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Resumen

MANUNGA.T. Acople entre un reactor anaerobio de medio suspendido y un reactor anaerobio de
crecimiento adherido para la produccién de hidrégeno y metano a partir de agua residual del proceso
de extraccion de almiddn de yuca. Tesis (Doctorado) - Universidad del Valle, 2019

Con relacién a la produccion de hidrdgeno, se evalud el efecto de cuatro variables sobre el rendimiento de
hidrogeno (HY), las variables fueron pH inicial, pretratamiento del in6culo, relacion S/X 'y Carga Organica
Volumétrica Especifica (COVe). Adicionalmente, en este estudio se investigd el uso del efluente de un
reactor acidogénico (RA) para la produccion de metano con énfasis en el arranque de un reactor
metanogénico. Inicialmente, en condiciones de flujo discontinuo fue verificado el efecto del pretratamiento
del inéculo y pH inicial sobre el HY. Se evaluaron dos métodos para el pretratamiento del in6culo (térmico
-Tco) y quimico-Qco), y el pH inicial fue evaluado en tres niveles (5,7, 5,4, y 5,0). Los resultados indicaron
que los pretratamientos inhibieron la actividad de bacterias consumidoras de hidrégeno (BCH) durante
periodos relativamente cortos (< 100 h). Los mayores HY fueron observados en la combinacion Tco5,0
(1,25 + 0,01 mol Hz. mol* CH) seguido de la combinacién Qco5.4 (1,10 + 0,02 mol Ha.mol CH). La
evaluacion del efecto del pH inicial sobre el HY mostré que un pH de fermentacién entre 5,0 y 5,4 es
adecuado para mejorar el HY. Luego, en condiciones de flujo discontinuo se verifico la influencia de la
relacion S/X sobre el HY a partir de agua residual sintética (S1) y agua residual del proceso de extraccion
de almidén de yuca (S2). Se seleccionaron tres niveles de la relacién S/X (2, 4 y 6 g DQO.g* SV). Los
resultados indicaron que el HY disminuy® al incrementar la relacion S/X con el sustrato S2, en comparacion
con el control (S1). Para el sustrato S2 el maximo HY de 1,98 mol.mol* CH; fue encontrado con la relacién
S/X 2.0 g DQO.g! SV con una tasa de produccién especifica de hidrégeno de 6,60 mL H..g! SV.h?.
Después, empleando reactores acidogénicos (RA) de crecimiento suspendido fue evaluada la influencia de
la COVe sobre el HY. Para tal fin, tres RA fueron inoculados con lodo anaerobio mixto pretratado
térmicamente (85°C, 30 min), alimentados con agua residual del proceso de extraccion de almidén de yuca
y operados en flujo continuo a temperatura ambiente, con tres diferentes COVe (0,8, 1,5y 3,1 g CH. g*
SV.d1) y TRH de 10 h. Aunque esta hip6tesis no pudo ser demostrada debido a las posibles interferencias
del sustrato sobre las rutas metabdlicas, los resultados mostraron una mejor estabilidad del RA operado con
una COVe de 0,8 g CH.g* SV.d%, no solo porque permitié un mejor control y cuantificacion de la biomasa
sino porgue fomentd la formacién consistente de granulos productores de hidrégeno (GPH) lo cual resultd
de interés para el uso de RA de crecimiento suspendido en la produccion biolégica de H: ya que permite el
desacople entre el tiempo de retencion celular y el TRH. Finalmente, a través del acople entre un RA y un
reactor metanogénico (RM) de crecimiento adherido y flujo mixto se investigd el uso del efluente del RA
para la produccion de metano, simulando un proceso de digestion anaerobia en dos fases, con énfasis en el
periodo de arranque del RM. Los resultados mostraron que operar el RA con un TRH de 8 h, COVe de 0,8
g CH.g* SV.d'y pH de 5,2 + 0.2 permitié la formacion de GPH, lo cual representa un conjunto de
condiciones operacionales iniciales para continuar desarrollando la produccién biol6gica de hidrégeno en
reactores de crecimiento auto-inmobilizado con control sobre el crecimiento de la biomasa. Sin embargo,
se deben adicionar otras estrategias de operacion para lograr un HY estable a partir del agua residual del
proceso de extraccion de almidon de yuca. Por otro lado, se encontro que es factible la produccion de metano
a partir del efluente acidogénico. Ademas que un TRH de 28 hy COV de 4,8 g DQO.L*.d! es una condicion
de operacion inicial adecuada para acoplar el RM con el RA. También que el RM soporta cargas organicas
hasta del orden de 100 g DQO.d™ siempre que la concentracién de DQO y AGV no sea superior a 8.000
mg.Ly 2.000 mg A.Acético.L™.

Palabras claves: produccion fermentativa de hidrégeno, carga organica volumétrica especifica, digestion
anaerobia en dos fases, agua residual agroindustrial, reactor anaerobio



Abstract

MANUNGA.T. Coupling between a suspended growth anaerobic reactor and an anaerobic baffled
reactor to hydrogen and methane production from cassava wastewater. Thesis (Doctorate) -
Universidad del Valle, 2019

Regarding the production of hydrogen, in this study was evaluated the effect of four variables on the
hydrogen yield (HY). The variables were initial pH, pre-treatment of inoculum, S/X ratio and specific
organic load (SOL). Furthermore, in this study was to investigate the use of the effluent from an acidogenic
reactor for methane production with an emphasis on the start-up of a methanogenic reactor. First, in batch
conditions was evaluated the combined effect of mixed inoculum pre-treatment and initial pH on HY
hydrogen production. Two pre-treatment methods were evaluated (chemical and thermal pre-treatment), and
the initial pH was examined at three levels (5.7, 5.4, and 5.0). The results indicated that pre-treatments
efficiently inhibited the activity of hydrogen-consuming bacteria (methanogenic archaea) for relatively short
periods. The highest biogas production, 91 mL, was achieved with chemical pre-treatment at pH 5.4, and
86 mL of biogas was obtained with thermal pre-treatment at pH 5.0. Moreover, the results indicated that the
optimum pH interval for fermentative hydrogen production from cassava wastewater was between 5.0 and
5.4, and the highest HY was 1.25 + 0.01 mol H, mol* carbohydrates with the combined conditions of
thermal pre-treatment and pH 5.0. Second, also in batch reactors, the effect of the substrate/biomass ratio
(S/X) on the hydrogen yield was evaluated in synthetic wastewater (S1) and cassava starch wastewater (S2).
S/X ratios of 2, 4 and 6 g chemical oxygen demand (COD).g? volatile solids (VS) were studied through
biochemical hydrogen potential tests. The experimental results showed that with an increasing S/X ratio,
the hydrogen yield from S2 also decreased in comparison with the control experiments (S1). For S2, S/X =
2 improved the hydrogen yield, producing a maximum yield of 1.98 mol H..mol* carbohydrates with a
specific hydrogen production rate of 6.60 mL H..g** VS.h. Third, the effect of SOL on HY was evaluated
using suspended growth acidogenic reactors (AR). Three AR were inoculated with mixed anaerobic pre-
treated during 30 min at 85°C and they were continuously feeding with cassava wastewater and operated to
three different SOL (0.8, 1.5y 3.1 g carbohydrates. g VS.d') and 10 h of HRT. Although the hypothesis
could not be demonstrated due to the possible interferences of the substrate on the metabolic routes, the AR
operated with a SOL of 0.8 g carbohydrates. g* VS.d* showed best stability due to it allowed best control
and quantification of the biomass. Also, it promoted the hydrogen-producing granules (HPG) formation
which was of interest for applied of suspended reactors in the biological hydrogen production since it allows
the decoupling between the retention time cellular and HRT. And finally, the use of the AR effluent to
methane production was investigated, through the coupling between an RA and a fixed-bed reactor (MR)
simulating a two phases anaerobic digestion process, with emphasis on the start-up period of the MR. The
results showed that 8 h of HRT, SOL of 0.8 g carbohydrates. g* VS.d* and pH of 5.2 + 0.2 allowed the
formation of HPG in the AR. Thus, these operational conditions represent a starting point to continue
developing the biological production of hydrogen in self-immobilized growth reactors with control over the
growth of biomass. However, other operation strategies must be added to achieve a stable HY from the
cassava wastewater. On the other hand, it was found that the production of methane from the acidogenic
effluent is feasible. In addition, an HRT of 28 h and organic load rate of 4.8 g COD.L™.d! is an appropriate
initial operating condition for coupling the MR with the AR. Also, the MR supports organic loads until 100
g COD.d! provided that COD and volatile fatty acids are not higher than 8000 mg.L* and 2000 mg A.
Acetic.L?, respectively.

Keywords: Biological hydrogen production, specific organic load, cassava wastewater, fixed-bed anaerobic
reactor, two-phase anaerobic digestion
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Introduccion 1

Introduccion

Actualmente, el suministro de energia a nivel mundial se realiza a través de la explotacion de
recursos naturales no renovables como petroleo, carbon y gas natural (Shafiee y Topal, 2009). En el afio
2017, se consumieron 13.511 Mtoe (millones de toneladas de energia equivalentes a petréleo) de las cuales
34,2% fue suministrado por petréleo, 27,6% por carbdn, 23,4% por gas natural y 14,8% restante a travées de
otras fuentes (BP, 2018). Este esquema de suministro que depende de la explotacion de combustibles fésiles
representa no solo una amenaza para la duracion de las reservas de recursos naturales no renovables (Owen
et al., 2010) sino que aumenta las emisiones de CO,, que después de tres afios de estabilizacion, se
incrementaron en 1,3% en el afio 2017 debido al crecimiento en el uso de carbon y al crecimiento sostenido
en el uso de petroleo y gas natural (Olivier y Peters, 2018).

Bajo este escenario, las fuentes alternativas de energia limpia como los biocombustibles han
despertado un gran interés en los ultimos afios, debido a que pueden evitar la emisién de gases de efecto
invernadero y ademas, pueden producirse a partir de recursos renovables como biomasa o residuos
organicos (Asif y Muneer, 2007, Lépez 2011, Orhan et al., 2012). Entre los biocombustibles el hidrégeno
(H.) es altamente prometedor debido a que se convierte facilmente en electricidad a través de celdas de
combustible (Yu y Takahashi, 2007) y su combustion limpia libera gran cantidad de energia por unidad de
masa (122 kJ.g?) (Castell6 et al., 2009). A diferencia de los procesos convencionales de produccion de
hidrégeno (por ejemplo, electrdlisis del agua y reformado con vapor), la fermentacion oscura de residuos
organicos, incluidos biomasa y agua residual, es una tecnologia limpia y ambientalmente amigable (Acar y
Dincer, 2014). Sus principales ventajas son (i) ahorro de energia debido a que puede llevarse a cabo a
temperatura y presion ambiente por lo que no necesita el suministro de fuentes externas de energia (Li y
Fang, 2007, Castell6 et al., 2009, Hallenbeck, 2009, Hallenbeck et al., 2012), (ii) proteccién del medio
ambiente debido a que permite el uso residuos organicos ofreciendo otra alternativa para su gestion
ambiental (Wony Lau, 2011) y (iii) huella de carbono cero (Ruggeri et al., 2010).

La fermentacion oscura es un proceso biolégico semejante a la acidogénesis que ocurre dentro de
la digestion anaerobia (DA), en la cual el H, se produce juntamente con los &cidos grasos volatiles (AGV).
Esta tecnologia aun sigue evolucionando y la produccidn continua y estable de hidrégeno a largo plazo
representa su principal desafio (Mota et al., 2018). En teoria, el rendimiento maximo de H: en la
fermentacion oscura es de 4,0 mol Ha.mol de glucosa cuando el acido acético es el inico AGV producido,
2,0 mol Ha.mol™ cuando se produce acido butirico y 1,0 mol Hz.mol?, si el 4cido propidnico es el Unico
AGV formado (Luo et al., 2010a). No obstante, en la practica se obtienen bajos rendimientos de H, (HY)
los cuales son atribuidos principalmente, al crecimiento microbiano (produccion de biomasa), uso del
sustrato en rutas metabolicas que no producen Hzy consumo del H, producido (Reddy et al., 2017, Mota et
al., 2018).

En la actualidad, la optimizacion de pardmetros ambientales y operacionales que permitan mantener
las rutas metabdlicas de produccion de Hy evitar su consumo, con el objetivo de mejorar el HY, son los
focos principales en los que se centra la investigacion en torno a la produccion fermentativa de hidrogeno.
Aungue se han identificado una amplia gama de factores que afectan la produccion bioldgica de hidrdgeno,
el pH ambiental, el pretratamiento del in6culo y el control de la biomasa tienen un efecto superlativo sobre
el HY.

Debido a la propia naturaleza de la fermentacion oscura, la produccién continua de AGV modifica
constantemente el pH del medio, obligando a las bacterias productoras de hidrégeno (BPH) a cambiar su
metabolismo para protegerse de un ambiente muy &cido que puede afectar su crecimiento (Jung et al.,
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2011b). También, estimula la acumulacién de AGV que en su forma no disociada puede provocar la lisis
celular por estrés i6nico (Wang et al., 2008, Castro-Villalobos et al., 2012a). De acuerdo con Grimmler et
al. (2011) las BPH establecen su crecimiento tipo acidogénico a pH 5,8. Sin embargo, este valor puede
variar conforme al tipo de sustrato utilizado en la fermentacion. De esta manera se han utilizados pH de
fermentacion entre 7,0 y 4,3 con sustratos sintéticos (ej. glucosa, sacarosa y xilosa) y reales (lactosuero y
vinazas entre otros) (Fang y Liu, 2002, Khanal, 2003, Buitron et al., 2014, Castell¢ et al., 2018); incluso, se
ha reportado la produccion de hidrégeno a pH 2,7, ampliando el rango de pH para la fermentacidn oscura
(Mota et al., 2018). Por lo tanto, frente al uso de sustratos reales subyace la necesidad de acotar un rango
especifico de pH que mejore el HY para cada uno.

Por su parte, los diferentes métodos de pretratamiento del indculo que tienen como propdsito la
eliminacion inicial de bacterias consumidoras (BCH), para permitir el uso de in6culos mixtos en la
fermentacion oscura y evitar el consumo del hidrégeno producido, afectan de diferente manera la estructura
y productividad de las BPH (Dessi et al., 2018). En algunos casos se ha reportado que el pretratamiento
térmico mejora significativamente el HY frente a otros métodos, por ej. pretratamiento acido, alcalino o
secado frio (Goud et al., 2014, Kumari y Das, 2017). Mientras que otros autores recomiendan el uso del
pretratamiento &cido (Yang y Wang, 2018), acetileno (Valdez-Vazquez et al., 2006) o aireacién del in6culo
(Ren et al., 2008). Frecuentemente, las investigaciones que comparan los diferentes métodos para inactivar
a las BCH, concluyen que los pretratamientos del in6culo inducen diferencias en las comunidades
microbianas, y pueden ser directamente responsables de los diferentes tipos de fermentacion y HY
(Bundhoo et al., 2015, Yang y Wang, 2018), por lo que la seleccion de una u otra metodologia podria
depender del efecto sinérgico de esta con otros factores.

Recientemente se ha establecido que el crecimiento excesivo de biomasa dentro de los reactores
hidrogenogénicos tiene un efecto contrario sobre el HY, debido a que genera un desbalance entre las
reacciones catabolicas y anabolicas. En sistemas de flujo discontinuo, la proporcién entre el sustrato y los
microorganismos (biomasa), es denominada relacion S/X y en sistemas de flujo continuo, se conoce como
carga organica volumétrica especifica (COVe). Esta relacion afecta directamente los patrones de
crecimiento de los microorganismos (Liu, 1996) y por lo tanto, controlar su valor evitaria el crecimiento
excesivo de la biomasa. En sistemas discontinuos, la relacion S/X ha sido aplicada para obtener indculos
enriquecidos con BPH. Se han explorado valores entre 0,5y 8,0 g DQO. g SSV usando sustratos sintéticos
(ej. sacarosa) y sustratos reales de mayor complejidad como vinaza (Nasr et al., 2011), residuos de
alimentos, yuca, lacteos, citricos (Lucas et al., 2015) y bagazo de cafia de azlcar hidrolizado (Reddy et al.,
2017). En sistemas de flujo continuo, autores como Anzola-Rojas et al. (2015) indican que la disminucion
continua de la COVe causada por la acumulacion sistematica de la biomasa, afecta la generacidn de biogas
y que una COVe de 6,0 g sacarosa. g SSV.d? es necesaria para mantener la estabilidad en el sistema. Por
su parte, Hafez et al. (2010b) sostienen que la relacién inversa entre la produccion de biomasa y HY
complica el disefio de los reactores biohidrogenadores y sugieren una COVe entre 4,4 a 6,4 g DQO.g*
SSV.d! para mantener un balance adecuado entre estos pardmetros. Ramirez-Morales et al. (2015)
confirman que tanto el rendimiento de biomasa como el HY son funciones de la COVe, nombrada en su
estudio como relacion F/M. Ademas, afirman que el coeficiente de produccion de biomasa no es constante
y depende de la COVe, incluso para valores altos que oscilan entre 20 y 80 g DQO.g* SSV.d™.

Aunque los resultados aun no son consistentes debido a que tanto altas como bajas relaciones S/X
mejoran el HY, los estudios coinciden al demostrar que la relacion S/X influye en el HY y que
probablemente, para cada sustrato hay un rango en el cual la relacion S/X mejora el HY. Sin embargo, en
la practica el control de la biomasa implica un gran desafio debido a la dificultad que representa su
cuantificacion, y es por eso que los estudios que involucran reactores de crecimiento adherido en su mayoria,
determinan la COVe al final del periodo de evaluacion. Por el contrario, en reactores de crecimiento
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suspendido o auto-inmovilizado la determinacion del contenido de biomasa se facilita. No obstante, en este
tipo de reactores se pierde la ventaja que ofrecen los reactores de crecimiento adherido, relacionada con el
desacople entre el tiempo de retencion hidraulico (TRH) y el tiempo de retencion celular. Por lo que,
encontrar un balance entre la COVe y el HY usando reactores anaerobios de crecimiento suspendido,
resultaria de gran interés en la optimizacion de pardmetros ambientales que permitan la produccion continua
y estable de hidrégeno.

Por otro lado, la fermentacion oscura genera un efluente rico en AGV los cuales por su alto
contenido de materia orgéanica y bajos valores de pH pueden causar problemas ambientales (Tao et al.,
2007). Por lo tanto, estos efluentes deben someterse a otros procesos para completar la transformacion de
los contaminantes orgéanicos. Entre las diversas alternativas, la metanogénesis que es un proceso de
reduccion de carbono ha sido aplicado con éxito para estabilizar y valorizar los efluentes acidogénicos a
través de la produccion de metano (Ruggeri et al., 2010), el cual es usado en sectores de transporte y energia
(Kumar et al., 2018), puede enviarse a la red de gas natural o usar como biocombustible en el sector
automotriz (Molino et al., 2013).

La DA de forma natural a través de la cooperacion microbiana, integra la fermentacion oscura
(acidogénesis) con la metanogénesis, por lo que, incorporando la optimizacion de pardmetros ambientales
y operacionales orientados a mejorar el HY y utilizando todo el amplio conocimiento relacionado con la
DA es probable que esta herramienta tecnoldgica permita entregar mayores avances en torno al produccién
continua de hidrégeno y metano a partir de sustratos reales (Ueno et al., 2007, Gomez et al., 2011, Pefia-
Mufioz y Steinmetz, 2012). Los residuos ricos en materia organica tienen un alto potencial para impulsar la
produccion de hidrégeno a través de la fermentacion oscura. El agua residual del proceso de extraccion de
almidon de yuca es un residuo que por sus caracteristicas fisicoquimicas representa una alta toxicidad para
los ecosistemas acuaticos y su vertimiento, puede conducir a la pérdida de recursos naturales no renovables
(Gottret et al., 1997, Sarria, 2012a). Sin embargo, por su contenido de carbohidratos fermentables este
residuo es caracterizado como un sustrato potencial para la produccion biolégica de hidrégeno, mejorando
la sostenibilidad de proceso agroindustrial (Torres et al., 2017).

Por todo lo anterior, el objetivo principal de esta investigacion fue evaluar condiciones
operacionales para el acople entre un reactor anaerobio de medio suspendido y un reactor anaerobio de
crecimiento adherido para la produccién de hidrégeno y metano a partir de agua residual del proceso de
extraccion de almidon de yuca. Con base en el objetivo principal, se formularon tres objetivos especificos
gue contribuyeron individualmente a su resolucién. El primer objetivo especifico fue evaluar la influencia
del pretratamiento del in6culo, pH inicial y la relacion sustrato:indculo en la produccion bioldgica de
hidrégeno. El segundo, fue evaluar la influencia de la COVe sobre el HY a partir de agua residual del
proceso de extraccion de almidon de yuca en condiciones de flujo continuo y el tercero, investigar el uso
del efluente de un reactor acidogénico para la produccion de metano a través del acople entre un reactor
acidogénico (RA) y un reactor metanogénico (RM) simulando un proceso de DA en dos fases, con énfasis
en el periodo de arranque del RM.

