectivamente se alcanzaron valores de remocion
mayores. En la etapa 1 el 31.02% de remocidn indica una degradacion del substrato éptima
para procesos acidogénicos teniendo en cuenta que trabajo el sistema con un TRH de 8 h,
entre tanto la etapa 2 alcanzé valores de mediana en remocion de 68.52% esto comparado con
el nivel de produccion del biogds muestra un desempefio Optimo del consorcio de
microorganismos metanogénico. Entre tanto (OVIEDO, 2018) quien trabajo con un sistema
metanogénico en las cargas de 2.45 y 2.25 Kg/m3d y TRH de + 8 h muestra valores de
remocion de 59.01% y 48.49%, esto comparado con el valor maximo alcanzado en este
trabajo que fue de 68.52% evidencia una mejoria notable debido a la configuracion del

reactor, aplicacion de CBCA vy tratamiento de acidogénesis previo.
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Figura 16. DQO por biorreactor
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5.3.3. Andlisis de AGV

Los AGV producidos durante la etapa de operacion de los reactores son analizados en esta

seccion. La caracterizacion del sustrato para el ASTBR se muestra en la tabla 7

Tabla 7. Composicién del substrato

Fase Glucosa Xilosa Arabinosa HAc HPro HIsob Furfurales

1 23.12 36.44 16.28 10.12  4.17 0 52.13

2 64.17 187.18 117.17 27.74 23.79 19.57 134.74

La figura 17 muestra la composicion de AGV que se produjeron en la operacion del sistema,
siendo destacables la etapa 2 de operacion donde se obtuvieron mejores rendimientos.

Uno de los principales objetivos de la etapa acidogénica es la obtencion de AGV para un
posterior uso industrial, en el reactor ASTBR son destacados los AGV producidos como
acetico, propionico, isobutirico y butirico con valores de 270.55, 124.55 114.76 y 78.01

mgDQO/L?, respectivamente en la fese 2 de operacion con una carga de 3.32 kg/m3.d
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Figura 17. Evaluacion de AGV en el sistema
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Del mismo modo el afluente del RME era una mezcla con alto contenido en AGV lo cual
potencia la conversion de estos en biogas que es el producto de interés. Al analizar el efluente
del RME en la fase 2 se encuentra una disminucion considerable de AGV con acético,
propidnico e isobutirico como los mas destacables con valores de 81.94, 34.24 y 87.98
mgDQO.L™ respectivamente.

De manera general la mayor cantidad en concentracion encontrada fue de HAc, HProp, Hlsob
y HBut donde la relacion HProp/HACc en el ASTBR fue de 0.46 lo que indica que no hay una
inestabilidad operacional en la produccion de AGV en concordancia con lo establecido por
(Hill & Bolte, 1987) quien hace referencia a que para esta relacion valores mayores de 1

muestra desequilibrio en el sistema y valores iguales a 1.4 representan inestabilidad.

Diferentes estudios hacen referencia a las condiciones de mejora operacion y de configuracion
de sistemas de biometanizacion para la produccion de AGV como (BAETA, et al., 2016;
FANG; LIU, 2002; SANTOS et al., 2018) quienes concuerdan en valores de carga superiores
a 3 kgDQO/m3d como optimos para obtener rendimientos adecuados de AGV en
acidogenesis. En el sistema operado al cambiar de COA para la segunda fase se oberva un
incremento de 70% en la produccion de HAc lo cual es un indicador de inhibicion microbiana

por falta de substrato en la fase 1 de operacion.
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5.3.4. Produccion y composicion del Biogas

La figura 18 muestra el desempefio del biorreactor ASTBR en la produccién de biogas, con
un valor de produccion en la fase 2 de 72.16 ml.dX. La composicion de Hz y CH4 fue medida
mediante cromatografia gaseosa con un resultado de mediana de 1.11 ml Ha.dia®,
12.39mICHa.dia y el CO; calculado estequiométricamente de 58.66 39mICO,.dia™* sabiendo
que el biogas contiene también otros compuestos en cantidades que podrian considerarse
despreciables. Los valores obtenidos son los esperados en etapas acidogénicas ya que se
espera que el consorcio microbiano utilice el substrato para la produccion de AGV y biomasa

al interior del biorreactor.

Figura 18. Biogas ASTBR. A. Produccién total. B. Valores de produccién por componente.
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La figura 19 muestra la produccion de biogéas en las dos fases operadas para la etapa
metanogénica. Mediante cromatografia gaseosa se determind la composicién de Hz y CHa
donde para el primer compuesto no se obtuvieron valores a lo largo de la fase operacién por lo
tanto se infiere que la composicion del biogas es una mezcla rica en CHs y CO., este Gltimo

fue calculado estquiométricamente.