La tesis doctoral fue estructurada a través de 5 capitulos principales y un capitulo final de
conclusiones generales y recomendaciones. En el capitulo 1 se presenta una revision bibliogréfica en torno
al tema principal de la investigacion recolectando informacion relacionada con las variables de operacién
de la DA en dos fases y fermentacion oscura, asi como conceptos y teorias necesarios para la
contextualizacion de la investigacion. En el Capitulo 2 se presentan los objetivos principales y especificos
que motivaron esta investigacion. Después en los capitulos 3, 4 y 5 se abordan individualmente los tres
objetivos especificos previamente sefialados, detallando la metodologia implementada seguida de un item
de discusion de resultados, conclusiones y recomendaciones parciales. Cada capitulo fue acompafiado de su



Introduccion 4

bibliografia. Finalmente, en el capitulo 6 se presentan las principales conclusiones en torno a la investigacion
y recomendaciones para estudios futuros.
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Capitulo 1 Revision de literatura

1.1 FUNDAMENTOS DE LA DIGESTION ANAEROBIA

La digestion anaerobia (DA) méas que un proceso bioldgico es un sistema ecolégico dirigido
secuencialmente por tres diferentes grupos fisiol6gicos de microorganismos: i) bacterias fermentativas (o
acidogénicas); ii) bacterias sintroficas (o acetogénicas); y iii) microorganismos metanogénicos. De la
participacion secuencial de estos microorganismos se deriva el nombre de las cuatro etapas, en las que
tradicionalmente se ha dividido la DA: hidrdlisis, acidogénesis, acetogénesis y metanogénesis. El objetivo
primario de la DA es la degradacion secuencial, en ausencia de oxigeno, de la materia organica (MO) hasta
transformarla a través de procesos bioldgicos en una mezcla gaseosa, conocida como biogas, constituida
principalmente por metano (CH.) y dioxido de carbono (CO,), y en menor cantidad por hidrdégeno (H>),
nitrogeno (N) y sulfuro de hidrégeno (H.S) (Chernicharo, 2007). En la Figura 1.1 se presenta un diagrama
simplificado de la DA. La primera etapa tiene como objetivo la hidrdlisis o descomposicion de grandes
macromoléculas de proteinas, grasas y polimeros de carbohidratos (ej. celulosa, almidén) en monémeros
solubles (aminoéacidos, acidos grasos de cadena larga y azucares) capaces de atravesar la membrana celular;
esta transformacion ocurre gracias a las enzimas hidroliticas extracelulares (gj. celulosa, proteasa y lipasa)
liberadas por bacterias facultativas y anaerobias estrictas (Hallenbeck y Benemann, 2002, von Sperling y
Chernicharo, 2005, Weedermann et al., 2013).

P MO compleja
HIDROLISIS i -

Bact. Fermentativas
(hidroliticas)

Acidos grasos de
cadena larga y
alcoholes

Monosacéridos y
aminodcidos

ACIDOGENESIS

Acidos Orgénicos (AGV)
(Propionico, butirico, valerico, lactico, etc)

Bact. Acetogénicas
Bact. Acetogénicas productoras de H,

Acetato

Bact. Acetogénicas
idoras de H,

METANOGENESIS

CH,4 +CO,
Arg. Metanogénicas Arg. Metanogeénicas

acetoclasticas consumidoras de H,

Figura 1.1 Esquema de la DA
Adaptado de: Gujer y Zehnder (1983), von Sperling y Chernicharo (2005) y Weedermann et al. (2013)

Durante la acidogénesis, los mondémeros solubles son fermentados en &cidos grasos de cadena corta
(C1 - C5) comtnmente denominados &cidos grasos volatiles (AGV), principalmente &cido lactico, valérico,
propionico, butirico y acético, asi como en alcoholes, H, y CO,. Posteriormente, en la acetogénesis, las
bacterias homoacetogénicas consumen los productos de la fermentacién y generan acido acético, H, y CO;
este grupo de bacterias puede cambiar su metabolismo autotréfico a heterotr6fico dependiendo de la
disponibilidad de los sustratos, de esta manera, algunas son identificadas como bacterias acetogénicas-
productoras obligadas de H, y otras como bacterias acetogénicas-consumidoras de H,. Finalmente, las
arqueas metanogeénicas, las cuales son estrictamente anaerobias, consumen el acetato, H, y una parte del
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CO;, para producir CHa; las dos rutas bioguimicas usadas principalmente en la metanogénesis son: (i) ruta
acetotréfica (4CH;COOH — 4CO; + 4CH.) vy (ii) ruta hidrogenotroéfica (CO; + 4H,— CHs + 2H20)
(Dinamarca et al., 2011, Abbasi et al., 2012).

Existen grandes diferencias entre los grupos microbianos que dirigen el sistema, las cuales le
otorgan a la DA una complejidad en térmicos quimicos y microbioldgicos. Un aspecto relevante de la
degradacion anaerobia de la MO, es la forma como la cooperacion microbiana permite superar las
limitaciones termodindmicas de la DA. En la Tabla 1.1 se presenta una comparacion energética de algunas
reacciones comunes en la DA, donde se observa que la acetogénesis y metanogénesis son las etapas mas
criticas. Sin embargo, ellas ocurren de forma natural en reactores anaerobios, gracias a la interaccién entre
microorganismos acetogénicos (bacterias oxidantes de propionato y butirato) y metanogénicos (arqueas
hidrogenotroficas y acetoclasticas). Los productos intermediarios sintréficos mas importantes son &cido
propidnico (HPr) y acido butirico (HBuU) y su oxidacion es considerada como el paso limitante, debido a las
restricciones termodinamicas (AG propionato= + 76,1 y AG°butirae= +48,1 kJ.mol* a 25°C). En consecuencia,
la degradacion anaerobia de HPr y HBu solo se puede lograr a través de la cooperacién sintréfica entre
bacterias oxidantes de propionato y butirato y bacterias consumidoras de Hy/formiato, las cuales mantienen
una baja presion de hidrégeno (Amani et al., 2011).

Tabla 1.1 Comparacion energética de algunas reacciones de la digestién anaerobia de la glucosa

Etapa Reaccion kJAn(w;gl'l
C;H,,0, +2H,0 - 2CH,CO0™ +2CO, +2H" +4H, 206
glucosa acetato i
Acidogénesis CsH.0 -EN% cl_c|)§a_) 2CH,CH ZCOp(r?);iIngtI: O +2H -358
C4H,,0, »CH,CH,CH,COO™ +2CO, +H" +2H, 255
glucosa butirato i
CH,CH,COO™ +3H,0 - CH,COO™ +HCO; +H" +3H, +76.1
propionato acetato '
Acetogénesis CH,CH Z%rco);i)on ;:[02 HCO; — CH,COO0 +a|1-c|eta-t|; 3HCOO +72.2
CH,CH,CH,COO™ +2H,0 -»2CH,COO0™ +H" +2H, +48.1
butirato acetato '
Homoacetogenesis 4H, + Z(r?idor%’) g;])OCH ;€00 ;_:elt_z!\to +2H,0 -100
CH,COO0™ +H,0 - CH, + HCO; 31
acetato metano i
Metanogénesis H, ;;&);%(?3 +/H" > %CH 4m_|(_et3énoH 20 -33,9
HCOO™ + % H,0+¥%H" > ¥%CH, + 3 HCO, 326
formiato metano &

Fuente: Drake et al. (2002) y Aquino y Chernicharo (2005a)
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La cinética de crecimiento es otra diferencia importante entre los grupos microbianos que dirigen
laDA. Enla Tabla 1.2 se observa que las bacterias acidogénicas presentan tasas de crecimiento que superan
ampliamente las tasas de crecimiento de los otros microorganismos involucrados en el proceso. En
condiciones de sobre carga orgénica, esta es una de las causas de desequilibrio o inestabilidad de los sistemas
anaerobios, ya que la produccion de metabolitos intermediarios (ej. AGVS y acetato) supera su consumo
(Aquino y Chernicharo, 2005a).

Tabla 1.2 Constantes cinéticas de la ecuacion de Monod para varios sustratos

k Ks max
U Blene (DQO.g?SSV.dl)  (mgDQO.LY) (d)
Carbohidratos Acidogénesis 1,33a70,6 22,5a630 7,2a30
AGV Acetogénesis 6,2al17,1 12 a 500 0,13a1,20
Acetato Metanogenesis 26a11,6 112421 0,0820,7
Acetoclastica
H2/CO2 Metanogenesis 1,922 90 48x10%a0,6 0,05 a 4,07
hidrogenotroéfica
k: tasa maxima especifica de utilizacion del sustrato; Ks: constante de saturacion; pmax: tasa maxima de crecimiento

especifico
Fuente: Aquino y Chernicharo (2005)

1.2 REQUERIMIENTOS AMBIENTALES, VARIABLES DE CONTROL Y
OPERACION

El crecimiento microbiano es influenciado por las caracteristicas fisicas y quimicas del ambiente.
La DA es particularmente susceptible a un riguroso control de las condiciones ambientales, debido a que el
proceso requiere de la interaccion de microorganismos fermentativos y metanogénicos, y su éxito depende
de un balance adecuado del sistema ecoldgico (Chernicharo, 1997b).

1.2.1 pH, ALCALINIDAD Y CAPACIDAD “BUFFER”

El pH ideal para la DA se encuentra en un rango muy estrecho, entre pH 6,8 y 7,2. Este rango ha
sido establecido en funcion de los microrganismos metanogénicos, debido a que su tasa de crecimiento se
reduce considerablemente por debajo de pH 6,6 (Mosey y Fernandes, 1988) y, un pH excesivamente alcalino
puede potencialmente provocar la desintegracion de los granulos microbianos con la subsiguiente falla del
proceso (Franke-Whittle et al., 2014). El pH 6ptimo para cada una de la etapas de la DA es diferente entre
si; para la hidrolisis y acidogénesis el rango esta entre 5,2 y 6,3 y, para la acetogénesis y metanogénesis esta
entre 6,7 y 7,5 (Sandberg y Ahring, 1992, Oechsner et al., 2010).

Los AGV producidos durante la DA tienden a reducir el pH. Esta reduccion es normalmente
contrarrestada por la actividad de las arqueas metanogénicas, las cuales producen alcalinidad en forma de
CO2, amonio y bicarbonato (Appels et al., 2008). No obstante, las diferencias cinéticas entre los
microorganismos acidogénicos, acetogénicos y metanogénicos puede resultar en un desequilibrio entre la
produccion y consumo de AGV, ocasionando la acumulacion de CO», H; y 4cido acético, y la produccion
de AGV mas reducidos (ej. propionato y butirato). La acumulacién de estos subproductos acidogénicos
contribuye al consumo de alcalinidad y decrecimiento de pH, afectando de una forma negativa,
principalmente el crecimiento de acetdgenos y arqueas metanogénicas, dando como resultado la falla del
proceso (Chernicharo, 1997b). Por lo tanto, es comln en la DA el suministro de alguna sustancia con
capacidad amortiguadora o “buffer” que impida la caida del pH.
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La capacidad “buffer” es un concepto de la Quimica que describe cuanto acido o base puede
absorber una solucién sin modificar significativamente su pH. A menudo, en la DA la capacidad “buffer”
también conocida como capacidad tampdn o capacidad de amortiguacion hace alusion a la alcalinidad que
resulta del equilibrio entre el dioxido de carbono y el ion bicarbonato. Este sistema es el principal sistema
acido-base que proporciona en la DA, resistencia a cambios rapidos y significativos en el pH, por lo tanto,
la capacidad “buffer” es proporcional a la concentracion de bicarbonato (Ward et al., 2008). La importancia
del sistema carbonato frente a otros sistemas acido-base para regular el pH en la DA radica en que su
capacidad “buffer” es alta precisamente en el rango de pH que es requerido para la metanogénesis (6,3 < pH
< 7,8 aproximadamente) (van Haandel, 1994).

Las sustancias usadas como “buffer” pertenecen a dos grupos: (i) Las que ofrecen alcalinidad
bicarbonética directamente (NaHCO3, NHsHCO3) y (ii) Las que reaccionan con el gas carbonico para formar
alcalinidad bicarbonatica (NaOH, CaO, Ca(OH),, NHs). El bicarbonato de sodio (NaHCO3) es una sal
comUnmente empleada para aportar capacidad buffer y mantener el pH en niveles deseados. Show et al.
(2004) en un estudio con agua residual sintética usaron una relacion DQO: HCO3" de 1,67:1 para regular el
pH entre 6,5y 7,3. Torres et al. (2005a) recomiendan la adicién de NaHCO; con una relacion DQO: HCO3
de 1:1 para generar alcalinidad bicarbonatica y estabilizar el pH en la DA de agua residual del proceso de
extraccion de almidon de yuca. Por su parte, Appels et al. (2008) siguieren mantener una capacidad “buffer”
de 70 meq CaCOs.L™ o una relacion molar de 1,4:1 de bicarbonato/AGV y hacen énfasis en que es mas
importante la estabilidad de la relacién bicarbonato/AGV que su valor para lograr un proceso de DA estable
y bien amortiguado.

Sin agentes externos, en un digestor anaerobio los cambios en la alcalinidad pueden ser atribuidos
basicamente a dos procesos: amonificacion y reduccion de AGV. Con relacion a este Gltimo, Janke et al.
(2016) proponen la estimulacion de las arqueas metanogénicas a través de la adicion conjunta de urea y
micronutrientes como una estrategia alternativa a la adicion de agentes “buffer” o tampon (bicarbonato,
hidréxido de sodio o hidréxido de calcio) para la estabilizacién de la DA. Su propuesta se basa en la
degradacion de urea a amoniaco a través de una reaccion bioquimica catalizada por bacterias presentes en
el reactor.

Desde principios de la década de 1960 se ha reconocido que el monitoreo de la alcalinidad
bicarbonatica (AB) o la concentracion de AGV (o preferiblemente ambos) es crucial para el control de los
reactores anaerobios. Entre los diversos métodos propuestos sobresalen los procedimientos basados en
técnicas de titulacién, debido a que son métodos baratos, simples y rapidos que tienen como objetivo la
determinacion de al menos uno de los dos parametros involucrados (AB y AGV) (Lahav y Morgan, 2004).

Para el monitoreo de la estabilidad biologica de la DA Ripley et al. (1986) sugirieron la
determinacion de un indice denominado AI/AP, el cual se calcula a partir de la titulacion de la alcalinidad
en dos valores de pH: 5,75y 4,3; en este indice, AP representa el volumen de acido gastado hasta pH 5,75
y Al el volumen de &cido requerido para titular entre pH 5,75 y 4,3, los autores encontraron que la DA
exitosa o estable ocurre cuando la relacion AI/AP es menor a 0,30 y sugieren que valores superiores indican
disturbios o estrés en el proceso de DA. Por su parte, Chernicharo (2007) explica que el indice AlI/AP
corresponde a la relacion entre la alcalinidad intermedia (Al), practicamente equivalente a la alcalinidad de
los AGV vy la alcalinidad parcial (AP) practicamente equivalente a la AB. Foresti (1994), citado por
(Chernicharo, 2007), advierte que la estabilidad de la DA también depende del tipo de agua residual, por lo
que sugiere que el valor de 0,30 debe tomarse como referencia y verificar en cada caso el valor adecuado
del indice Al/AP relacionado con la estabilidad.
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El concepto de titulacion hasta pH 5,75 fue introducido por Jenkins et al. (1983) quienes propusieron
incluir este punto de titulacion en la determinacion de la alcalinidad, ellos afirman que el 80% del
bicarbonato se convierte en CO; a pH 5,75, mientras que al mismo pH solo alrededor del 20% de los AGV
habran contribuido a la alcalinidad. La metodologia propuesta indica que para determinar la AB solo basta
afectar el célculo de la alcalinidad (a pH 5,75) por un factor de 1,25. A partir de la investigacion de Jenkins
et al. (1983) se formul el indice a, el cual también ha sido usado para el control de la capacidad tampén y
se determina como la relacion entre la AB y la alcalinidad total (AT). De acuerdo con Pérez y Torres (2008)
durante el arranque de reactores anaerobios se recomiendan que el indice o tome valores superiores a 0,5y
es aceptable valores cercanos a 0,7 en condiciones estables.

El indice tampdn o indice buffer (IB) que hace referencia a la relacién entre Al (alcalinidad debida
a los AGV) y AT, también ha sido empleado para el control de la estabilidad de la DA. En general, una
variacion entre 0,20 y 0,40 es aceptada como indicativo de buen funcionamiento del proceso, lo que indica
gue por lo menos el 60 % de la AT del sistema tiene que estar en forma de AB (Rozzi, 1986, Speece, 1996,
Pérez y Torres, 2008). También, valores entre 0,20 y 0,30 indican un buen funcionamiento del reactor,
mientras que valores menores a 0,20 indican subalimentacion y mayores a 0,35, principios de acidificacion
(Rojas-Chacdén, 2004).

Varios estudios han aplicado los indices de alcalinidad como pardmetros de monitoreo en la DA.
Balaguer et al. (1992) observaron durante el arranque de un reactor UASB tratando agua residual de una
fabrica de almidon de papé, que para mantener su funcionamiento estable la relacion Al/AP debe ser menor
a 0.4. Molina et al. (2009) usando vino diluido y una solucién de dextrina como agua residual, durante la
validacién de un nuevo sensor para el analisis en linea de AGV Yy alcalinidad en plantas de tratamiento
anaerobio de agua residual, establecieron que la operacion segura del digestor anaerobio, es decir sin
acumulacién de AGV, puede obtenerse manteniendo las relaciones AI/AT y Al/AP por debajo de 0,20 y
0,25, respectivamente. Por su parte, Ferrer et al. (2010) usaron las relaciones AI/AT y Al/AP como
indicadores de la concentracién de AGV durante la DA de un lodo procedente de un sistema de tratamiento
de agua residual. Sus resultados mostraron que la relacién AI/AT es menos sensible a la variacion de la
concentracion de AGV que la relacion AI/AP y que para prevenir fallas en la DA y mantener una
concentracion de AGV inferior a 2,5 g.L™, recomiendan valores de 0,5 y 0,9 para la las relaciones AI/AT y
Al/AP respectivamente. De modo semejante, Martin-Gonzéalez et al. (2013) aplicando el indice AI/AP
identificaron desequilibrios en digestores anaerobios que trataban la fraccion organica de residuos
municipales. Los autores pudieron establecer que con una relacion Al/AP inferior a 0,30 es posible mantener
la concentracion total de AGV entre 2,5y 3,5 ¢.L%, para lograr un desempefio estable en el digestor con una
AT entre 13y 15 g CaCOa.L ™.

Recientemente, Patén et al. (2018) mostraron que las desviaciones incurridas en la determinacion
de la relacion Al/AP pueden alcanzar valores superiores al 20%, considerando la importancia de esta
relacion en el control de la DA, los autores estiman que omitir esta correccion en los modelos de DA puede
causar una subestimacion del riesgo de acidificacion en el reactor y, conducir a valores de control menos
conservadores con mayor riesgo de desestabilizacion. Debido a la fuerte influencia y relacion entre el pH,
alcalinidad, AGV vy capacidad tampon, Pérez y Torres (2008) evaluaron simultaneamente estos parametros
para aplicar los indices de alcalinidad (IB, indice AI/AP e indice a) en el control del tratamiento anaerobio
de agua residual del proceso de extraccion de almidon de yuca, encontraron que en condiciones estables, el
IB varia entre 0,20y 0,35, el indice AI/AP entre 0,40 y 0,55 y el indice a es superior a 0,65. Adicionalmente,
observaron que la eficiencia de reduccién de DQO esta estrechamente relacionada con la variacion de esos
indices.
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1.2.2 NUTRIENTES

Para la DA, la disponibilidad de nutrientes desempefia un rol importante sobre el crecimiento y
actividad del consorcio metanogénico (Cresson et al., 2006). Con relacién a esto, Chernicharo (1997b)
recomienda para la degradacion anaerobia de &cidos grasos volatiles una relacion DQO:N:P de 1.000:5:1y
para carbohidratos 350:5:1. En algunos casos, los nutrientes pueden ser aportados por el indculo y de esta
manera evitar la adicién de estos elementos, Gungor-Demirci y Demirer (2004) mostraron que a
concentraciones bajas de DQO (< 12.000 mg.L™ en su estudio) la adicién de nutrientes no fue necesaria, ya
que su adicidn no increment6 el desempefio de la DA.

Los micronutrientes, como Fe, Ni, Zn y Co, son conocidos como cofactores bioquimicos necesarios
para las arqueas productoras de metano. Janke et al. (2016) mostraron que la adicion de urea junto con
micronutrientes tiene un efecto sinérgico sobre la produccidn estable de biogas, porque estimula la actividad
metanogénica evitando la acumulacion de AGV.

1.2.3 TEMPERATURA

De los factores fisicos que afectan el crecimiento microbiano, la temperatura es uno de los mas
importantes en la seleccién de las especies. Los microorganismos no poseen los medios para controlar su
temperatura interna, por lo que la temperatura en el interior de la célula es determinada por la temperatura
externa del ambiente (Chernicharo, 2007). Aungue la DA puede tener lugar a temperaturas psicrofilicas
inferiores a 20° C (Bouallagui et al., 2003) la temperatura 6ptima para la formacion microbiana de metano
se encuentra en el rango mesofilico (30 a 35°C) y en el rango termofilico (50 a 55°C).

1.2.4 TIEMPO DE RETENCION HIDRAULICO (TRH)

El tiempo de retencién hidraulico (TRH) es un pardmetro operacional importante en la DA, que
describe el tiempo promedio tedrico de residencia del sustrato dentro del reactor, y el tiempo de contacto
entre el sustrato y los microrganismos presentes en el reactor. Por lo tanto, tiene influencia en la eficiencia
de la degradacion, la produccion de biogas y la composicion de la comunidad microbiana. En general, se
desea un TRH bajo para reducir el volumen del reactor y los costos de inversion (Schmidt et al., 2014).

Para un funcionamiento estable de la DA, se recomienda mantener el TRH en un valor
aproximadamente dos veces mayor que el tiempo de generacion del crecimiento microbiano mas lento, es
decir, los metandgenos. Sin embargo, en operaciones de flujo continuo y a largo plazo, el TRH puede
cambiar dia a dia con el cambio en la produccion de agua residual. Por lo tanto, su valor éptimo depende
principalmente de la tecnologia, la composicion del residuo y la temperatura. EI TRH también determina
las velocidades de flujo, por lo que un TRH apropiado puede ser usado para eliminar zonas muertas y lograr
un buen contacto entre la biomasa y sustrato (Amani et al., 2010).

La mayoria de los sistemas anaerobios para el tratamiento de agua residual se operan con TRH de
varias horas o dias. Para reducir el TRH se utiliza la inmovilizacion de los microorganismos, la cual
garantiza altos tiempos de retencion celular y puede llevar a bajos TRH como consecuencia del aumento de
la concentracion de microorganismos. La inmovilizacion puede ser mediante granulacion en reactores
UASB vy reactores de lodo granular expandido, en ese caso se denomina auto-inmovilizacion o mediante
fijacion de una biopelicula sobre un medio de soporte en reactores de crecimiento adherido, ya sea de medio
fijo o fluidizado (Chernicharo, 2007).
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1.2.5 CARGA ORGANICA VOLUMETRICA (COV)

En un reactor anaerobio la COV representa la masa de materia organica expresada en DQO
(sustrato) que se introduce por cada metro cubico de reactor cada dia, también se conoce como tasa de carga
organica. Cuando se evalla el desempefio de los reactores anaerobios es comun usar la COV como variable
de referencia debido a que afecta la ecologia microbiana y las caracteristicas de los reactores provocando
un efecto significativo sobre el rendimiento de biogas (Torkian et al., 2003). Amplias y rapidas variaciones
de la COV pueden alterar el equilibrio entre la acidogénesis y metanogénesis, altas COV incentivan
principalmente la actividad de las bacterias hidroliticas y acidogénicas, lo que puede provocar una
acumulacién de AGV e inhibir el metabolismo de los metandgenos y conducir a una falla de la
metanogénesis (Zhao et al., 2014).

Matematicamente, la COV es el resultado de dividir la concentracion del sustrato en el afluente (So)
por el TRH (Ecuacién 1.1), se expresa generalmente en kg DQO.m3d2.
3 _ So(kg/m3) .,
COV(kg/m°d) = “IRH@ Ecuacion 1.1
Para la operacion de los reactores anaerobios, la COV puede tomar valores en un rango muy amplio,
debido a que su eleccion depende de las caracteristicas del reactor, del tipo de agua residual,
sedimentabilidad y actividad de la biomasa (Schmidt et al., 2014, van Lier et al., 2015). Los factores de

interés que controlan la COV son la transferencia de masa, las relaciones sintréficas entre los
microrganismos, temperatura, pH y toxicidad (Speece, 1983, Amani et al., 2010).

1.3 REACTOR ANAEROBIO DE CRECIMIENTO ADHERIDO

El interés en el reactor anaerobio de medio adherido surgié con la investigacion del filtro anaerobio
(FA) realizado por Young y McCarty (1969). La principal caracteristica que define a los reactores
anaerobios de este tipo es la presencia de un medio de soporte fijo, el cual permite el desacople entre el
tiempo de retencion hidraulico (TRH) y el tiempo de retencion celular (TRC). De acuerdo con Hickey et al.
(1991), en el FA la mayor parte de la actividad bioldgica es debida a la biomasa suspendida o atrapada entre
el volumen de poro intersticial del medio de soporte mas que a la biomasa adherida. No obstante, la seleccién
del medio de soporte y su efecto sobre el desempefio del FA ha despertado un gran interés debido a que la
formacion inicial de la biopelicula (biomasa adherida) sobre el medio de soporte en gran medida es
responsable del corto periodo de arranque o puesta en marcha del reactor (Perez et al., 1997).

1.3.1 MEDIO DE SOPORTE O ADHERENCIA

El rol del medio de adherencia es favorecer la adhesion y crecimiento de una biopelicula, es decir
biomasa inmovilizada para proporcionar mayor area de superficie de biomasa que puede estar en contacto
con el sustrato (agua residual) y de esta manera, mejorar la eficacia del tratamiento en cortos TRH (Chan et
al., 2012). Diferentes materiales han sido usados como medio de soporte para la retencion de biomasa tales
como PVC, espuma de poliuretano, astillas de madera, paja, estopa de coco, fibras de nailon, anillos etc,
(Singhy Prerna, 2009), una caracteristica predominante en este tipo de material es que son faciles de obtener
y la mas importante, es que son muy baratos.

Los tres factores mas usados para caracterizar el medio de soporte son: (i) rugosidad superficial,
(ii) porosidad y (iii) tamafio del poro. Picanco et al. (2001) indicaron que la porosidad del material tiene
una importancia selectiva en la retencion de biomasa anaerobia, arqueas metanogénicas parecidas a
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Methanosaeta predominan en medios de soporte como ladrillo refractario y ceramica especial, mientras que
microorganismos similares a Methanosarcina predominan en matrices de PVC y espuma de poliuretano.
Garcia et al. (2008) por su parte, exaltan las caracteristicas del polietileno de baja densidad como un medio
de soporte que favorece la adhesion de diferentes microrganismos sobre su superficie, la cual le otorga una
ventaja frente a los otros medios de soporte que son mas selectivos, ademas consideran que este material
presenta mejor rendimiento en términos de reduccion de sélidos y DQO. Habouzit et al. (2011) afirman que
las arqueas tienen mejor afinidad por los medios de soporte en PVC que las bacterias, lo cual podria tener
un impacto importante sobre el arranque de reactores anaerobios.

Por su parte, Fox et al. (1990) expusieron una teoria en la que sefialan que la rugosidad de la
superficie es fundamental para el desarrollo de la biopelicula, ya que las grietas que caracterizan a las
superficies rugosas permiten la acumulacion de la biopelicula, proporcionando un medio de proteccion y
union en contra de las fuerzas de cizallamiento, evitando asi la perdida de la biopelicula. Perez et al. (1997)
utilizando un medio de soporte de vidrio sinterizado de poro abierto y con el apoyo de microscopia de
epifluorescencia comprobaron esta teoria, mostrando que la rugosidad de la superficie aumentd tanto la tasa
de fijacion como la tasa de acumulacion de biomasa en el medio de soporte. Lo anterior fue atribuido a que
los microrganismos inicialmente colonizados sobre las grietas, estaban protegidos de las fuerzas de corte
(cizalla) y de los cambios en las condiciones ambientales, esto permitié concluir que las caracteristicas de
la superficie del medio de soporte aceleraron la formacién de la biopelicula.

Con relaciéon a las limitaciones del FA, Torres et al. (2003) exponen que la formacion de
cortocircuitos ocasionados por la generacion de lineas preferenciales de flujo a través del medio de soporte
es una de las desventajas de este reactor. También que, de acuerdo con el tipo de medio de soporte, una
fraccion de volumen del reactor se puede perder debido al volumen de la biomasa retenida. Igualmente, que
la alta concentracion de solidos suspendidos en el agua residual puede colmatar rapidamente el medio de
soporte, siempre y cuando el porcentaje de espacios vacios del material sea bajo.

1.4 FACTORES RELACIONADOS CON EL ARRANQUE DE
REACTORES ANAEROBIOS

Heppner et al. (1992) definiod el periodo de arranque o puesta en marcha de un reactor anaerobio de
medio adherido como "el tiempo necesario para la seleccion y disposicion espacial de las cepas bacterianas
mas aptas de un consorcio que este mejor adaptado entre si y el sustrato”. En general, el principal objetivo
del periodo de arranque es desarrollar una biomasa altamente activa con buenas propiedades de
sedimentabilidad o adherencia, capaz de soportar una tasa de carga organica nominal, con un nivel
satisfactorio de remocion de materia orgénica lo més rapido posible (Escudié et al., 2011). El arranque de
los reactores anaerobios es un proceso lento que generalmente requiere periodos superiores a un mes para
lograr la adaptacion de los microorganismos metanogénicos que se caracterizan por su bajas tasas de
crecimiento y baja produccion de biomasa con relacion al sustrato consumido (Hassan et al., 2014, Jauregui-
Jauregui et al., 2014, Cooney et al., 2016). Por lo tanto, el periodo de arranque es a menudo la fase mas
inestable y dificil de controlar en la DA, y alcanzar su objetivo no es facil, ya que depende de numerosos
parametros fisicos, quimicos y biolégicos, los cuales fueron adecuadamente resumidos por Weiland y Rozzi
(1991) y presentados en la Figura 1.2.

Lema et al. (1991) establecen que, aunque cada tecnologia tiene su propia estrategia Optima de
arranque, sistema de alimentacion, tasa de carga orgénica, homogenizacion y control de AGV, se deben
considerarse los siguientes factores durante el arranque, ya que a menudo esta etapa define la efectividad de
la operacion del reactor a largo plazo:
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Figura 1.2 Factores que afectan el arranque de reactores anaerobios
Fuente: Weiland y Rozzi (1991)

1.4.1 INOCULACION

En un reactor anaerobio el periodo de arranque inicia después de la inoculacion. En la mayoria de
los casos, los reactores anaerobios de medio adherido son inoculados en “batch”, con el objetivo de
favorecer el crecimiento de la biopelicula a partir del contacto dentro del rector, entre un indculo
concentrado (bien adaptado) y el medio de soporte. Generalmente, la duracién del tiempo de contacto se
elige empiricamente y puede variar desde unos dias hasta mas de un mes (Zwain et al., 2013). Sin embargo,
Cresson et al. (2006) mostraron que un periodo de contacto de 12 h (en batch) es suficiente para obtener la
adhesién de los microrganismos al medio de soporte, debido a que las macromoléculas organicas se
absorben rapidamente en la superficie sélida, una vez que inicia el contacto entre el s6lido y la fase acuosa.
Paralelamente, las células plantédnicas o de libre flotacion se transportan a la superficie del portador de las
macromoléculas organicas y, se establecen interacciones qué conducen a la adhesion microbiana al medio
de soporte, para desarrollar de esta manera una biopelicula activa. Las fuerzas de atraccién involucradas en
este proceso son quimicas (fuerzas de van-der-Waals, enlaces de hidrégeno), hidrofdbicas o electrostaticas
y ocurren rapidamente después de la inoculacion (Mamatarkova et al., 2002).

En general, la tasa de produccion de biomasa de las arqueas metanogénicas es del orden de 0,18 kg
SV. kg DQO removida. Por lo tanto, la calidad y cantidad del inéculo son dos factores de gran interés para
disminuir la duracion del periodo de arranque. Una baja cantidad de in6culo retarda el arranque del reactor
y un exceso puede ocasionar la expansion del medio de adherencia y lavado del lodo (Pérez et al., 2006).
Respecto a la cantidad de microorganismos para la inoculacién, las recomendaciones varian entre 10 y 20
kg SSV.m™ (de Zeeuw, 1984). En la practica es mas comdn inocular el reactor anaerobio con un volumen
de lodo que represente entre el 10 y 50 % de su volumen util (Hickey et al., 1991, Chan et al., 2012, Hassan
et al., 2014). Aunque no hay un criterio especifico para determinar la cantidad de in6culo, esta tiene un
efecto importante sobre la duracion del periodo de arranque, una baja cantidad de inoculo retardara el
arranque y un exceso podria ocasionar la expansion del lecho y lavado del lodo. También, este periodo sera
corto si el indculo tiene una alta actividad metanogénica especifica (AME) y esté adaptado al sustrato (Pérez
et al., 2006).
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1.4.2 AUMENTO DE CARGA ORGANICA VOLUMETRICA (COV)

En los reactores anaerobios, generalmente después de la inoculacion le sucede una etapa de arranque
progresivo, que consiste en el incremento gradual y continuo de la COV para alcanzar un ecosistema
metanogénico estable. La préactica mas comuln para aumentar la COV es aplicar un caudal afluente
progresivamente creciente mientras se mantiene una concentracion constante de DQO (Ganesh et al., 2010).
Otra alterativa, consiste en mantener un TRH bajo con agua residual diluida al inicio del periodo de arranque
y, progresivamente incrementar la concentracion de DQO afluente. Jauregui-Jauregui et al. (2014)
propusieron incrementar simultaneamente la concentracion de DQO y el TRH, resultando en el incremento
progresivo de la COV, esta estrategia permitié el lavado de microorganismos planctonicos (de libre
flotacion) o biomasa suspendida al inicio de la etapa de arranque y al mismo tiempo, disminuyé el
desprendimiento de la biopelicula, facilitando la degradacidn del sustrato a medida que aumentaba su
concentracion durante la fase de desarrollo de la biopelicula. Cresson et al. (2006) afirman que la estrategia
de lavado réapido de las bacterias suspendidas, obtenido a través de un TRH corto, al inicio del arranque es
un método eficaz para obtener un arranque rapido, debido a que el sustrato es utilizado muy rapidamente y
exclusivamente por los microorganismos adheridos, acelerando el crecimiento de la biopelicula.

En cualquier caso, es importante controlar el aumento de la COV durante el periodo de arranque,
para evitar la sobrecarga organica del sistema, que podria conducir a una inhibicién de los metandgenos vy,
en consecuencia, a una falla en el proceso de arranque o puesta en marcha (Escudié et al., 2011). Por lo
anterior, la recomendacién general para el arranque de los reactores anaerobios es iniciar con una COV
bastante baja, pero la seleccion de este valor depende de la concentracién de biomasa y actividad
metanogénica especifica (AME) del indculo. En la Tabla 1.3 se presentan algunas referencias relacionadas
con la COV y el TRH usados en el arranque de reactores anaerobios de medio adherido. Se observa la
amplitud en el rango de variacion de estos parametros.

Tabla 1.3 Diferentes valores de COV y TRH aplicados en el arranque de reactores anaerobios de medio

adherido
CcoV Duracion
Tipo de reactor Sustrato 4 TRH del Autor
(g DQO.LdY)
arranque
Reactor de lecho AR reconstituida a base Cresson et al.
turbulento inverso de vino 05220 i 86 d (2006)
AR del proceso de Torres et al
Filtro anaerobio extraccion de almidén de - 25al12h - )
(2003)
yuca
AR del proceso de :
Filtro anaerobio extraccion de almidén de 11a7,6 43295 60d Colin et al.
h (2007)
yuca
Reactor anaerobio de AR de la industria 6,0 h Houbron et al.
lecho fluidizado cervecera 05210 (final) 225d (2012)
Reactor anaerobio Hassan et al
con bafles AR industria papelera 0,1963 4d 28d '
s (2014)
modificado
Reactor anaerobio de AR de sacrificio de Tritt y Kang
medio fijo ganado 10 75d 15d (2017)
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1.4.3 RENDIMIENTO DE METANO (MY)

Una de las dificultades para monitorear y optimizar el periodo de arranque de los reactores
anaerobios de medio adherido, es la falta métodos apropiados para cuantificar la biomasa adherida. El
rendimiento de metano (MY) es definido como la cantidad de metano producido por una cantidad de materia
organica eliminada, este parametro es el resultado del balance entre los flujos de carbono organico hacia el
catabolismo y el anabolismo. Michaud et al. (2002) mostraron que el Ycns puede ser usado como un
parametro indirecto, para evaluar el periodo de arranque de un reactor anaerobio de medio adherido debido
a que en un reactor anaerobio la produccion de metano se relaciona con la actividad catabdlica y la formacion
de biopelicula con la actividad anabolica.

Escudié et al. (2011) indicaron que en el transcurso del periodo de arranque, el MY describe las tres
fases de formacién de la biopelicula: (i) iniciacion de la biopelicula, la cual se refleja a través de la
disminucién de MY, indicando que el carbono organico esta siendo usado en la actividad anabélica de los
microorganismos para construir la biopelicula y, que la biomasa suspendida esta siendo “lavada” del reactor
(MY muy bajo); (ii) crecimiento de la biopelicula, que se expresa a través de un aumento de MYy, (iii)
estado estacionario en el cual el valor de MY se acerca al valor teérico de 0,35 Lcna.g™ DQO, indicando la
formacion de un ecosistema metanogénico estable. En la Tabla 1.4 se presentan algunos rendimientos de
metano observados durante el arranque de reactores anaerobios.

Tabla 1.4 Rendimiento de metano en periodos de arranque de reactores anaerobios

Duracion MY
Tipo de reactor Sustrato del (L ) @) Autor
arranque CH4. J "~ DQO removida
Reactor anaerobio de AR industria 30d 0,25 (58-62% Gangagni Rao et al. (2005)
medio adherido farmacéutica metano)
Reactor anaeroébico de - 225d 0,21 Houbron et al. (2012)
lecho fluidizado inverso
Reactor Anaerobio con AR industria 30d 0,10 Zwain et al. (2013)
Bafles modificado papelera

AR: agua residual

1.5 DIGESTION ANAEROBIA EN DOS FASES

La estabilidad y desempefio de la DA en una fase puede alterarse por el rapido aumento de los AGV
y la disminucion del pH del medio, inhibiendo posteriormente la fase final (metanogénesis) lo que conlleva
a la falla del proceso. Para eliminar este problema operacional, Pohland y Ghosh (1971) formularon un
proceso de DA en dos fases, el cual consiste en dos reactores en serie fisicamente separados, comiunmente
denominados Reactor Acidogénico (RA) y Reactor Metanogénico (RM). EI ambiente en el primer reactor
es controlado para promover el crecimiento y proliferacion de microorganismos formadores de &cidos,
mientras que el segundo reactor que recibe el efluente del RA, es disefiado para proveer un ambiente 6ptimo
para los microrganismos productores de metano. La DA en dos fases presenta varias ventajas frente a la DA
en una fase:

Q) La separacion fisica de la acidogénesis y metanogénesis permite la seleccion y
enriquecimiento de diferentes microorganismos, a través del control independiente de las condiciones de
operacion de cada reactor (Ince, 1998)

(i) Optimiza las condiciones para el grupo de bacterias “hidroliticas-acidogénicas”, asi como
para el grupo “acetogénicas-metanogénicas”, lo que conlleva a la produccion de metabolitos acidos solubles
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mas adecuados para los metandgenos, aumentando la velocidad de renovacion del sustrato. De esta manera,
un sistema de DA en fases separadas permite la reduccion del volumen de tratamiento total

(iii)  Mediante un control adecuado de la acidificacion, el RA puede funcionar como un “buffer”
metabdlico para neutralizar las sobrecargas y fluctuaciones orgénicas e hidréaulicas, debido a que su
poblacién bacteriana es mas heterogénea. De esta manera, se obtiene mayor estabilidad global del proceso
y, el RA puede actuar como una barrera de control de materiales toxicos para las arqueas metanogeénicas,
ya que esos materiales pueden ser removidos en el primer reactor, asi el RA protege a la poblacién
metanogénica que requiere unas condiciones ambientales mas controladas para su crecimiento (Anderson
etal., 1994)

Las principales limitaciones de la DA en dos fases se relacionan con su alto costo de inversion,
mayor esfuerzo en el control operacional y, eventualmente, en el control de pH. Sin embargo, en el
tratamiento de residuos estas desventajas pueden ser absorbidas por un arranque mas rapido en sistemas de
alta tasa, incremento en la estabilidad del proceso, mejora en la eficiencia del proceso, mejor degradacion
de DQO y SS, incremento en el rendimiento de metano y mejora en la tasa de recuperacién de energia
(Weiland y Rozzi, 1991, Schievano et al., 2012). Incrementos hasta del 37% en el rendimiento de metano
han sido observados cuando se compara la DA en una y dos fases con iguales TRH (Massanet-Nicolau et
al., 2013).