Un valor de mediana de 625.87 ml.dia™ de biogas producido de manera constante durante la
segunda fase operacional muestra una respuesta Optima de los microorganismos
metanogénicos para degradar AGV y convertirlos generando un biogéas con 42.56% CHas y
57.44 COa.

En el proceso de biometanizacion una tasa de entre 5y 20 % de DQO removida es llevada a
sintesis celular, mediante la simbiosis efectuada por el consorcio de microorganismos

presentes en la etapa metanogénica los cuales también convierten materia organica compleja
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en biogads y nuevas células bacterianas (RIBEIRO, 2016). El licor de pentosas contiene
cantidades considerables de furfurales (HMF y FF) y sustancias fendlicas de dificil
biodegradabilidad. Estudios hechos por (AKSU, 2005) concuerdan con los resultados aqui
mostrados ya que la investigacion en referencia estudio la aplicacion de adsorcion utilizando
biomasa microbiana para la eliminacion de contaminantes organicos y como resultado mostré
que los compuestos fenolicos pueden ser adsorbidos, durante el proceso de adsorcién estos
elementos se fijan en la pared celular de las células microbianas presentes en el lodo por tanto

se disminuyen las variables de respuesta como DQO removida y produccion de biogas.

En concordancia con lo anterior en esta investigacion se observa una baja produccion de
biogas en la etapa acidogénica pese a que esta no es disefiada con este fin, estudios como
(ADARME et al., 2017; FANG; LIU, 2002; SANTOS et al., 2018) muestran mayores valores
de produccion de oxigeno en esta fase del proceso de DA, es posible indicar un proceso de
inhibicién por compuestos como furfurales presentes en el substrato de reactor ASTBR, un
compuesto con caracteristicas de adsorbentes como las CBCA podrian ser utilizadas para
captar sustancias inhibitorias y biodisponibilizar a los microorganismos. En la etapa
metanogenica del reactor RME con una COA de 2.32 kgDQO/m3.d se evidencia una
produccién destacable de biogas (Figura 19) posiblemente gracias al aporte de micro y

macronutrientes de las CBCA y su capacidad adsorbente de compuestos toxicos.

Figura 19. Produccion y composicién de biogas en el RME
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5.4. Ensayo hidrodindmico

Al finalizar la operacion del sistema se realizd el test de trazadores que permitio modelar el
comportamiento del biorreactor acidogénico con las configuraciones disefiadas para este
sistema como lo son la matriz de espuma que contiene la biomasa inmovilizada, el sistema
sifon para la salida del fluente y la alimentacion por un tubo de menor didmetro en flujo

descendente para llegar al reactor en flujo ascendente.

La tabla 8 muestra los pardmetros evaluados en el analisis estadistico con el perfil de
residencia del trazador en el reactor mostrado en la figura 21. El tiempo de retencion
hidraulico calculado tedricamente para la operacion del sistema fue de 8 h, la hidrodindmica
del sistema muestra que el biorreactor esta operando con 8.73 h de TRH esta fluctuacion es
normal en la operacion de sistemas continuos y esta dada por la variabilidad en los métodos
operaciones principalmente velocidad de la bomba de alimentacién, formacion de biomasa en

los canales de conduccion y sedimentacion de la biomasa en la parte baja del biorreactor.

En la figura 21. B. se observa la comparacion entre la curva experimental obtenida en el
ensayo Y la curva ideal o modelo de dispersion para el reactor ASTBR el cual estd compuesto
por 3.7 reactores en serie (CSTR), revisando el valor de dispersidn axial se pueden asumir 4
reactores CSTR. Se observa un pico de salida en un tiempo de 8 h lo cual corrobora el
funcionamiento del reactor para el TRH asignado.

El volumen muerto del biorreactor es un valor proximo a 0 el cual indica que la configuracion
disefiada esta funcionando de una manera 6ptima en la mezcla del fluido al interior del
sistema. El reactor esta distribuido con un 18.25 % funcionando como flujo en pistén y un
81.74% como mezcla completa lo cual garantiza un contacto del substrato con los
microorganismos tanto en el espacio liquido del reactor como en la matriz s6lida suspendida

al interior de este.

Tabla 8. Resultados estadisticos del test de trazadores.