La DA en dos fases ha sido aplicada con éxito en el tratamiento de residuos sélidos municipales,
residuos de cultivos, residuos agroindustriales, residuos de plazas de mercado y residuos de alimentos,
(Talarposhti et al., 2001, Terreros-Mecalco et al., 2009, Rubio-Loza y Noyola, 2010, Guardia Puebla et al.,
2014). Para acelerar el proceso, la configuracion de los dos reactores obedece a reactores anaerobios de alta
velocidad, tales como sistema UASB -UASB, CSTR — FA, reactores hibridos, CSTR — reactor anaerobio
de medio fijo o movil, reactor anaerobio de columna empacada - UASB (Ke et al., 2005, Espafia-Gamboa
etal., 2018).

Recientemente, a partir de un enfoque mas holistico, la DA en dos fases es aceptada como una
tecnologia viable para la coproduccion de hidrogeno y metano. En la primera fase, las bacterias acidogénicas
convierten los sustratos en Hz, CO, y AGV. Los subproductos gaseosos salen del RA y los AGV ingresan
al RM, donde las arqueas metanogénicas los convierten en CH, y CO,. De esta manera, los principales
productos gaseosos del proceso son H,, CO; y CH.. La diferencia fundamental entre la DA en dos fases
convencional y la DA en dos fases para coproduccion de hidrogeno y metano, es que este Gltimo tiene una
etapa especifica que esta orientada para la produccion de H,, mientras que el primero no. EI H, gaseoso es
mas valioso que el CH4 porque contiene un valor de calentamiento gravimétrico méas alto y da como
resultado una combustion mas limpia (Fu et al., 2017). La DA en dos fases es investigada como un proceso
para la produccion de acidos organicos (principalmente acido acético, propiénico, butirico y valérico) los
cuales son fuentes de carbono potencialmente renovables, que tienen una amplia gama de aplicacion a nivel
industrial como en la produccion de bioplasticos, biogas, biodiesel, generacion de electricidad, sintesis de
biosurfactantes y biofloculantes (Hasan et al., 2015).

Independientemente de los objetivos de la DA en dos fases, las variables de disefio, control y
operacion de sus dos reactores (RA y RM) obedecen a las diferencias entre las bacterias acidogenicas y
arqueas metanogénicas. Estos microrganismos difieren en sus requerimientos nutricionales, fisiologia,
requerimientos de pH, cinética de crecimiento, absorcion de nutrientes y también, en su capacidad para
soportar cambios ambientales (Anderson et al., 1994).
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1.5.1 REACTOR ACIDOGENICO (RA)

En un RA suceden simultdneamente las etapas de hidrdlisis y acidogénesis. Las reacciones
hidroliticas son catalizadas por reacciones extracelulares que convierten las macromoléculas en compuestos
solubles para hacerlos accesibles al interior de la membrana celular de los microorganismos, posteriormente
en la etapa acidogénica o fermentacién, la materia organica disuelta, proveniente de la hidrolisis es
degradada a acidos organicos de cadena corta y alcoholes por una poblacién microbiana heterogénea. Las
macromoléculas complejas estan constituidas por fracciones de proteinas, carbohidratos y lipidos. Asi, en
un RA las proteinas son primero hidrolizadas y degradadas por enzimas proteoliticas en péptidos y
aminoacidos, los cuales son acidificados a acidos grasos volétiles, hidrégeno, amonio, sulfuro reductor, CO;
y pequefias cantidades de H.. Por su parte, los carbohidratos son primero hidrolizados por enzimas a
azlcares, los cuales son degradados por microorganismos acidogénicos a acidos grasos volatiles.
Adicionalmente, son generados como parte de esta transformacidon hidrégeno y didxido de carbono. Cuando
los compuestos organicos son de tipo soluble, la hidrélisis no tiene lugar y solo ocurre la acidogénesis. Las
reacciones de hidrolisis no dan como resultado una oxidacién neta o reduccién del sustrato (Parra-Huertas,
2015).

La fermentacion es la oxidacién/reduccion internamente equilibrada de compuestos organicos, que
tiene lugar en ausencia de aceptores de electrones externos (O2, NOs, SO4?, etc.). En la fermentacion, la
oxidacion de un compuesto organico intermedio se acopla a la reduccion de otro intermedio organico. La
fermentacidn tipicamente resulta en la formacién de un compuesto de carbono que es mas reducido que el
donador de electrones organico original, y un compuesto de carbono que esta mas oxidado. Por lo tanto,
solo una cantidad parcial de la energia potencial en el compuesto es capturada por el microorganismo,
tipicamente el 15% de la energia es obtenida en los RA (Schievano et al., 2012).

La morfologia del lodo de un RA fue inicialmente examinada por Cohen et al. (1979) a partir de la
DA en dos fases de un sustrato simple como la glucosa, el lodo acidogénico presentd un color blanco,
compuesto por bacterias en forma de bastones (rod-shaped bacteria) de longitud variable. Hacen parte del
grupo de bacterias acidogénicas, las bacterias hidroliticas y otras bacterias estrictamente anaerobias tales
como Bacteriodes, Clostridium, Bifidobacterias y otros bacilos Gram (+) y Gram (-), ademas, algunos
anaerobios facultativos como Streptococcus y bacterias miembros de la familia Enterobacteriaceae (Ramon
y Maldonado, 2013).

Las principales caracteristicas que definen al RA son TRH bajo y pH acido, tienen un tiempo de
duplicacion minimo de dos a tres horas, y aunque pueden sobrevivir en un amplio rango de pH entre 4.0 y
8.5, su mayor tasa de crecimiento se encuentra en un pH relativamente acido, entre 6.0 y 7.0 (Chernicharo,
2007, Ramon y Maldonado, 2013).

Fang y Yu (2000) mostraron que el grado de acidificacion del agua residual del procesamiento de
lacteos aumenta rapidamente de 28,2% hasta 54,1% con TRH de 4 y 12 h respectivamente, con TRH
superiores la acidificacion no aumenta significativamente. Asi, para ese tipo de agua residual es coman usar
RA operados con TRH entre 4 y 12 h, y cuando se empleen reactores de medio adherido los TRH pueden
ser menores hasta del orden de 2 h (Saddoud y Sayadi, 2007, Hernandez et al., 2018). Durante el arranque
de RA, el TRH también es usado como un mecanismo para “lavar” microorganismos de lento crecimiento
(Solera et al., 2002, Demirel y Yenigun, 2006).

Cuando la concentracion del sustrato es constante, la COV guarda una relacion inversa con el TRH.
Demirel y Yenigun (2006) reportaron que, en un RA completamente mezclado alimentado con agua residual
del procesamiento de lacteos, la tasa de produccion de &cidos organicos se incrementd proporcionalmente
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con la COV cuando el TRH decrecié de 24 a 12 h. Los principales acidos formados fueron &cido acético,
propidnico, butirico y valérico.

La temperatura es otra variable de gran interés en la operacion de los RA, Zoetemeyer et al. (1982)
encontraron una distribucién mas homogénea de AGV formados cuando los RA son operados en el rango
de temperatura mesofilica y, por lo tanto, recomiendan que los RA sean disefiados para trabajar en este
rango (por debajo del valor 6ptimo) como una estrategia de control que contribuya a fomentar la estabilidad
del RM, ya que las arqueas metanogénicas son microrganismos incapaces de adaptarse a cambios rapidos
de las condiciones. En un hallazgo similar Cavinato et al. (2017) reportaron que en un RA operado con TRH
de4hyCOV de 17,9 g SV.m3.d*a 37°C los AGV formados estaban compuestos principalmente por acido
acético (44%) y acido butirico (29%). Sin embargo, la composicion de AGV fue méas heterogénea a 55°C,
conformada por acido caproico (21%), butirico (19%), pentanoico (10%), heptanoico (10%), propiénico
(9%) y acético (9%).

1.5.2 REACTOR METANOGENICO (RM)

Las primeras observaciones al microscopio del lodo de un RM permitieron mostrar que el lodo una
coloracion oscura (negro) y parecia tener un aspecto granular (Cohen et al., 1979). Los avances en
microbiologia permitieron establecer que el lodo metanogénico estd compuesto por arqueas anaerobias
estrictas y, que en funcion de los sustratos que utilizan se diferencian en tres grupos: hidrogenotrdficas,
acetoclésticas y metilotroficas. Estos microrganismos liberan el gas metano como producto final de su
metabolismo energético (Goswami et al., 2016).

Las arqueas hidrogenotroficas generan CH, a partir del H, y CO2; las arqueas acetoclasticas llevan
a cabo la transformacion directa de acetato a un grupo carboxilo que se oxida a COz2, y un grupo metilo que
da lugar al CH4. Una pequefia parte del biogas liberado en un RM se debe a la actividad de un reducido
grupo de arqueas metilotréficas. En este caso, el metano liberado se debe a la degradacion de compuestos
metilados, generalmente alcoholes metilicos, metilaminas y metilsulfuros (Ferrer y Pérez, 2010, Christy et
al., 2014, Goswami et al., 2016).

La estabilidad de los RM es muy susceptible a las perturbaciones debido a alta sensibilidad de las
arqueas metanogénicas a los factores ambientales. Un cambio abrupto en el pH, aumento en la concentracion
de sal o materia organica, una alteracion en la carga organica o introduccion de un compuesto toxico son a
menudo las principales causas de falla de estos reactores (Christy et al., 2014). Frente a esta sensibilidad, se
ha reportado que las arqueas acetoclasticas, en particular, la especie Methanosarcina sp. son mas resistentes
en comparacion con otros metandgenos. Esta especie tiene una alta tasa de crecimiento (tiempo de
duplicacion de entre 1,0 y 1,2 dias), es capaz de usar tanto la ruta acetoclastica como la hidrogenotrofica,
tolera concentraciones totales de amonio de hasta 7.000 mg.L™, concentraciones de sal hasta 18.000 mg Na
* L, cambios de pH entre 0,8 y 1,0 unidades y concentraciones de acetato de hasta 15.000 mg.L* (De
Vrieze et al., 2012).

Los reactores UASB son usados con frecuencia para simular la fase metanogénica (RM) de la DA
en dos fases. Las COV aplicadas son variables y dependen del tipo de sustrato. Con agua residual del
sacrificio de ganado vacuno se encuentran valores entre 1 y 11 kg DQO.m=3.d2. Con efluentes del
procesamiento de productos lacteos se han reportado valores entre 1y 31 kg DQO.m3.dX. Con efluente de
la produccién de almidén de yuca se han evaluado cargas entre 5y 15 kg DQO.m=3.dt, COV superiores
tienen un efecto negativo sobre la tasa de produccion especifica y rendimiento de metano (Intanoo et al.,
2014). Un resultado similar usando vinazas de cafia de azlcar fue reportado por Fuess et al. (2017) al
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incrementar la COV en valores superiores a 15 kg DQO.m=3.d%, para este caso el reactor UASB (RM)
presentd un desbalance en su desempefio causado por la acumulacion de AGV.

De igual forma, la magnitud del TRH aplicado en RM esté relacionado con el tipo de sustrato, con
sustratos complejos como suero de latex desnatado se han empleado largos TRH del orden de 9 d (Kongjan
et al., 2014). A medida que disminuye la complejidad del sustrato, ya sea por su naturaleza o porque se
emplean mecanismos para solubilizarlo, también disminuye el TRH en los reactores UASB. Asi,
adicionando un aditivo (zeolita de 6xido de hierro) para solubilizar la paja de arroz durante la fase
acidogenica Lu et al. (2018) lograron disminuir hasta 48 h (2 d) el TRH en un reactor UASB para la fase
metanogénica. Por su parte, Buitron et al. (2014) usando vinazas de tequila con una concentracion baja de
sustrato (1.636 mg DQO.L™) obtenida después de la fase acidogénica, lograron un buen desempefio del
reactor UASB (RM) operando con TRH de 24 h.

También los reactores de medio adherido han sido aplicados con éxito para la fase metanogénica en
DA en dos fases. Fuess et al. (2017) usando vinazas de cafia de aztcar compararon el desempefio de un
reactor UASB con un reactor anaerobio de medio ordenado tratando un efluente acidogénico. Los autores
observaron un mejor rendimiento del reactor de crecimiento adherido con COV hasta de 30 kg DQO.m=.d"
Ly eficiencia global del sistema en reduccion de DQO de 80%.

En la Tabla 1.5 se presentan algunas experiencias relacionadas con el rendimiento y contenido de
metano de RM.

Tabla 1.5 Experiencias relacionadas con desempefio de reactores metanogénicos

Configuracion Sustrato Condiciones MYy contenido R L
. . educcion .
del sistema de operacion de metano de DQO (%) Referencia
(RA - RM)
Reactor de AR de la extraccion .
medio de aceite de oliva %%\é 8113? 0,22 L.Ltd? 8 Dzzlllggeé)al.
adherido crudo T
AR del COV:23g 0,13 L.g* Guardia
UASB hibrido procesamiento de DQO.L1.d? DQOremovida.d™ - 90 Puebla et
café T:37°C 67% al. (2014)
AR del COV:19¢g 282 L.kg* Esparia-
UASB procesamiento de DQO.L1.d? DQOremovida — 90 Gamboa et
maiz T:37°C 84% al. (2018)

1.5.2.1 Potencial bioquimico de metano (PBM)

El potencial de biometanizacion o potencial bioquimico de metano (PBM) permite determinar la
cantidad de metano generado por masa de sustrato (en términos de sélidos volatiles 0 DQO alimentados)
(Angelidaki et al., 2009). El ensayo de PBM es una metodologia util para determinar la biodegradabilidad
altima y, el rendimiento de conversion a metano de un sustrato orgénico. Por lo tanto, permite evaluar la
viabilidad del proceso anaerobio y proyectar su disefio en funcién de los pardmetros operacionales:
produccion de metano, tiempo de adaptacion del consorcio microbiano y fraccién de materia degradable
(Alzate et al., 2012). Los rendimientos y parametros cinéticos del proceso de DA obtenidos a partir del
PBM, dependen principalmente de la fuente de indculo, relacién sustrato/ indculo y temperatura a la cual se
lleva a cabo el proceso anaerobio (Moset et al., 2015).
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Por lo anterior, un mismo sustrato puede tener diferentes valores de PBM basado en las condiciones
de operacién del proceso. Los mejores rendimientos de PBM se alcanzan cuando la DA se lleva a cabo a en
el rango mesofilico, temperatura adecuada para el crecimiento microbiano de las arqueas metanogénicas.
Sin embargo, realizar el proceso a temperaturas superiores a la cual sale el efluente (agua residual) implica
costos energeéticos que limitan su viabilidad econdmica (Castro-Molano et al., 2016).

En los ensayos de PBM el periodo de incubacion se estima entre 30 y 60 d (Labatut et al., 2011).
Para obtener mejores resultados, es recomendado realizar el experimento a temperatura estable, las
condiciones de temperatura cominmente empleadas son entre 30°C y 38°C (De Vrieze et al., 2015). La
mezcla continua desempefia un rol importante en el resultado debido a minimiza las limitaciones de la
transferencia de masa y ayuda a liberar el gas atrapado en liquido digerido. La mezcla manual una vez por
dia es suficiente si el sustrato es diluido o facilmente degradable (Wang et al., 2017a). Aunque las fuentes
de indculo anaerobios son amplias y variadas, la mayoria de experimentos utilizan lodos provenientes de
plantas de tratamiento de agua residual (Castro-Molano et al., 2016). Generalmente no se adicionan
nutrientes externos debido a que se asume que los nutrientes basicos (N y P) para los microorganismos
anaerobios son suministrados por el inéculo (Labatut et al., 2011).

1.6 PRODUCCION BIOLOGICA DE HIDROGENO A TRAVES DE LA
FERMENTACION OSCURA

La fermentacidon oscura es una versién modificada de la DA clasica, donde la fermentacion
anaerobia se detiene en la tercera etapa y se suprime la etapa de metanogénesis, para no convertir los AGV
en CH, o para producir H, (Singhania et al., 2012). Cuando el objetivo es la produccion de hidrégeno, y
debido a que la acidogénesis es la etapa dominante en este proceso, las investigaciones son orientadas al
establecimiento de condiciones ambientales, cinéticas, operacion y control, mas apropiadas para que las
bacterias acidogénicas productoras de hidrégeno conduzcan su metabolismo por rutas que conlleven a la
produccién de este gas.

La fermentacion oscura orientada a la produccion de hidrogeno es influenciada por diversos factores
tales como temperatura, pH, presion parcial de Ha, caracteristicas y concentracién del sustrato, nutrientes
(nitrégeno y fésforo) y, iones metalicos (ej. Fe y Ni) (Liu et al., 2006, Infantes et al., 2011). Otros aspectos
que definen el desempefio de los reactores anaerobios y por tanto, influyen en la produccién de Hzson la
forma del reactor y condiciones de operacion, donde resaltan el tiempo de retencion hidraulico (TRH),
relacion sustrato/biomasa, carga organica volumétrica y especifica (COV y COVe respectivamente), grado
de mezcla, fuente del in6culo, forma de inoculacion, pretratamiento del in6culo (Wang y Wan, 2009, Fontes
y Zaiat, 2012).

1.6.1 TIPOY PRETRATAMIENTO DEL INOCULO

El uso de in6culos puros para la produccion fermentativa de H; resulta poco atractivo, debido a los
altos costos en que incurririan los procesos para esterilizar los diversos sustratos (Baghchehsaraee et al.,
2010); por lo tanto, para que la produccion bioldgica de Hz sea un proceso técnicamente factible se requieren
indculos mixtos, capaces de operar con sustratos no esterilizados. Ademas, los cultivos mixtos tienen mayor
capacidad de adaptacion debido a que la diversidad microbiana permite el uso de sustratos heterogéneos
(Infantes et al., 2011). Una gran diversidad de fuentes naturales ha sido usada como in6culo para la
produccion bioldgica de hidrégeno, entre ellos se destacan lodos municipales, compost y sedimentos de
rios. En algunos casos, el indculo es directamente usado en el proceso, pero lo mas comuin es aplicar algun
tipo de pretratamiento sobre el inoculo, ya que en ellos coexisten bacterias productoras de hidrégeno (BPH)
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y bacterias consumidoras de hidrégeno (BCH) y por lo tanto, el Hz producido puede ser consumido por BCH
(Kan, 2012).

Las bacterias acidogénicas del género Clostridium sp, consideradas BPH son capaces de formar
esporas bajo condiciones desfavorables mientras que, los microorganismos metanogénicos (consumidores
de H>) no tienen esta capacidad, a partir de estas diferencias se han establecidos diversas estrategias para
bloquear a las BCH y seleccionar BPH de alto rendimiento (Castell6 et al., 2009, de S4 et al., 2011). Los
pretratamientos de inéculos mixtos pueden ser de tipo quimico o fisico. Del primero hacen parte el
pretratamiento acido, basico, cloroformo, sodio 2-bromoetanosulfonato (BES — BESA por sus siglas en
inglés), CO- e iodropopano, mientras que la aireacion, secado via infrarrojo y térmico, hacen parte del
pretratamiento fisico (Valdez y Poggi, 2009, Srikanth et al., 2010, Kannaiah et al., 2013).

Segun Liy Fang (2007) los pretratamientos térmico y acido-basico son los métodos mas utilizados
para favorecer el predominio BPH en in6culos mixtos. Mohan et al. (2008a) evaluaron la influencia de
varios tipos de pretratamientos para mejorar la produccion de bio-H. utilizando agua residual de la
agroindustria lactea como sustrato. Los resultados mostraron que todos los pretratamientos (térmico,
guimico y &cido) tienen una influencia positiva sobre la tasa de produccion de Ha; sin embargo, para esta
investigacion el pretratamiento quimico present6 la mayor produccion de Hz (0,0317 mmol.g* DQO). De
igual forma, Kan (2012) que evalué la influencia de varios pretratamientos sobre la produccion de H; y
metabolitos solubles, coincide al afirmar que un inéculo mixto pretratado por cualquiera de los métodos
presentados, tiene mayor produccion de H, que un in6culo mixto sin pretratamiento. No obstante, difiere en
la seleccion del pretratamiento, ya que el autor indica que el pretratamiento térmico (100°C; 30 min) es mas
efectivo para enriquecer el indculo con BPH, presentando una produccion de 0,9 mmol Hz.mmol™? glucosa.
Este valor es comparable con 0,97 mmol H..mmol™* glucosa reportado por Logan et al. (2002) y 1,1 mmol
Hz.mmol* glucosa reportado por Hu y Chen (2007) en estudios similares.

La efectividad de los diferentes métodos para el pretratamiento de indculos ha sido ampliamente
demostrada, pero es importante resaltar que la mayoria de estos estudios han sido realizados en reactores
tipo batch, por lo que se requiere profundizar mas en la evaluacion de la estabilidad del pretratamiento en
condiciones de flujo continuo. Penteado et al. (2013), al evaluar la influencia de varios métodos de
pretratamiento de in6culo sobre la produccidn continua de hidrégeno, concluyeron que el pretratamiento
acido del inoculo favorece una produccion de hidrogeno mas estable en comparacion con el tratamiento
térmico. De esta manera, se ha identificado el pretratamiento &cido del inéculo como un método ideal para
escalar el proceso de produccidn bioldgica de hidrégeno, debido a su simplicidad y a su efecto prolongado
en condiciones de flujo continuo. En la Tabla 1.6 se ilustran las diversas condiciones empleadas en el
pretratamiento térmico y quimico de in6culos.

Adicionalmente, para conservar el efecto inicial del pretratamiento, algunos autores recomiendan
mantener condiciones de estrés selectivo que eviten el recrecimiento de BCH sin afectar a las BPH. De esta
manera, el pH de la fermentacidn puede ser manejado como un efecto negativo deseable, debido a que bajos
valores causan una inhibicion sobre las BCH (Grimmler et al., 2011).

1.6.2 pHYyAGV

Segun Fang y Liu (2002) y Balachandar et al. (2013) las tasas de produccion y crecimiento de los
microorganismos estan directamente relacionadas con el pH. Ademas, el pH interviene en las diferentes
rutas metabolicas de transformacion de carbohidratos (Khanal, 2003, Masset et al., 2010). Por lo tanto, el
pH se constituye en una variable ambiental de gran interés. Se ha establecido que un pH débilmente acido
es un parametro de operacién fundamental para la produccion bioldgica de Ho, pero aun no se ha delimitado
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un rango de operacion apropiado (Khanal, 2003, Davila-Vazquez et al., 2008, Infantes et al., 2011, Obazu
et al., 2012). La principal causa para que aun no exista un consenso en este tema radica en que, en
condiciones de estrés por pH, las bacterias acidogénicas pueden cambiar su metabolismo por uno donde no
hay produccion de H; o inhibir la actividad enzimatica (Fang y Liu, 2002, Khanal, 2003, Jung et al., 2011a).

Tabla 1.6 Diversas condiciones del pretratamiento térmico, acido y alcalino de indculos mixtos

In6culo SV (g.LY) Tipo de pretratamiento Referencia
Lodo de sistema de lodos activados = 3,16 — 4,61 100°C — 30 min Xiao y Liu (2006)
121°C — 20 min
pH 3,0 unidades con HCI 1 N durante
Lodo de un sedimentador secundario 8,25 24 h Ren et al. (2008)
pH 11,0 unidades con NaOH 1 N
durante 24 h
100°C — 15 min
Lodo de un digestor anaerobio 118 pH 3,0 unidades con HCI 1 mol.L* Wang y Wan
primario ) durante 24 h (2008)
pH 10,0 unidades con NaOH 1 mol.L"
! durante 24 h
100°C — 60 min
Lodo anaerobio deshidratado de un - I — Mohan et al.
reactor UASB 21,8 pH 5,0 unidades con 4cido (2008a)
ortofosforico durante 24 h
Lodo de un reactor UASB que recibe
agua residual de un matadero de aves 36.4 .
pH 3,0 unidades con HCI 1 N durante Penteado et al.
Lodo de un reactor UASB que trata el 24 h (2013)
agua residual de la cria de ganado 32,5
porcino
Lodo de un digestor anaerobio que 1055 120°C — 30 min Kim et al. (2013)

recibe agua residual doméstica

En general, se ha establecido que para maximizar el rendimiento de Hy, las rutas metabdlicas deben
dirigirse hacia la biosintesis de AGV como butirato y acetato y, se debe evitar la formacién tanto de
alcoholes (etanol, butanol) como de acidos reducidos (lactato), debido a que estos metabolitos contienen
atomos de H. que no son liberados como gas (Hawkes et al., 2002, Levin et al., 2004). Los estudios
relacionados con la fermentacidn oscura indican que valores de pH entre 4,0 y 4,5 disminuyen la produccion
de H., porque direccionan las diferentes rutas hacia la produccion de lactato, etanol y butanol; en este rango,
también se inhibe la actividad de la enzima hidrogenasa, la cual es responsable de catalizar la regeneracion
del ferrodoxin oxidado para producir H, (Jung et al., 2011b) es decir, que sin su participacion no seria
posible una produccion tedrica de 4 moles H, por mol de glucosa (Arias y Rodriguez, 2013).

Grimmler et al. (2011) sugieren que las bacterias del género Clostridium sp establecen su
crecimiento tipo acidogenico a pH 5,8. Fang y Liu (2002) y Wang y Wan (2009) han demostrado que los
procesos de fermentacion oscura con valores de pH entre 5,0 y 6,0 muestran una mejora en la produccion
de Hy, debido a que se obtiene como subproducto principal butirato y acetato; ademas de en este rango
también se inhiben arqueas metanogenicas que son indeseables en la produccidon de hidrégeno (Maintinguer
et al., 2008). Igualmente, se ha establecido que el rango 6ptimo de pH inicial para la produccion de H. varia
conforme el tipo sustrato organico utilizado. Cuando se utiliza sacarosa se emplean valores de pH entre 4,0
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y 4,5; almidon entre 4,7 y 5,7, para glucosa es comun un valor de 5,5 (Fang y Liu, 2002); xilosa entre 6,0 y
7,0 (Liny Chang, 2004) y 6,0 para agua residual de industrias de alimentos (Oh y Logan, 2005). Incluso, se
ha reportado la produccion de hidrdgeno en un valor de pH inferior a 3,0 abriendo de nuevo el debate en
este campo de la investigacion (Mota et al., 2018).

Si bien, las condiciones anteriores se sitian en lo que se denomina pH &cido, el rango aun es amplio
y requiere ser ajustado para cada caso. Considerando estos aspectos, el pH ha sido empleado como una
herramienta de control operacional para la produccion selectiva de metabolitos solubles (AGV y alcoholes)
e H a través de la fermentacién oscura (Horiuchi et al., 2002). En la Tabla 1.7 se ilustra la produccion de
H; asociada con diversas condiciones de pH.

Tabla 1.7 Valores de pH usados en la produccion fermentativa de Hz

Sustrato (uni%:des) '\gﬁzgiﬂgo PRr?)r(]j?Jicr::]iigztgeyl/-(l)z Autor
Glucosa 55 - 2,1 mol H. mol? glucosa Fang y Liu (2002)
Glucosa 6,0 H'Bz\tcy H. 4.900 mL ga|_s|é)L'1.d'1 (B0%  yoriuchi et al, (2002)
Sacarosa 45 H'ijcy H. 125 mL Hz.g™ DQO Khanal et al. (2004)
Glucosa 4,3 Butanol 35 mL. g* glucosa.d* Kim et al. (2004)
Lactosuero 5,0 - 122 mL Hy.Lt.d? Castell6 et al. (2009)
Glucosa 5,0 H'B}i:[cy H. 1,79 mol H,. mol glucosa Wu et al. (2010)
Agua residual sintética 54 - 265 mL H,.ht Infantes et al. (2011)
Lactato 6,0-7,0 Butirato 154 mmol. L* Grause et al. (2012)
Sacarosa 2,7 Acetato 175 mL Ha.Lth? Mota et al. (2018)

Por otro lado, la acidogénesis en si misma conlleva a la acumulacién de metabolitos &cidos solubles
(AGV) causando un fuerte descenso del pH en el sistema e inhibiendo completamente el proceso de
produccién de H; (Srikanth et al., 2009, Grause et al., 2012). Batstone et al. (2002) indican que la parte no
disociada de los metabolitos solubles puede penetrar la membrana celular de las bacterias y disociarse al
interior de las células, alterando el equilibrio fisiologico de las mismas. Para restaurar el equilibrio, las
celulas probablemente utilizaran parte de su energia, reduciendo de este modo, la energia disponible para
su crecimiento y afectando por lo tanto, la produccién de H,. Por otro lado, si la parte disociada de estos
metabolitos solubles esta presente en altas concentraciones, el estrés i6nico se incrementara, provocando la
lisis celular de las bacterias productoras de H, (Wang et al., 2008, Castro-Villalobos et al., 2012a).

1.6.3 RELACION SUSTRATO/BIOMASA (Relacion S/X)

El cultivo discontinuo de microorganismos (batch) es uno de los métodos mas Utiles que se ha
utilizado con frecuencia, para estudiar los comportamientos cinéticos del crecimiento microbiano y la
degradacion del sustrato. Con este tipo de ensayos, se ha demostrado que la relacion sustrato/biomasa
(relacion S/X) es el pardmetro mas importate debido a que establece la relacion proporcional entre la
concentracion de sustrato y biomasa; la concentracion inicial del sustrato (So) representa la fuente de
carbono y energia para la biosintesis y otros fines energéticos, mientras que la concentracion inicial de
biomasa (Xo0) corresponde con la fuente de microorganismos responsables de la utilizacion del sustrato (Liu,
1996).
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De acuerdo con Chudoba et al. (1992), cuando la relacion S/X es suficientemente baja, no se
produce multiplicacion de células durante la eliminacion del sustrato. Bajo estas condiciones, el aumento
de biomasa se debe principalmente a la sintesis de polimeros de almacenamiento (crecimiento endégeno).
A medida que la relacion S/X se incrementa se gasta mas energia para la multiplicacion de células, lo que
resulta en mayor oxidacién o degradacion del sustrato. Sin embargo, esta condicion modifica la proporcion
entre los microrganismos de lento y rapido crecimiento en cultivos mixtos y, por lo tanto, no permite obtener
constantes cinéticas representativas del inéculo mixto inicial. Por lo anterior, aunque los cultivos en flujo
discontinuo se pueden iniciar con cualquier relacién S/X, la distribucién de microorganismos del in6culo
tiene una fuerte incidencia sobre los resultados y en cualquier caso, una baja diversidad en el indculo seria
deseable para mantener la relacion S/X inicial. La relacion S/X es expresada por la Ecuacion 1.2 presentada
por Nasr et al. (2011); en la cual V; es volumen del sustrato y Vs es el volumen del lodo.

V(L) x DQO(2 »
Relacién S/X = — xpeo(;) )Ecuamon 1.2

Vs(L) xSV inaculn(%

Aunque la relacion S/X tiene influencia tanto en el crecimiento microbiano como en la dindmica de
transformacion del sustrato, su influencia en la produccién fermentativa de hidrégeno ha sido poco
estudiada. Chen et al. (2006) evaluaron la cinética de crecimiento de bacterias productoras de hidrégeno
utilizando diferentes sustratos, sus resultados mostraron que para carbohidratos puros o sustratos ricos en
carbohidratos (ej. sacarosa) el rendimiento maximo de hidrégeno (234 mL.g™* DQO) y la tasa maxima de
produccion especifica de hidrégeno se logra con una relacién S/X de 7,3 g DQO.g* SSV, con valores
superiores decrecen los rendimientos. Para sustratos complejos, el incremento en la relacion S/X incrementa
lentamente la tasa de produccion especifica de hidrégeno, pero tiene un efecto contrario sobre el rendimiento
de hidrdgeno. Asi, a partir de leche sin grasa y residuos de alimentos los rendimientos maximos de hidrégeno
fueron 119 mL.g*t DQO con una relacién S/X de 14,7 g DQO.g* SSV y 101 mL.g* DQO con una relacion
S/X de 7,8 g DQO.g* SSV respectivamente. Mientras que la tasa maxima de produccion especifica de
hidrogeno, para los mismos sustratos fue obtenida con una relacion S/X de 125 g DQO.g* SSV y 55 g
DQO.g! SSV, respectivamente. Ademas, concluyen que la produccion potencial y la tasa de produccién de
hidrégeno, también se incrementan con el incremento en la concentracion del sustrato.

Por su parte, Yang et al. (2007) obtuvieron el altos rendimientos de hidrégeno a partir de la
fermentacién oscura de agua residual de la industria lactea con una relacion S/X de 1,0y 1,5 g DQO.g*
SSV), menores a las previamente reportadas. También Nasr et al. (2011) estudiando la fermentacion oscura
de la vinaza (recolectada en una planta productora de etanol) para la produccién bioldgica de hidrégeno,
determinaron el rendimiento maximo de hidrégeno con una relaciéon S/X entre 1y 2 g DQO.g? SSV. Con
bagazo de cafia de azlcar hidrolizado como sustrato potencial para la produccién fermentativa de hidrogeno,
Reddy et al. (2017) reportaron que el maximo rendimiento de hidrégeno de 0,84 mol. mol* de glucosa fue
obtenido con una relacién S/X de 0,5 g DQO.g* SSV en combinacién con un pH de 5,0.

A pesar de que los reportes anteriores sugieren que a menores valores de la relacién S/X mayor es
el rendimiento de hidrégeno, existen estudios donde se indica lo contrario. Lucas et al. (2015) atribuyen los
bajos rendimientos de hidrégeno observados a partir de agua residual del procesamiento de extraccion de
almidén de yuca, lacteos y citricos, a la baja relacion S/X (0,79 g DQO.g? SSV) empleada en su
investigacion, y concuerdan con Chen et al. (2006) al expresar que valores mayores de la relacién S/X son
favorables para la fermentacion oscura.

En la produccion bioldgica de hidrégeno la relacion S/X es un factor que ha sido investigado para
obtener indculos enriquecidos con BPH. Sin embargo, los resultados no son consistentes debido a que tanto
altas como bajas relaciones de S/X optimizan el rendimiento de hidrégeno en diferentes circunstancias. No
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obstante, los estudios convergen al demostrar que la relacién S/X influye en el rendimiento de hidrdgeno y
gue probablemente, para cada sustrato hay un rango en el cual la relacion S/X optimiza el rendimiento de
hidrégeno (Chen et al., 2006, Lucas et al., 2015).

1.6.4 CARGA ORGANICA VOLUMETRICA ESPECIFICA (COVe)

En sistemas en flujo continuo, la relacion S/X adquiere otra dimension y pasa a denominarse carga
organica volumétrica especifica (COVe). Este concepto es similar a la relacién alimento/microorganismo
que se emplea en los sistemas de lodos activados que relaciona la masa de sustrato aplicada diariamente con
la masa de microrganismos presente en el sistema, por lo que su valor se encuentra relacionado con la tasa
de utilizacion de sustrato (Rittman y McCarty, 2001). En los sistemas de flujo continuo la COVe puede
tener una influencia directa sobre la eficiencia de transformacion del sustrato (Anzola Rojas, 2014).

Anzola-Rojas et al. (2015) sostienen que la disminucion continua de la COVe causada por la
acumulacion sistematica de biomasa, afecta la generacién de biogas y que, una COVe de 6,0 g sacarosa.g™
SV.d* es necesaria para mantener la estabilidad en el sistema. Por su parte, Hafez et al. (2010b) sostienen
gue a mayor produccion de biomasa menor es el rendimiento de hidrdgeno, esta relacion (inversa — negativa)
complica el disefio de los reactores productores de hidrégeno y sugieren una COVe entre 4,4 a 6,4 g DQO.
g?! SV.d?, para mantener un balance adecuado entre estos pardmetros. Ramirez-Morales et al. (2015)
confirman que tanto la produccion de biomasa como el rendimiento de hidrégeno son funciones de la COVe,
nombrada en su estudio como relacion F/M. Ademas, afirman que el coeficiente de produccion de biomasa

no es constante y depende de la COVe, incluso para valores altos que oscilan entre 20 y 80 g DQO.g SV.d-
1

Considerando las dificultades para controlar el crecimiento de biomasa en los reactores de medio
adherido y mantener la COVe en un rango adecuado, Gomes et al. (2015b) evaluaron un reactor de tubos
multiples como estrategia para controlar la COVe durante la produccién de hidrégeno via fermentacion
oscura, la ventaja de esta configuracion frente a los reactores de medio adherido convencionales, es que
proporciona una descarga continua de biomasa evitando la acumulacién de sélidos a largo plazo. Aunque
sus resultados no fueron totalmente satisfactorios en el control de la COVe debido a que el sistema perdié
continuamente biomasa, y solo una fraccion fue retenida en el sistema (entre 11 y 23 %) impidiendo una
COVe constante en el reactor, en el estudio fueron obtenidos picos de produccion de hidrégeno con COVe
superiores a 10 g sacarosa. g SV.d?, lo cual resulta interesante porque esos valores pueden generar
condiciones desfavorables para la produccion de hidrdgeno, debido a que se puede presentar insuficiencia
de biomasa para asimilar las COV aplicadas.

La adicién de calcio ha sido estudiada como una estrategia para inducir mecanismos de
biofloculacion y de esta forma, facilitar la agregacién microbiana dentro de reactores acidogénicos (Huang
y Pinder, 1995, Sobeck y Higgins, 2002, Yuan et al., 2010). Recientemente, Blanco et al. (2017) mostraron
que la dosificacion de calcio es una estrategia efectiva para mejorar la retencion de biomasa dentro de un
reactor anaerobio de medio ordenado, con una relacién DQO/Calcio de 1.357 y manteniendo una COVe en
un rango entre 4,2y 6,9 g DQO. g* SV.d?, alcanzaron un alto rendimiento y produccién de hidrégeno (4,4
mol H,. molsacarosa y 124 mL H,.L1.h%, respectivamente).

1.7 REACTORES ANAEROBIOS DE BIOMASA SUSPENDIDA

Los reactores de crecimiento suspendido comunmente denominados reactores de mezcla completa
0 CSTR (por sus siglas en inglés) han sido empleados con éxito en la produccion biolégica de hidrdgeno.
Estos reactores a diferencia de los de crecimiento adherido, permiten un mejor control del crecimiento y
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acumulacién de biomasa, lo que se constituye en una ventaja importante para el control de la COVe, variable
relevante en la produccion de hidrégeno por la via fermentativa. En este tipo de reactores, las BPH se
suspenden en una condicion favorable de mezcla, permitiendo una menor resistencia a la transferencia de
masa. Sin embargo, en estos reactores el TRH es igual tiempo de retencion celular por lo que con TRH muy
bajos se pierde biomasa por un efecto de lavado (Ren et al., 2010), lo que conlleva a una modificacion
constante de la COVe. Por lo que el TRH es una variable de interés cuando se utilizan reactores de
crecimiento suspendido en la produccion biol6gica de hidrégeno.

Gavala et al. (2006) compararon el desempefio entre un CSTR y un reactor UASB para la
produccién fermentativa de hidrdégeno y, encontraron que la eficiencia en el consumo de glucosa disminuye
con la disminucion del TRH (12 a 2 h). Para el CSTR con TRH de 2 h, el reactor se aproxima al punto de
lavado y solo obtiene una eficiencia en transformacion de materia organica de 23%. En condiciones
termofilicas (55°C) el CSTR con TRH de 6 h presentd una mayor tasa de produccién especifica de hidrégeno
(104 mmol H..L*.h?tg?) y baja produccién de biomasa comparada con la obtenida bajo condiciones
mesofilicas (12 mmol Ha.L™:.h".g SSV a 35°C). Con relacion al reactor UASB, los autores observaron que
con TRH de 2 h la tasa de produccién de hidrdgeno fue significativamente mayor en comparacién con la
obtenida en el CSTR (19,05 y 8,42 mmol H..L*.h respectivamente) mientras que el rendimiento de
hidrogeno (mmol Hz.mmol? glucosa consumida) fue superior en el CSTR (0,7 y 1,7 mmol Ha.mmol*
glucosa consumida respectivamente).

El TRH en un CSTR no solo es importante para evitar el lavado de la biomasa, Arooj et al. (2008)
mostraron que con el control del TRH, también se direccionan las rutas metabdlicas hacia una mayor
produccion de hidrégeno. Con TRH de 12 h y relacion butirato/acetato de 4,3 el maximo rendimiento
observado fue 0,92 mol H.. mol* de glucosa; TRH menores (9, 6 y 4 h) incentivaron el decrecimiento en la
concentracion de butirato y disminucién en la produccién de hidrégeno. El lavado de biomasa fue observado
con TRHentre 4y 3 h.

Debido a que el rendimiento molar de hidrégeno (mol H,. mol? de sustrato consumido) esta
termodindmicamente limitado por las condiciones de los microrganismos, Davila-Vazquez et al. (2009)
advierten que es importante estudiar la tasa de produccion volumétrica de hidrégeno para determinar la
viabilidad de la aplicacién a gran escala de los procesos de fermentacion oscura, porque cuanto mayor sea
la concentracidn de sustrato o COV, menor sera el tamafio del reactor y, por lo tanto, menor su costo. En su
investigacion con un CSTR operado con TRH de 6 h, agua residual de la produccion de queso (lactosuero)
y COV de 138,6 g de lactosa.L™.d* obtuvieron una produccién volumétrica maxima de hidrégeno de 46,61
mmol Ha. L'2.h"ty un rendimiento molar de 2,8 mmol H,. mol* lactosa. Los principales metabolitos solubles
fueron acido butirico, propidnico y acético con una relacién butirato/acetato entre 1 y 2.