Parametros Resultados Unidades

TDH-esrico 8 Horas

TDHReal 8.73 Horas
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Varianza 20.1785 o?
Reactores en serie 3.779 -
Varianza Normalizada 0.2650 Og

Numero de dispersion 0.1570 -
Flujo piston 18.25 %
Mezcla completa 81.74 %
Volumen muerto 1.1x10°° %

Figura 20. Perfil de curva obtenido por ensayo hidrodinamico en la respuesta de concentracion del trazador. A.
Curva de salida del trazador en el intervalo del tiempo. B. Perfil de distribucion de tiempo de residencia teérico
y experimental.
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Fuente: Autor

La aplicacion de este ensayo permite confirmar la efectividad de este disefio desarrollado en
la Universidad Antonio Narifio, el flujo piston calculado en el 18% del reactor puede estarse
dando en la linea de alimentacion inicial puesto que al ser una tuberia de diametro pequefio y
flujo descendente el liquido se desplaza de manera uniforme hasta llegar a la parte inferior del
reactor, alli se tiene un sistema de purga con una valvula y la entrada al reactor se da por la
fuerza de impulsion generada por la bomba, la velocidad ascensional permite garantizar el

tiempo de contacto necesario y la distribucion total del substrato en el biorreactor.
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Conclusiones

El proceso de autohidrolisis se realizd acorde con lo reportado en la literatura donde
en la fase liquida predomina la hemicelulosa (xilosa y arabinosa) y en la fase solida la
celulosa. Lo cual permite tener mejores rendimientos comparados con procesos mas
complejos desde el punto de vista econdmico, energético y quimico.

Una alternativa para mejorar el rendimiento de la digestion anaerobia fue la utilizacion
de cenizas del bagazo de cafia de azicar como fuente de nutrientes y micronutrientes.
Para los ensayos realizados se obtuvo una remocion importante de los compuestos
HMF y FF, ya que la CBCA puede ser una matriz de captacion de estos compuestos
de acuerdo al modelo de Sips, por lo tanto, es posible mejorar el rendimiento tanto en
la fase acidogénica como en la fase metanogénica.

La operacion de la digestion anaerobia en dos fases con una configuracién de reactor
ASTBR para la fase acidogénica y RME para la fase metanogénica, presentd un buen
comportamiento para el hidrolizado de cafia durante el aumento de la OLR, ya que a
mayor OLR el porcentaje de remocion aumentd. Al comparar con otras
configuraciones previas de la literatura esta configuracion muestra tener mejores
rendimientos, es importante aclarar que ademas de la configuracion otro factor que
pudo influir en el porcentaje de remocion fue la adicion de CBCA como fuente de
nutrientes.

El comportamiento del sistema en dos fases ASTBR y RME concuerda con el analisis
en la produccion de AGV para el ASTBR, donde al aumentar la OLR presentd una
mayor produccion de AGV, donde el &cido de mayor composicion fue el acido
acetico.

Los resultados indican un aumento en la produccién de biogas operando con una carga
superior a 3kg/madia con respecto a la deficiencia en produccién con cargas bajas, el
42.5% del gas generado en la etapa metanogenica fue CHas lo cual permite concluir
que la configuracion de parametros utilizados, tanto fisicos, como quimicos y
biologicos potencia la obtencion de biogas en el reactor RME a partir de licor de
pentosas.

En tecnologias ambientales para el tratamiento de biomasa o residuos es indispensable

conectar todas las variables de respuesta ya sean fisicas, quimicas o bioldgicas para
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viabilizar y optimizar los procesos de tratamiento por tanto en este trabajo la
hidrodindmica del reactor ASTBR fue el ensayo realizado para evaluar el
comportamiento fisico este indico un funcionamiento eficiente en la distribucion del
afluente al interior del reactor, permitiendo asi contacto constante entre la matriz con
biomasa adherida y el substrato a ser degradado. La literatura revisada plantea
diferentes modelos estadisticos donde el de mayor certeza es Sips ya que indica
parametros de heterogeneidad con mayor precision y estadisticamente este modelo fue

el ajustado al ensayo hidrodindmico del biorreactor.
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6. Recomendaciones

Para futuras investigaciones se recomienda:

e Evaluar la operacion del sistema con cargas mayores a las aqui trabajadas.

e Variar los TRH con el fin de comparar eficiencia del sistema entre trabajar con
fluctuacion de carga organica aplicada y fluctuacion de tiempo de retencion.

e Sustituir la solucién nutriente en la etapa acidogénica por cenizas de bagazo de cafa.

e Evaluar el sistema con diferentes configuraciones de reactores y aplicar procesos de
co-digestion mediante la mezcla de diferentes substratos.

e Aplicar el evaluar tratamiento de tercera generacion en el sistema, como microalgas.
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