Por su parte, Ren et al. (2010) observaron que introducir carbon activado granular en un CSTR para
incentivar el crecimiento adherido, mejoré su desempefio en comparacion con un CSTR de crecimiento
suspendido tradicional, logrando una mayor tasa de produccién de hidrégeno (9,72 y 6,65 L Ha.Lt.d?
respectivamente). En esa investigacion, el sistema con medio adherido operado con una COV de 40 ¢
DQO.L.d? produjo una cantidad significativa de metabolitos solubles (AGV) y productos gaseosos (Hz y
CO,) los cuales disminuyeron sensiblemente cuando la COV se redujo a 24 g DQO.L.d, mostrando el
efecto de la COV (por incremento en la concentracion del sustrato) sobre la transferencia de masa. Mientras
que en el CSTR tradicional el aumento de la COV caus6 una inhibicion sobre la produccion de AGV, Hz y
CO.. Aunque la concentracion de biomasa en el reactor de medio adherido fue mayor (15,5 g SSV.L?) que
en el de medio suspendido (6,48 g SSV.L™), la maxima tasa de produccién especifica fue obtenida en este
altimo reactor (5,13 L H.. g SSV.d?).
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Gavala et al. (2006) y Ren et al. (2010) quienes reportaron comportamientos similares sugieren que
para seleccionar entre un sistema de crecimiento auto inmovilizado o adherido y suspendido (CSTR) se
buscar una equilibrio entre la eficiencia técnica que esta relacionada con el rendimiento de hidrégeno (mol
de H,.mol* de sustrato consumido) y la eficiencia econémica que esta relacionada con el tamafio o volumen
de los reactores y en este caso, basada en la tasa de produccion de hidrégeno (mol Hz.L™.dY), debido a que
sus investigaciones mostraron mayores tasas de produccion de hidrégeno con sistemas de crecimiento auto
inmovilizado o adherido, pero mayores rendimientos de hidrogeno con reactores de crecimiento suspendido.

1.8 ACOPLE DE REACTORES ANAEROBIOS PARA LA PRODUCCION
DE BIOHIDROGENO Y BIOMETANO

La busqueda en bases de datos mezclando palabras claves como “methane, hydrogen, anaerobic
digestion, dark fermentation, two-phases”, permite mostrar el creciente interés que ha despertado la
produccion conjunta de Hz y CHa en los ultimos 25 afios (Figura 1.3). Algunos de los avances relacionados
con la produccion de H, y CH4 a través de la DA en dos fases se citan a continuacion.
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Figura 1.3 Cantidad de articulos cientificos relacionados con la produccién de H2 y/o CH4 involucrando la
digestion anaerobia en una y dos fases
Busqueda realizada a través de Scopus con 22087 documentos. A la fecha, en el afio 2019 se han publicado 626
documentos

Cooney et al. (2007) simularon a escala de laboratorio un proceso de digestion anaerobia de fases
separadas a través de dos reactores anaerobios completamente mezclados, inoculados con lodo proveniente
de un digestor anaerobio sin ningln pre-tratamiento; emplearon glucosa como sustrato y controlaron el pH
de cada reactor a 5.5 unidades en el primero y 7.0 unidades en el segundo, con la adicién de hidroxido de
sodio. Entre los resultados méas importantes, se resalta la necesidad de utilizar algun tipo de pre-tratamiento
para evitar el ingreso en el primer reactor, de microorganismos no productores de hidrégeno, en este caso,
bacterias productoras de acido lactico. Aunque el acido lactico fue eficientemente transformado en el reactor
metanogénico, su generacion en el primer reactor tuvo gran incidencia en la baja produccion de H..

Kyazze et al. (2007) evaluaron la produccién continua de H. y CHs como una funcion de la
concentracion del sustrato, emplearon sacarosa y un sistema en dos fases compuesto por un reactor
anaerobio completamente mezclado para la fase hidrogénica y un filtro anaerobio de flujo ascendente para
la fase metanogénica. La degradacion de la DQO en el reactor metanogénico disminuyd cuando se aplico
una COV de 13,0 g DQO.L™.d* equivalentes a una concentracién de 30 g.L* de sacarosa. En su estudio,
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los investigadores encontraron que el sodio a concentraciones superiores a 1,87 g.L* inhibe la produccién
de metano y los efectos toxicos se producen a una concentracion de sodio de 2,75 g.L™.

Mohan et al. (2008b) emplearon un reactor acidogénico de crecimiento adherido operado como un
reactor secuencial de flujo discontinuo (15 min de llenado, 23 h de reaccion, 30 min de sedimentacion 'y 15
min de vaciado) alimentado con agua residual sintética con una COV de 4,75 kg DQO.m.d", inoculado
con un lodo anaerobio mixto selectivamente enriquecido con microorganismos acidogénicos y pH de
operacion de 6,0. El efluente de este reactor fue usado para alimentar un reactor metanogénico también
operado como un reactor secuencial de flujo discontinuo a pH de 7,0 y evaluado a COV entre 0,975y 2,08
kg DQO.m=.d. Luego de 60 d de operacion y bajo condiciones estables, el reactor acidogénico mostré una
produccion de Hz de 16,91 mmol.d y una eficiencia de reducciéon de DQO de 36,56%, mientras que el
reactor metanogeénico redujo la DQO afluente con una eficiencia del 54,44% y s6lo produjo CH..

Venetsaneas et al. (2009) evaluaron la produccion de H; y CH. a partir de agua residual de la
industria lactea. Para las dos fases (hidrogénica y metanogénica) se utilizaron reactores anaerobios
completamente mezclados, con TRH de 24 h y 20 d respectivamente. Los reactores no estaban
interconectados; el efluente de la fase hidrogénica se preservd a 20°C hasta que se inicié la evaluacién del
reactor metanogeénico. El pH en el primer reactor fue 5,2 y la tasa de produccion de H; fue 2,9 £ 0,2 L H..
L.d'y el rendimiento de H, fue 0,78 + 0,05 mol H.. mol? glucosa consumida. Por su parte, el reactor
metanogénico produjo 1 L CH4.d lo cual correspondié a 6,7 L de CH4 por L de agua residual afluente, con
una de reduccién de DQO del 95,3%.

Hafez et al. (2010a) evaluaron un sistema a escala de laboratorio a 37°C durante 45 dias alimentado
con un lixiviado sintético. El sistema estaba compuesto por dos reactores completamente mezclados,
separados por un sedimentador secundario y un tanque de almacenamiento. El primer reactor se empled
para la produccion de Hz con un volumen de 5,0 L y el segundo para la produccion de metano con un
volumen de 10 L. El pH de operacién para el primer reactor fue entre 5,5 y 6,5 unidades, y para el segundo
7,0 unidades. EI TRH fue de 8 hy 10 d respectivamente y COV de 22,5y 0,6 g DQO.L™.d*en el mismo
orden. Con estas condiciones operacionales los autores reportan una produccion de H, de 2,8 mol Hz.mol*
glucosa, 368 + 58 mL CH4.g* DQO y una eficiencia total en reduccién de DQO de 94%. Los resultados son
atribuidos al desacople entre el tiempo de retencion celular (TRC) y TRH, ya que con el sedimentador
secundario el TRC en el primer reactor fue de 2,2 d.

Peixoto et al. (2012) evaluaron el potencial de cuatro efluentes (agua residual doméstica, glicerol,
agua residual de arroz precocido y vinaza) para la generacion secuencial de H, y CH4. Emplearon reactores
tipo batch a escala de laboratorio con volumen (til de 1,0 L. La fase acidogénica fue evaluada durante 42 h
con un pH de 5,5 unidades y, la fase metanogénica con duracién de 176 h, el pH fue ajustado a 7,0 unidades.
Al finalizar la fase acidogénica se desmontaron los reactores y el sobrenadante filtrado junto con biomasa
metanogénica, fueron nuevamente introducidos en el reactor para iniciar la evaluacion de la fase
metanogénica. Los resultados mostraron que la vinaza exhibié el potencial mas alto, junto con la mas alta
recuperacion de energia (10,4 kJ.g! DQO) y reduccién de materia organica (74,7%). En la etapa
acidogénica, la vinaza present6 una tasa de produccion de Hz de 0,84 mL.h y tasa especifica de produccion
de H, de 2,95 mL.g? SSV.h1. Mientras que la fase metanogénica produjo 255,44 mL CHa. g DQO.

Dareioti y Kornaros (2014) estudiaron el efecto del TRH sobre la co-digestion de una mezcla de
residuos agroindustriales (agua residual del lavado de aceitunas, suero de queso Yy estiércol liquido de vaca)
aplicando DA en dos fases utilizando dos reactores anaerobios completamente mezclados. La mayor tasa
de produccion de hidrégeno (1,72 L Hz.L.d) y el mayor rendimiento de hidrégeno (0,54 mol H,. mol* de
carbohidratos consumidos) fueron obtenidos cuando el RA fue operado con TRH de 18 h; con TRH mayores
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se presentaron en el RA mayores cantidades de AGV acompafiadas de menor productividad de hidrogeno.
El RM fue operado a un pH no controlado de 7,8 y TRH de 20 y 25 d; el mejor desempefio fue observado
con TRH de 25 d alcanzando una tasa de produccion de metano de 0,33 L CH..L*d™. EI TRH de 20 provocé
una acumulacion de AGV e inestabilidad en el reactor.

Nualsri et al. (2016) acoplaron un reactor de mezcla completa (CSTR por sus siglas en inglés) con
un reactor UASB para la produccidn de hidrogeno y metano en dos etapas. Con un TRH de 3 hen el CSTR
y 3 d en el UASB lograron una tasa maxima de produccion de hidrégeno de 17,5 L Ho.Lt.d! y, una tasa de
produccion de metano de 2,25 L CH4. L™2.d! dando como resultado una tasa de produccion de energia total
de 270 kJ. L1.d™. Los reactores respondieron bien para la produccién de hidrégeno y metano durante 200
dias, con una reduccidn total de DQO de 97,5%. Con relacion a la comunidad microbiana, los autores
observaron que el jarabe de cafia de azucar contiene una microflora natural que, aunque no inhibe la
produccion de hidrogeno si compite por el sustrato sin producir hidrégeno. Esa microflora natural compuesta
por Hydrogenimonas sp., Tetrasphaera sp., Flammeovirga sp., Tissierella sp., Butyrivibrio sp., y
Desulfobulbus sp. estaba presente principalmente en el RA y se vio muy afectada por la disminucion del
TRH de 12 h a 2 h, por el contrario, el Clostridium sp., (productores de hidrdgeno) que fue la especie
dominante en el RA y la comunidad de arqueas en el RM no fueron afectos por la disminucién del TRH.
Aunque el RM fue alimentado directamente con el efluente del RA sin ningln acondicionamiento, la
relacién de AGV Yy alcalinidad en el reactor UASB (RM) siempre estuvo por debajo del valor critico (0,4)
en cada TRH, indicando la estabilidad del proceso de produccion de metano a largo plazo aun con la
alimentacion directa del RA.

Reungsang et al. (2016) demostraron que la DA en dos fases es un proceso confiable y eficiente
tanto para la recuperaciéon de energia, a través de la produccion de hidrégeno y metano, como para la
reduccidn de la carga de DQO del agua residual, en este caso emplearon jugo de la cafia de azdcar. En su
investigacion establecieron que el maximo rendimiento de metano (305,43 mL CH4.g* SVustrato adicionado) fue
obtenido con una relacion de S/X de 0,83 g SVsustrato.0™ SVinsculo Y TRH de 4 d. Ademas, demostraron que
la relacion S/X es una variable importante durante la DA de sustratos con alto contenido de sélidos, que
afecta la produccion enzimatica en el proceso debido a que valores altos de esta relacion (baja concentracién
de in6culo) pueden ser tdxicos para los microorganismos que secretan enzimas, mientras que relaciones
muy bajas pueden inhibir la funcion de las enzimas. Reportaron una produccidn total de energia de 219,23
kJ.L (8,77 kJ.g™ DQO) y una eficiencia de eliminacion de DQO de 75,6%.

Evaluando aspectos técnicos, econémicos y ambientales de la DA vy, formulando diferentes
escenarios para la implementacion de plantas de biodigestion para el tratamiento de vinaza en biorrefinerias
de cafia de azUcar de primera generacion, Fuess et al. (2018) establecieron que la DA en dos fases mejora
la generacion de energia eléctrica (20 — 30%) en comparacion con la DA en una fase. Sin embargo, advierten
que la optimizacion de la alcalinizacion de la fase metanogénica es un factor preponderante para mejorar el
rendimiento econémico y ambiental de las plantas de biodigestién, para lo cual recomiendan el uso de dosis
bajas de hidréxido de sodio (4 g de NaOH. kg 1 DQO).
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Tabla 1.8 Antecedentes relacionados con el acople de reactores anaerobios para la produccion de

biohidrégeno y biometano
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1.9 PROCESO DE EXTRACCION DE ALMIDON DE YUCA, AGUA
RESIDUAL Y TRATAMIENTO ANAEROBIO

La yuca que es un tubérculo muy rico en carbohidratos en forma de almidon, recibe diferentes
nombres comunes: yuca en el norte de América del Sur, América Central y las Antillas, mandioca en
Argentina, parte de Brasil y Paraguay, “cassava” en paises anglo parlantes, guacamote en México, aipim y
macacheira en algunas regiones de Brasil y mhogo en swahili en los paises de Africa oriental (Aristizabal
et al., 2007). Esencialmente, el almidén de yuca se compone de dos polimeros que solo difieren en su
estructura: amilosa (16 al 30%) y amilopectina (65 al 85%) (Vendruscolo, 2015). Debido a su composicién
(96% de carbohidratos, 3% de proteinas y 12% de humedad) el valor nutricional del almidon de yuca es
altamente energético, es una fuente de carbohidratos con bajo contenido de proteina y grasa, por lo que se
puede usar para mejorar el contenido energético de ciertos alimentos, sin suministrar grasa extra, también
puede ser un ingrediente funcional en la elaboracion de alimentos (\VVargas-Aguilar y Hernandez-Villalobos,
2013).

En Colombia, Brasil e India el almidén natural (Ilamado también almidén nativo, dulce o industrial)
se usa solo o mezclado como ingrediente para la elaboracion de harinas, macarrones, pan, pudines, galletas,
caramelos, bizcochos, almojabanas, cremas, helados, ensaladas, embutidos, agentes espesantes, bebidas
fermentadas y jarabe de glucosa. En Colombia, con el almidén fermentado (agrio) se elaboran productos
alimenticios tradicionales como el pandebono y el pan de yuca (Alarcon Morante et al., 1998). También se
ha empleado en alimentos procesados como salsas, sopas, rellenos de fruta, productos a base de crema y
productos congelados. En India, el almiddn de yuca se utiliza para elaborar bebidas energéticas (Pizarro et
al., 2016). En otras aplicaciones no relacionadas con la industria alimenticia, el almidon de yuca es usado
en la preparacion de carton, papel, adhesivos y encolados. También, es usado en la industria textil, quimica
y farmacéutica (Alarcon Morante et al., 1998, Breuninger et al., 2009).

A diferencia de los almidones de cereales que requieren procesos industriales muy tecnificados, los
almidones de raices y tubérculos (incluida la yuca) son mas faciles de obtener debido a que contienen bajos
niveles de proteinas y grasas; para su obtencién s6lo se requiere molienda, tamizado, separacion con agua,
sedimentacion y secado (Alarcon Morante et al., 1998, Pizarro et al., 2016). Los principios de extraccion
de almidén de yuca se aplican en todas las tecnologias y solo varian dependiendo de las tecnologias, el
proceso consiste en una serie de operaciones que, por via himeda, logra la extraccion del almiddén contenido
en las raices de yuca. Este almidon se somete luego a una fermentacion anaerobia espontanea v,
posteriormente, a un secado con luz solar o artificial. EI proceso comprende bésicamente las siguientes
etapas: Recepcion de las raices: una vez cosechadas las raices deben ser transportadas a la planta de
procesamiento dentro de las siguientes 24 - 48 horas para evitar su deterioro fisioldgico y/o microbiano.
Lavado y pelado: en esta etapa se elimina la tierra y las impurezas adheridas a las raices. La cascarilla se
desprende por la friccion de unas raices con otras durante el proceso de lavado. Rallado o desintegracion:
en esta etapa se liberan los granulos de almidén contenidos en las células de las raices de la yuca. Colado o
extraccion: en esta etapa se realiza la separacion de la pulpa o material fibroso de la lechada de almidén.
Sedimentacion o deshidratacion: en esta etapa son separados los granulos de almidon de su suspension en
agua y se realiza por medio de sedimentacion o centrifugacion. Secado: puede ser realizado por secado solar
o artificial. En ambos casos, se busca remover entre el 12 y 13% de la humedad del almidon.
Acondicionamiento: comprende las etapas de molienda, tamizado y empaque (Aristizabal et al., 2007).
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La produccion de almidon de yuca es una agroindustria y una fuente de ingresos en paises como
Tailandia, Vietnam, Brasil y Colombia, con una produccién de 3 a 4 millones de toneladas por afio (Sriroth
et al., 2000). Tailandia que es primer productor mundial de yuca, dedica més de la mitad de su produccion
de yuca para la extraccion de almidén (Pingmuanglek et al., 2017). En Colombia, la produccion de almidéon
de yuca se realiza en algunos departamentos de la region Caribe y Pacifica. Los agronegocios dedicados a
la produccidn del almidén de yuca son cominmente denominados “rallanderias”. En el departamento del
Cauca, que se ubica en la region sur occidental del pais, un tamafio significativo de la poblacion rural,
ademas de transportadores, comerciantes e intermediarios, derivan sus ingresos, directos o indirectos, de
esta actividad agroindustrial (Sarria, 2012b).

De acuerdo con Sandoval (2002) en el departamento del Cauca se encuentran 210 pequefas a
medianas rallanderias que procesan aproximadamente 53000 ton de raices de yuca al afio, para producir
alrededor de 11000 ton.afio™ de almiddn agrio de yuca, que representan el 80% de la produccién total del
pais. En esta zona, la extraccion de almidon de yuca como actividad agroindustrial se realiza en diferentes
escalas: artesanal, semi-mecanizada y mecanizada totalmente. A nivel artesanal el proceso es realizado casi
completamente de forma manual con el uso de herramientas de mano y generalmente, es hecho por grupos
gue emplean gran nimero de personas de la familia campesina, la produccién varia entre 50 y 60 kg almidén
por persona por dia. En la manufactura de almidon a escala mediana semi-mecanizada, las operaciones de
lavado y pelado se realizan en una maquina lavadora/peladora y el rendimiento es de 1 a 10 toneladas de
almidon por dia. Con la tecnologia completamente mecanizada, hasta la cosecha se realiza mecanizada y el
rendimiento se incrementa entre 15 y 150 toneladas de almidon por dia (Aristizabal et al., 2007).

1.9.1 AGUA RESIDUAL DEL PROCESO DE EXTRACCION DE ALMIDON
DE YUCA

En general, durante la extraccion del almidon de yuca se generan subproductos, como cascaras,
fibras lignocelulésicas mezcladas con almidon no extraible (llamado bagazo en Colombia y Vietnam, y
pulpa en Tailandia), una capa rica en proteinas depositada sobre el almidén sedimentado en el caso de
tecnologias a pequefia escala, y agua residual proveniente del lavado y pelado y de los tanques o canales de
sedimentacion (Colin et al., 2007, Tran et al., 2015).

El agua residual del lavado y pelado de raices de yuca, contiene una gran cantidad de material inerte
con baja DQO. Mientras que el agua residual del drenaje del tanque de sedimentacion de almidoén, presenta
mayor carga contaminante de DQO y DBO:s. Las caracteristicas del agua residual dependen en gran medida
del nivel de eficiencia de las maquinas utilizadas en la fabrica. En las rallanderias del norte del Cauca, una
planta tipica de almidon agrio, a menudo administrada por una familia, procesa diariamente entre 1y 5
toneladas de raices de yuca y consume alrededor de 12 m® de agua por tonelada de raices frescas de yuca
(Torres et al., 2010). En Tailandia, 1 kg de raices frescas produce 0,2 kg de almidon y entre 5y 7 L de agua
residual (Leafio y Babel, 2012).

Este efluente se caracteriza por ser facilmente acidificable con bajos valores de pH, altas
concentraciones de materia organica (como DQO) y sélidos. Ademas de elevada acidez entre 400 y 1.500
mg CaCOs.L? y practicamente ausencia de alcalinidad bicarbonatica (Colin et al., 2007, Pérez et al., 2009).
Sumado a lo anterior, el agua residual del proceso de extraccion de almidén de yuca contiene cianuro en
concentraciones que pueden ser toxicas y nocivas para los ecosistemas acudticos (Sarria, 2012b). En la Tabla
1.9 se detallan las caracteristicas fisicoquimicas del agua residual del proceso de extraccion de almiddon de
yuca que se genera en Colombia y otros paises.



Capitulo 1 35

Tabla 1.9 Caracterizacién fisicoquimica agua residual del proceso de extraccion de almiddn de yuca

Anélisis Unidades Colombia! Brasil? India® Tailandia* China®
pH 3,6-6,5 4,0-5,0 45-48 359-552  4,50-492
8.560 — 19.000 —
-1 _ _
DQO mg.L 4.200-7.000 8.152-55.000 8.910 52 300 10.496
5.810 —
-1 -
DBO mg.L 1.100 - 3.900 11,32 6.020 6.300
Carbohidratos 1
totales (CH) mg.L 330 - 400 1.000- 30.000 9.600
Nitrégeno mg.L*? 80 -150 116,5- 212 870 524,5
Fdsforo mg.L? 20 -35 29,6 - 31 430 94
Relacion 100:0.7- —
DQO:N:P 1,9:2,3-3,9 100:0.7:2,3
Cianuro total mg CN-.L* 3-5 2,3
Sélidos
Suspendidos mg.L! 45 —2.050 112285_ 827
Totales (SST) '
Solidos disueltos 1 6.035 -
totales mg.L 1775 6.120
Sélidos Totales 4 7.275 - 12.180 -
(ST) mg.L 1.820 - 6.600 2.252 7 815 38.200
Sélidos Volatiles 1 5.000 — 8.930 -
Totales (SVT) mg.L 600 -2.050 2.832 5.230 33.000
Acido lactico mg.L? 1.200 — 2.000
Acido acético mg.L? 330 - 400

Fuente:® Colin et al. (2007), Torres et al. (2008); @ Hasan et al. (2015), Gomes et al. (2016), Torres et al.
(2017); ® Rajasimman y Karthikeyan (2007); ® Sreethawong et al. (2010), O-Thong et al. (2011), Leafio y
Babel (2012), Intanoo et al. (2016); © Sun et al. (2012)

En Colombia, se genera una carga contaminante aproximada de100 kg de DQO por tonelada de
raices y aungue, el agua residual que se genera en este sector es diluida, representa una fuente de
contaminacion y causa problemas ambientales a la poblacién rural cercana (Colin et al., 2007).

1.9.2 TRATAMIENTO ANAEROBIO DEL AGUA RESIDUAL DEL
PROCESO DE EXTRACCION DE ALMIDON DE YUCA

En Colombia, el tratamiento anaerobio del agua residual del proceso de extraccion de almidon de
yuca ha sido ampliamente estudiado (Gottret et al., 1997, Torres et al., 2003, Torres et al., 2005b, Pérez et
al., 2006, Torres et al., 2008). La DA ha presentado excelentes resultados a pesar de su contenido de cianuro
(3,5 mg.L?) y acidez (pH 4,5 — 5,5) (Gijzen et al., 2000). Entre las ventajas se tiene su bajo costo de
implementacion y operacion, bajo consumo de energia, poca generacion de lodo y tolerancia a sobre cargas
organicas e hidraulicas (Chernicharo, 2007).

Diversas investigaciones han concluido que el “filtro anaerobio de flujo mixto (ascendente y
descendente)” €s el reactor que mejor se adapta a las caracteristicas del agua residual del proceso de
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extraccion de almidon de yuca, debido a que es la tecnologia que mejor responde ante la discontinuidad en
el proceso productivo, caracteristico de las rallanderias del norte del Cauca (Torres et al., 2003, Pérez et al.,
2006, Colin et al., 2007, Pérez et al., 2009). En una evaluacion similar, con un filtro a anaerobio de flujo
vertical y horizontal a escala real Torres et al. (2005b) reportaron que con flujo vertical con TRH de 15,6 h
las eficiencias de remocion de DQO y SST fueron 70 y 90% respectivamente, y con flujo horizontal con
TRH menor (14 h) obtuvieron una eficiencia de remocion de 79 y 90% para DQO y SST respectivamente.
La inclusion de bafles también favorecié la separacion de fases.

Ferraz et al. (2009) evaluaron un reactor anaerobio con bafles para el tratamiento de agua residual
del proceso de extraccion de almidon de yuca. El uso de los bafles permitié el establecimiento de bacterias
acidogénicas en el primer compartimiento y arqueas metanogénicas en el ultimo. Durante el arranque se
aplicé una COV baja (0,5 g DQO.L™.d?) y, el ajuste del pH se realiz6 a través de la adicién de bicarbonato
de sodio. En condiciones estables de operacion, observaron eficiencias de reduccion de DQO del 92% con
TRH de 3,5 d. Por su parte, Su et al. (2017) emplearon un reactor anaerobio de tercera generacion, para
estudiar el desempefio y estructura de la comunidad microbiana de un reactor anaerobio con recirculacion
interna, para el tratamiento de agua residual del proceso de extraccién de almiddon de yuca. Con TRH de 12
h'y recirculacion de 4 se obtuvo el mejor desempefio, produccion de biogas de 25 L.d* a una tasa de 0,42
m? CH,. kg'* DQO.

Por su parte, Pérez et al. (2006) y Colin et al. (2007) recomiendan aplicar COV entre 6,0 y 12 kg
DQO.m?3.d* para la DA en una sola fase del agua residual del proceso de extraccion de almidén yuca. Para
neutralizar la acidez de este tipo de efluente, Torres et al. (2008) recomiendan el uso de bicarbonato de
sodio, debido a que garantiza suficiente capacidad “buffer” durante el tratamiento anaerobio. Con relacion
al control del proceso, Pérez y Torres (2008) advierten sobre la importancia de los indices de alcalinidad y
establecieron que para este tipo de agua residual, en condiciones estables, el indice tampo6n o buffer (IB)
varia entre 0,20 y 0,35, el indice AI/AP entre 0,40 y 0,55 y el indice a es superior a 0,65.

Sobre los requerimientos nutricionales para la DA del agua residual del proceso de extraccién de
almidén de yuca, Colin et al. (2007) indicaron que la relacion DQO:N:P (192:4:1) que presentd este efluente
fue suficiente para su bioconversion a metano, por lo que no fue necesaria la adicion de nutrientes.

La DA en dos fases también ha sido evaluada como alternativa para el tratamiento de agua residual
del proceso de extraccion de almiddon de yuca. Rojas (1999) estudi6 la DA en dos fases utilizando un RA
que simul6 una mezcla completa y un reactor UASB para la fase metanogénica. EI RA que fue evaluado
con una COV entre 10,5y 46,3 kg DQO.m=3.dt, TRH entre 10,4y 1,9 h y pH entre 5,8 y 6,2, presentd una
baja reduccion de DQO (20%), su principal funcion fue la transformacion del &cido l&ctico en &cido acético
(50%), propidnico (30%) y butirico (20%). Mientras que, el RM se someti6 a una COV de 2,23 kg DQO.m"
8.d, TRH de 23 h, con IB de 0,13 ¢ indice o de 0,86. La eficiencia global de remocién de DQO fue 85,4%,
con una tasa de produccion de biogas de 36,5 L.d™.

En una exploracion del tratamiento de “manipueira” a través de la DA en dos fases, empleando un
reactor completamente mezclado para la fase acidogénica y un reactor hibrido (UASB + lecho fijo) para la
fase metanogénica, a temperatura ambiente, Paixéo et al. (2000) reportaron la produccion de 14,4 Lpiogas.d™
en el RM con una concentracion de metano de 80%. Esta investigacion reveld que en el RA ocurre la
reduccion del cianuro (90%) y son los bacilos fermentativos los responsables de esta transformacion,
también que predominan en esta fase los acidos propidnico, n-butirico y n-valérico. Mientras que, en el RM
predominan arqueas metanogénicas del género Methanosaeta, responsables de la alta reduccion de materia
organica (96%) y produccion de metano. La estabilidad del RM fue obtenida con un IB entre 0,018 y 0,08.
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Otras configuraciones mas complejas también han sido estudiadas para el tratamiento anaerobio del
agua residual del proceso de extraccion de almidon de yuca. Sun et al. (2012) describen un reactor anaerobio
de etapas multiples y flujo ascendente disefiado para superar las deficiencias del reactor anaerobio
convencional, y para evaluar su aplicacion en el tratamiento de este tipo de agua residual despues de la
eliminacion de sélidos en suspension. El cuerpo principal del reactor tenia un separador de gas-liquido y
dos separadores de gas-liquido-sélido, un &rea de tratamiento fino y una de manto de lodo expandido. Los
dos separadores gas-liquido-sélido se ubicaron en el medio del reactor para evitar el lavado del lodo
anaerobio y el separador gas- liquido se instalé en la parte superior del sistema, conectado con los dos
separadores de gas-liquido-solido. Esta configuracion permitio un arranque rapido (22 d), que al ser operado
con un TRH de 6 h y una DQO afluente de 4000 mg.L™, en condiciones mesofilicas (37°C) presentd una
reduccién de DQO entre 77,5y 92 % con una COV aplicada entre 10,2 y 40 kg DQO.(m?.d)*. Methanosaeta
spp y Methanosarcina spp fueron los microorganismos dominantes en el lodo.

1.10 PRODUCCION DE HIDROGENO Y METANO A PARTIR DE AGUA
RESIDUAL DEL PROCESO DE EXTRACCION DE ALMIDON DE
YUCA

Generando ecuaciones de busqueda en bases bibliogréaficas con palabras claves como “cassava
wastewater, cassava starch, biohydrogen, dark fermentation, biological hydrogen production, methane,
hydrogen, anaerobic digestion, two-phases” se puede establecer que, en la Ultima década el agua residual
del proceso de extraccion de almiddn de yuca es un sustrato de interés creciente para la produccion conjunta
H2 y CHa. Algunos de los estudios relacionados con la produccion de Hz y CH4 a través de la DA en dos
fases se presentan en la Figura 1.4.
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Figura 1.4 Cantidad de articulos cientificos relacionados con la produccién de Hz y/o CH4 involucrando la

digestién anaerobia y residuos del proceso de extraccion de almidén de yuca
Realizada a través de Scopus con 262 documentos

Gracias a su contenido de almidon y carbohidratos fermentables, este residuo se ha constituido en
una fuente renovable interesante para la produccion de hidrégeno via fermentacion oscura, y su potencial
de aplicacidn ha sido estudiado a pequefia escala en reactores en flujo discontinuo y flujo continuo (Lazaro
et al., 2015). Recientemente, una evaluacién energética y econémica mostrd a través de una simulacion
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computacional, que conectar la produccion de hidrogeno a partir de agua residual del proceso de extraccion
de almidén de yuca, con los agronegocios de produccién de almidén de yuca produce un valor agregado al
proceso principal, porque permite un mayor uso de la yuca y sus subproductos. Ademas, representa una
opcion para la generacion de energia en las zonas rurales, donde generalmente se ubican las plantas de
procesamiento de yuca. El estudio mostr6 que la eficiencia exergética global de una planta de tratamiento
de agua residual del proceso de extraccion de almidon de yuca fue de 79% y el costo de producir hidrégeno
es de 0,13 US.kWL.h't (Madeira et al., 2017).

Los estudios en flujo discontinuo han evaluado principalmente el efecto de la concentracion del
sustrato, pretratamiento del inéculo y temperatura. Cappelletti et al. (2011) estudiaron el efecto de la
concentracion inicial de sustrato (5,0, 7,5, 10,7, 15,0 y 30,0 g DQO.L™?) sobre la produccién de H, y
eficiencia de reduccion de DQO (%). Encontraron que las concentraciones de DQO mas favorables eran
5,0,7,5y 10,7 g.L %, debido a que generaban mayores rendimientos (2,41, 1,2 y 1,34 mol H,.mol* glucosa)
y reducciones de DQO (33, 25 y 42 %). Con concentraciones superiores, la produccion de AGV no
disociados llevo el pH (4,0) del medio a niveles inhibitorios para los microorganismos acidogénicos, lo que
se vio reflejado en los bajos rendimientos de Hz (1,00 y 0,60 mol Hz.mol* glucosa) y menores reducciones
de DQO (35y 17 %), respectivamente.

Lamaison et al. (2014) evaluaron la eficacia de tres tipos de pretratamiento (térmico, lavado y
combinado) para enriquecer un lodo metanogénico con BPH. Los resultados mostraron que el lavado del
lodo como método de pretratamiento fue mas efectivo en términos de produccion de H,, porque garantizo
una mayor diversidad de BPH, comparado con el pre-tratamiento térmico; pues este Gltimo, asi como
favorecio la seleccién de bacterias formadoras de esporas como los Clostridium, también eliminé otras
bacterias que podian contribuir con la produccion de H,. Especificamente, con el lavado del lodo se
consiguié un potencial de produccion de 44,6 mL H: y un porcentaje de reduccion de DQO del 5,4%.

La efectividad del pretratamiento térmico para inhibir produccion de metano también ha sido
demostrada usando agua residual de procedencia similar, Leafio y Babel (2012) aplicaron un pretratamiento
térmico (105°C, 90 min) sobre un in6culo mixto en su estudio de produccién de hidrégeno a partir de agua
residual del proceso de extraccion de almidédn de yuca. El sustrato fue hidrolizado a través de tres diferentes
pretratamientos (i) sonicacion, (ii) Mezcla de enzimas que modifican los carbohidratos que diferentes al
almidon, el material denominado OPTIMASH BG® vy (iii) la enzima a-amilasa que hidroliza los enlaces
glucosidicos en polisacaridos, produciendo dextrinas y oligo y monosacaridos. Sus resultados mostraron
una reduccion de DQO del 60% aplicando el pretratamiento a-amilasa sobre el agua residual y, no
observaron produccién de metano, con lo cual concluyeron la eficiencia del pretratamiento térmico para
inhibir BCH y, que es posible incrementar el rendimiento de hidrégeno sometiendo el sustrato a
pretratamientos que aceleren su hidrolisis.

Evaluaciones en rango termofilico (60°C) reportan una produccion de hidrégeno entre 125 y 249
mL H..g* almidén, asociadas con la fermentacion de acido acético a etanol y 4cido acético a lactico. Los
microorganismos involucrados en la fermentacién del sustrato fueron bacterias degradadoras de almidon y
BPH, a través de andlisis filogenéticos demostraron la presencia de Thermoanaerobacterium
saccharolyticum, Thermoanaerobacterium thermosaccharolyticum, Anoxybacillus sp., Geobacillus sp. y
Clostridium sp (O-Thong et al., 2011).

En flujo discontinuo, a través de la combinacion entre la fermentacion oscura y foto fermentacion,
ha sido demostrada la produccion de hidrégeno a partir de agua residual del proceso de extraccion de
almiddn de yuca, con resultados interesantes que muestran que el rendimiento de hidrégeno se incrementa
de 17,5-18,6% a 26,4-27,1% al combinar estos procesos (Su et al., 2009). Aplicando solo foto fermentacion
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y agua residual del proceso de extraccidon de almidén de yuca previamente hidrolizada Lazaro et al. (2015)
obtuvieron un rendimiento de 1,1 mmol Hz.mol* de glucosa removida. Ademas, observaron una inhibicion
en la produccion de hidrégeno al incrementar la concentracion del sustrato, la cual se asocié con una
inhibicion del metabolismo celular por sustancias toxicas.

Tien et al. (2017) aplicando una superficie de respuesta, demostraron que temperatura, pH y
cantidad de indculo son tres factores importantes que tienen un efecto significativo sobre el rendimiento de
hidrogeno, usando como sustrato agua residual del proceso de extraccion de almidén de yuca.
Recientemente, Amorim et al. (2018) usando “manipueira” como sustrato para la produccion de hidrogeno,
con concentraciones de DQO entre 10 y 40 g. L't mostraron que la inhibicion de la metanogénesis, el tipo
de in6culo vy la carga organica son factores que todavia limitan el proceso de produccion de hidrogeno a
través de la fermentacion oscura. La produccién potencial maxima de H, (~563 mL) obtenida con
pretratamiento térmico (120°C, 30 min) fue mayor que con el pretratamiento con acetileno, el &cido butirico
fue el metabolito soluble predominante. El incremento en la DQO tuvo un efecto contrario sobre la
produccion de H; e incrementd la fase de latencia.

En flujo continuo, diferentes configuraciones de reactores se han empleado para la produccién de
hidrégeno a partir de agua residual del proceso de extraccién de almidon de yuca. Sreethawong et al. (2010)
estudio el efecto de parametros de operacion, relacion DQO:N y la composicién de los acidos organicos
sobre la produccion de Hz. En su estudio emplearon un reactor anaerobio secuencial (ASBR por sus siglas
en inglés) aplicando una COV de 30 kg.m3.d! y seis ciclos por dia. Sus resultados mostraron que un exceso
de nitrégeno promueve una mayor produccion de &cidos organicos y etanol, lo que conduce a una
disminucion de la eficiencia de produccion de hidrégeno. Con una relacion DQO:N de 100:2,2 se obtuvo
una tasa de produccién especifica maxima de 524 mL H,.g? SSV.d! y un rendimiento de hidrégeno de 438
ml H2.gr DQOremovica. La eficiencia de reduccion de DQO alcanzé el maximo de 67%.

Reginatto et al. (2011) usando un ASBR evaluaron el efecto de la adicion de nutrientes sobre la
produccién de H.. Durante los primeros 65 dias el proceso se evalu6 sin la adicion de nutrientes, en el dia
66 y hasta el dia 120 se evalu6 con la adicion de nutrientes. Los resultados mostraron que sin la adicion de
nutrientes el proceso generaba un rendimiento de 323 mL H..g* DQO, mientras que con la adicion producia
153.5 mL H,. g DQO. De acuerdo con los autores, la adicién de nutrientes (NH4CI, K, Na, Mg, Fe, Mn y
PO,) incentivo el crecimiento de bacterias acido lacticas, las cuales secretan antibidticos o bacteriocinas que
inactivan el desarrollo de bacterias acidogénicas productoras de Ho.

El efecto adverso de las bacterias acido lacticas sobre la produccion de hidrégeno fue reportado por
Gomes et al. (2016), quienes evaluaron el desempefio de un reactor anaerobio de tubos multiples continuos
para promover la descarga de biomasa y evitar la acumulacion de solidos. Los resultados de esta
investigacion se tornaron mas interesantes debido a que, asociaron la baja produccién de hidrégeno con la
presencia de bacteriocinas (Nisina A y Nisina Z) y bacterias acido lacticas en el agua residual.

Los reactores de crecimiento adherido también han sido empleados para estudiar la produccién de
hidrégeno con este residuo agroindustrial. Amorim et al. (2014) por su parte estudiaron el efecto del TRH
y COV sobre en la produccién bioldgica de hidrégeno usando un reactor anaerobio de medio fluidizado; el
reactor fue operado para mantener un pH efluente de 5,5. Con TRH de 1 h y COV de 161 kg.m?3.d*!
obtuvieron un rendimiento maximo de 2,04 L H..L™1.h! y tasa de produccion especifica 1,91 mol H,.mol*
glucosa. El contenido de hidrégeno en el biogas fue 48% y el principal metabolito soluble fue &cido acético.
Las ventajas de esta configuracién se encuentran en la acumulacién de grandes cantidades de biomasa unida
al medio de soporte, aplicacién de altas tasas de carga organica, bajos TRH y buenas caracteristicas de
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mezcla, que optimizan la transferencia de masa entre el sustrato y los microorganismos. Ademas, permite
la agitacion a alta velocidad en la fase liquida, lo que favorece la liberacion de hidrégeno.

Torres et al. (2017) abordaron el efecto del tipo de medio de soporte sobre el proceso. Para suprimir
la actividad de BCH aplicaron un pretratamiento térmico (95°C, 15 min) sobre el indculo; obtuvieron buenos
resultados con pH inicial de 4,5y 6,0, a una COV de 9,5 g.L*.d?y TRH de 4 h; concluyeron que los tallos
de bambu favorecen el rendimiento de H, (0,86 mmol H.. mol® CH) seguido de medio pléasticos como
polietileno. Con COV superiores favorecieron la solventogénesis con la subsecuente disminucion del
rendimiento, del flujo molar y del rendimiento de hidrogeno. Advierten que la acumulacion de biomasa
puede conducir a cambios en las rutas metabdlicas, reduciendo el rendimiento de hidrégeno.

Los reactores de medio suspendido han sido poco estudiados para la produccién de hidrégeno con
agua residual del proceso de extraccion de almidon de yuca. Jiang et al. (2017) se interesaron en estudiar el
desempefio a largo plazo de la produccion de hidrégeno via fermentacion oscura a temperatura termofilica
(55°C), utilizando un reactor anaerobio completamente mezclado, operado con un TRH de 30 d.
Adicionaron 4 g NHsHCO3.L ™ como fuente de nitrégeno para mantener una relacion DQO: N de 100:1. Sus
resultados demuestran que la relacion DQO:N influye en la sintesis celular y crecimiento de
microorganismos, y tiene un efecto en cada uno de los tres pasos metabdélicos de la fermentacion: hidrélisis,
acidogénesis y produccion de hidrdgeno. Los principales subproductos metabélicos solubles fueron acido
acético, acido butirico y etanol.

Las experiencias en flujo continuo que abordan la produccién conjunta de H, y CH4 son escasas.
Intanoo et al. (2014) investigaron la produccion separada de H, y CH. utilizando dos reactores UASB en
rango termofilico. EI RM se alimentd con todo el efluente proveniente del reactor productor de hidrégeno
(RA), el pH en este reactor se mantuvo en 5,5y la COV aplicada fue de 90 kg DQO.m=3.d"%, el gas producido
a partir de esta unidad contenia principalmente H, y CO,, con un rendimiento maximo de hidrégeno de
54,22 mL de H,.g™ DQOgpiicada Y la tasa especifica de produccion de hidrégeno fue de 197,17 mL H..g*
SSV-d. La misma carga organica volumétrica fue aplicada al RM, el gas producido a partir de esta unidad
principalmente contenia CH4 y CO2 sin Hy, resultados que fueron consistentes con el rendimiento maximo
de metano alcanzado de 164,87 mL CHa..g™ DQOxspiicacaca Y 12 tasa de produccién de metano especifica de
356,31 mL CHa4.g* SSV-d™.

Intanoo et al. (2016) usaron dos reactores UASB para producir H, y CH4 a partir de agua residual
del proceso de extraccion de almidén de yuca, haciendo énfasis en la maxima produccion del H.. El inéculo
para el reactor productor de hidrégeno fue sometido a un pretratamiento térmico (95°C, 15 min). El agua
residual presentdé una concentracion inicial de DQO entre 19.000 y 22.000 mg.L? y fue adicionado
bicarbonato de amonio (NHsHCOs) para corregir la relacion DQO:N:P (100:1:2,3). El primer reactor fue
evaluado a 37°C y pH 5,5, alcanz6 condiciones estables en 10 dias y una reduccion méxima de DQO de
43,8%; la tasa maxima de produccion especifica de hidrégeno (0,39 L Ha.L*.d?) y el rendimiento maximo
(39,83 L CO.. kg* DQO) fueron obtenidos con una COV de 25 kg.m=3.d, el biogas producido contenia
36,4% H y 63,6% CO.. EI RM presentd una reduccion maxima de DQO de 93,2% con un COV de 8 kg.m"
%.d!; la tasa maxima de produccion especifica fue 0,91 L CHa. L™2.dy el rendimiento especifico maximo
fue 115,23 L CHa. kg™ DQOremovida. De sus resultados también se resalta que la inhibicién de los organismos
acidogénicos y metanogénicos por &cidos organicos fue encontrada con 10.000 y 400 mg écido acético.L™,
respectivamente.

Por su parte, Jiraprasertwong et al. (2019) estudiaron la produccién de H, y CH4 a partir de agua
residual del proceso de extraccion de almidon de yuca, con énfasis en la produccion de metano; empleando
tres reactores UASB en serie con recirculacién a los dos primeros reactores. Para mantener en 5,5 el pH del
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efluente del primer reactor se adicion6 NaOH (4% w/v) y no fue necesario ajustar el pH en los dos dltimos
reactores; el agua residual present6 una relacién DQO:N:P de 100:2,02:0,54 y DQO entre 18.000 y 20.000
mg.L2. Las condiciones estables fueron alcanzadas en 4 semanas. Con una COV de 15 kg.m=.d* el sistema
alcanzé la mas alta remocion de DQO (92.5%) y el mas alto rendimiento de H, (0,43 mL H,. g* DQO
aplicada) y CH,4 (328 mL CH.. gt DQO aplicada). El bajo rendimiento de H; fue atribuido a la recirculacion
que promovid la presencia de metandgenos en el primer y segundo reactor.

Por otro lado, los residuos del procesamiento de yuca que se componen de fibras naturales de
lignocelulosa han sido usados para la coproduccion de H; y CH4, Cheng et al. (2017) aplicando un
pretratamiento (liquido iénico de N-metilmorfolina-N-6xido) para aacelerar la hidrélisis enzimatica de los
residuos lignoceluldsicos del procesamiento de yuca obtuvo rendimientos de hidrégeno y metano de 126
mL.g? SV y 101 mL.g* SV, respectivamente.

1.11 CONSIDERACIONES FINALES

La produccion conjunta de hidrégeno y metano a partir de residuos agroindustriales es una
alternativa que soporta su investigacion y desarrollo con un doble beneficio ambiental: (i) producir fuentes
alternativas de energia a partir de materiales limpios y sustentables y, (ii) estabilizar residuos
agroindustriales minimizando su efecto adverso sobre el ambiente. Incluir la produccion biolégica de
hidrégeno como un objetivo del tratamiento anaerobio del agua residual agroindustrial también revaloriza
los sistemas agroindustriales, en este caso particular el proceso de extraccion de almidén de yuca, porque
posibilita la generacion de otros metabolitos de alto valor agregado como los &cidos grasos volatiles (ej.
acido acético, butirico, etanol etc).

Visualizar la produccién de hidrégeno a través de la fermentacidn oscura como una reconversion
de un proceso que se ha empleado por décadas, permite aprovechar todo el conocimiento 0 “background”
que se ha generado a través del estudio, evaluacion y aplicacion de la DA en dos fases, para avanzar
rapidamente en la resolucion de los desafios de este proceso, como son el rendimiento molar, produccion
volumétrica, estabilidad en la produccidn de hidrégeno y eficiencia en la transformacion y estabilizacion de
la materia organica. Asi como, para comprender las limitaciones propias del proceso ya sean fisicas o
guimicas como la transferencia de masa, la presion parcial de hidrégeno, y otras relacionadas con la
termodinamica y cinética.

Los conceptos tedricos e investigaciones presentadas en la revision de literatura, demuestran el
potencial de produccién de hidrégeno a partir de agua residual del proceso de extraccion de almidon de yuca
via fermentacion oscura. Por lo tanto, el paso siguiente es explorar a través de la investigacion aplicada, las
condiciones mas apropiadas para producir hidrégeno de manera continua y eficiente, ademas de acoplar la
produccion de hidrégeno con un proceso que cierre el ciclo de estabilizacion de la materia organica. Debido
a que ya ha sido ampliamente demostrada la produccién de metano como resultado del tratamiento anaerobio
de agua residual del proceso extraccion de almidon de yuca, resulta natural acoplar la produccion de
hidrégeno via fermentacion oscura con la fase metanogénica de la DA, y de esta manera mejorar la
recuperacion de energia limpia en forma de H, y CH4 y reducir el contenido de materia organica
(estabilizacion del residuo).

En un proceso como la fermentacion oscura que es ampliamente dominado por microorganismos,
la seleccidn y optimizacion de las variables de control y operacion de los reactores es funcion de los
requerimientos nutricionales, cinéticos y ambientales de los microorganismos. Es asi como las
investigaciones en produccion bioldgica de hidrogeno (via fermentacion oscura) indican que el pH es una
variable tanto de control como de operacion, debido a que en el rango &cido permite suprimir a las BCH e
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incentivar a las BPH, pero también obliga a las BPH a modificar su metabolismo en detrimento de la
produccién de hidrégeno cuando las condiciones son adversas, por lo tanto, su efecto y el rango apropiado
para la operacion continua de un reactor productor de hidrégeno (denominado también acidogénico,
hidrogenogénico o biohidrogenador) es continuamente estudiado y dificilmente, habra un consenso para
establecer un Unico valor que pueda ser extrapolado en todos las investigaciones.

Por su parte, el uso de in6culos anaerobios mixtos posibilita la produccion fermentativa de
hidrégeno a partir de sustratos reales, que en su mayoria no son inocuos y pueden contener contaminantes
para los cuales los in6culos puros no estan preparados. Sin embargo, para usar indculos mixtos es necesaria
la eliminacion de las BCH que naturalmente coexisten con BPH. Para tal fin, pretratamientos de tipo
térmico, quimico y mecanico han sido empleados con éxito, también han sido investigadas estrategias de
tipo operacional como aplicar TRH cortos para lavar microorganismos de lento crecimiento como las BCH.
En cualquier caso, es necesario aplicar algin pretratamiento para usar indculos mixtos y, su eleccion
depende tanto de su efectividad para controlar a las BCH como de las implicaciones que este tenga en el
escalonamiento de la tecnologia.

De otro lado, la relacion S/X y COVe que son variables homdlogas, han sido identificadas como
variables de gran importancia e influencia sobre la produccion continua de hidrégeno. En estudios en flujo
discontinuo, fijar y mantener su valor puede ser relativamente sencillo, por lo que estimar un rango adecuado
en funcidn del sustrato puede parecer irrelevante. Sin embargo, en flujo continuo su estudio y control resulta
de mayor complejidad, debido a la acumulacion de biomasa dentro del reactor causada por el rapido
crecimiento de los microrganismos o por la pérdida constante de biomasa causada por elevadas velocidades
de flujo asociadas a bajos TRH, en los dos casos la COVe es continuamente modificada impidiendo su
control. El primer caso, cuando la concentracion del sustrato es constante, la acumulacion progresiva del
sustrato desarrolla un ambiente en el que hay poca disponibilidad de sustrato por unidad de microorganismo,
es decir bajas COVe, lo cual obliga a los microrganismos a modificar su metabolismo hacia rutas
metabolicas que les permitan obtener energia para su sostenimiento celular, alejandose de la produccion de
hidrégeno. El segundo caso, las bajas concentraciones de biomasa derivan en elevadas COVe, que
combinadas con altas concentraciones de sustrato pueden ser insuficientes para la utilizacion del mismo y
por lo tanto, para la produccion de hidrogeno.

Con relacion a la COVe no solo basta con encontrar el mejor rango para optimizar la produccion de
hidrégeno a partir de un determinado sustrato, también es necesario establecer métodos adecuados para su
manipulacién y control. Dada la importancia de la COVe en la produccion de hidrégeno esta deberia ser un
parametro de disefio y operacion de los reactores productores de hidrdgeno, sin embargo, las
configuraciones actuales de los reactores presentan limitaciones para su control. Los reactores de
crecimiento adherido no permiten un adecuado control del contenido de biomasa, la cual tiende a acumularse
con largos periodos de operacion, y su valor solo se cuantifica al final del proceso. Por su parte, los reactores
de crecimiento suspendido, aunque facilitan el control del contenido de biomasa, no permiten el desacople
entre el TRH y el TRC (tiempo de retencién celular) por lo que obligan a usar altos TRH que no son
deseables en la produccién bioldgica de hidrégeno, debido a que favorecen la propagacion de arqueas
metanogénicas consumidoras de hidrégeno. Asi, la COVe es una variable de gran interés que requiere mayor
estudio e investigacion para incrementar la produccion continua y estable de hidrégeno a través de la
fermentacion oscura.

De esta manera, para intentar formular condiciones adecuadas para la produccién de hidrdgeno a
partir de la DA en dos fases del agua residual del proceso de extraccion de almidon de yuca, el siguiente
trabajo presenta tanto la evaluacion de cuatro factores que influyen preponderantemente en la produccion
de hidrégeno a través de la fermentacidn oscura (pH, pretratamiento del indculo, relacion S/X y COVe)
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como el andlisis del uso del efluente de un RA para la produccion de metano a través del acople entre dos
reactores anaerobios, Reactor Anaerobio de Manto Expandido (RA) y Reactor Anaerobio de Crecimiento
Adherido y Flujo mixto (RM) para estudiar la produccion conjunta de hidrogeno y metano con énfasis en el
periodo de arranque del RM.
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Capitulo 2 Obijetivos de la investigacion

2.1 OBJETIVO GENERAL

Evaluar condiciones operacionales para el acople entre un reactor anaerobio de medio suspendido
y un reactor anaerobio de crecimiento adherido para la produccion de hidrégeno y metano a partir de agua
residual del proceso de extraccion de almiddn de yuca.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

1. Evaluar la influencia del pretratamiento del indculo, pH inicial y la relacién sustrato: biomasa en la
produccion bioldgica de hidrégeno.

2. Evaluar la influencia de la COVe sobre el HY a partir de agua residual del proceso de extraccion de
almidén de yuca en condiciones de flujo continuo

3. Investigar el uso del efluente de un reactor acidogénico para la produccion de metano a través del
acople entre un reactor acidogénico (RA) y un reactor metanogénico (RM) simulando un proceso de DA en
dos fases, con énfasis en el periodo de arranque del RM
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Capitulo 3 Influencia del pretratamiento del inéculo, pH inicial y
relacion sustrato/biomasa sobre la produccion fermentativa de
hidrogeno

En este capitulo se evalGa la influencia del pretratamiento del indculo, pH inicial y relacién
sustrato/biomasa sobre la produccion fermentativa de hidrogeno. Estos tres factores ambientales han sido
identificados en diversas investigaciones como variables de interés en la fermentacion oscura en un rango
bastante amplio de variacion. Con el propoésito de identificar en menor tiempo y con menores recursos, los
rangos de variacion o la zona de optimizacion de estas variables para el caso particular de esta investigacion,
se realizaron estudios a escala de laboratorio y en “batch” o flujo discontinuo.

La revision de literatura permitié identificar que, con indculos mixtos los pretratamientos mas
utilizados son quimico y térmico. Ademas, estos pretratamientos podrian ser aplicados en procesos a mayor
escala. Con relacién al pH inicial, se reporta que un valor adecuado para la produccion fermentativa de
hidrégeno podria escogerse entre 5,0 y 6,0, por lo que se escogieron tres valores en este intervalo para
evaluar su influencia sobre la produccion fermentativa de hidrogeno. Adicionalmente, debido a que el agua
residual del proceso de extraccion de almidon de yuca es un residuo parcialmente acidificado con pH entre
3,6 y 6,5, se evaluo si la produccién de hidrégeno a partir de este sustrato puede llevarse a cabo sin la
modificacion del pH del agua residual (adiciéon de un alcalinizante), una vez que esta condicién podria
proporcionar unas condiciones iniciales en el rango acido. Finalmente, la influencia de la relacion
sustrato/biomasa denominada en este estudio relacion S/X, sobre la produccion fermentativa de hidrégeno
se evaluo a través de tres valores que fueron seleccionados dentro de un rango entre 2 y 10 g DQO.g* SV
debido a que la revisién de literatura permitio identificar que en ese intervalo se presenta la mayor reduccion
de carbohidratos y mayor rendimiento de hidrégeno, cuando se utiliza como in6culo un lodo anaerobio
aclimatado.

Por lo anterior, el objetivo de este capitulo es evaluar la influencia del pretratamiento del inéculo,
pH inicial y la relacion sustrato: biomasa en la produccién bioldgica de hidrégeno, para tal fin el documento
esta dividido en Materiales y Métodos, Resultados y Discusion, Conclusiones, Recomendaciones y
Bibliografia. En los materiales y métodos se detalla todo el procedimiento experimental utilizado, la forma
de recoleccion y el procesamiento de los datos, asi como el andlisis estadistico. Los resultados y analisis se
presentan en orden; primero se discute sobre el experimento E1 y luego sobre el E2; los resultados se
presentan a traves de graficas de barras y tablas. Finalmente, se presentan las conclusiones en el mismo
orden y se entregan algunas recomendaciones para estudios futuros.

3.1 MATERIALES Y METODOS

El trabajo experimental se realiz6 en el laboratorio de Biotecnologia Ambiental, adscrito al &rea de
Ingenieria Sanitaria y Ambiental de la Universidad del Valle (Cali, Colombia). Se realizaron dos
experimentos denominados E1 y E2. En el primer experimento (E1) se evaluo el efecto combinado del
pretratamiento del inéculo y pH inicial sobre la produccion fermentativa de H, y en el segundo (E2), se
evalu6 el efecto de la relacion S/X sobre el rendimiento de hidrégeno. Para el segundo experimento se
seleccionaron tanto el pretratamiento térmico y el pH inicial de 5,2 £ 0,2, debido a que bajos estas dos
condiciones iniciales se observaron los mejores rendimientos de hidrégeno (HY) durante el experimento
El. En los dos experimentos se utiliz6 como sustrato principal agua residual del proceso de extraccion de
almiddn de yuca (S2). Adicionalmente, en el segundo experimento se incluy6 un agua residual sintética (S1)
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preparada a base de sacarosa que fue usada como un control de referencia que eliminara la interferencia del
sustrato sobre los resultados. Aunque los experimentos no se realizaron paralelamente, el indculo utilizado
tenia la misma procedencia.

3.1.1 SUSTRATO

El sustrato S1 fue preparado a partir de sacarosa con una DQO de 5,8 g.L* y Carbohidratos Totales
(CH) de 3,9 g.L !y suplementado con macronutrientes (N-NH4, P-PO.%, Mg, Ca) y micronutrientes (Fe, Ni,
Zn, Co) utilizando una solucion previamente descrita por Del Nery (1987) y Torres y Pérez (2010). El
sustrato S2 fue agua residual del proceso de extraccion de almidon agrio de yuca que, aunque fue preparado
en el laboratorio, corresponde a un agua residual real. Para la obtencion de S2 se aplic un método semejante
al que ocurre en las rallanderias ubicadas al norte del departamento del Cauca (Colombia), en el cual el
proceso es semi-mecanizado, y consta de lavado-pelado-rallado-sedimentacion. El proceso inici6 con el
lavado de las raices de yuca, para retirar el material particulado proveniente del cultivo y el retiro la corteza
externa secundaria (cascarilla). Las raices se rallaron manualmente en un rallador causando el rompimiento
celular para liberar el almidén. La masa de yuca rallada se mezcld con agua potable y la mezcla se dispuso
en un tamiz fino pararetirar la fibra del almidén. La lechada de almidén se mantuvo en reposo a temperatura
ambiente durante 17 h, para sedimentar el almidon y obtener un sobrenadante que correspondia al agua
residual, la cual era recolectada y almacenada bajo refrigeracion (4°C) hasta su uso (< 24h). En la Figura
3.1 se esquematiza el proceso de elaboracion del sustrato S2.

Figura 3.1 Esquema de preparacion del sustrato S2

Las principales caracteristicas fisicoquimicas del sustrato S2 se presentan en la Tabla 3.1, las cuales
fueron semejantes al agua residual derivada de las rallanderias ubicadas al norte del Departamento del Cauca
(Colombia) (Colin et al., 2007). La diferencia principal entre el AR utilizada en el E1 y E2 se observa en la
concentracion de carbohidratos totales (CH), los cuales fueron incrementados para la realizacion del
experimento E2. Gomes et al. (2016), Rosa et al. (2016), Torres et al. (2017) han reportado concentraciones
de CH similares en efluentes de procedencia semejante.
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Tabla 3.1 Caracteristicas fisicoquimicas el sustrato S2 para los experimentos E1y E2

Parametro _ En este estudio Colin et al. (2007) Métodos
fisi o Unidades liti
isicoquimico E1l E2 Rango @ analiticos
pH - 3,72 4,82 3,6-6,5
Nitrégeno Amoniacal 1
Total (NAT) mg N-NHs.L 19 40 80 - 150
Orto-Fosfato mg PO, 3L 7,79 34 20-35
APHA et al.
-1 _
SST mg.L 236 725 700 -2.000 (2005)
DQO (total) mg.L? 2.671 5.754 4.200 — 7.000
DQO (filtrada) mg.L? 2.094 4.128 3.500 — 6.100
Alcalinidad Total 0 291 i
(AT) mg CaCOs.L™*!
Alcalinidad ' 0 0 i Adaptando el
Bicarbonética (AB) método descrito
Acidos grasos por DiLallo y
volatiles totales mg Acético.L™* 2.042 885 - Albertson
(AGV) (1961)
Carbohidratos totales ~ mg CH.L™ 491 1.328 330 - 400 D“?f;;g)t al.

@ Principales caracteristicas del agua residual de extraccion de almiddn de yuca tomadas de 12 rallanderias
ubicadas al norte del departamento del Cauca (Colombia)

3.1.2 INOCULO Y ACLIMATACION

El in6culo utilizado corresponde a un lodo anaerobio mixto recolectado de un reactor UASB, de la
planta de tratamiento de agua residual del centro de sacrificio de ganado de la Central de Abastecimiento
del Valle del Cauca (CAVASA), ubicada en el kildbmetro 11 en la via Cali — Candelaria. Este indculo fue
seleccionado en virtud de sus caracteristicas fisicas y microbioldgicas, su sedimentabilidad es superior (24
m.h?) frente a lodos de PTAR doméstica también disponibles en la regién (1,5 m. h't), por lo que presenta
una mejor tendencia a formacion de granulos y adicionalmente, exhibe una diversidad microbiol6gica
anaerobia mejor balanceada (Ramirez, 1998), lo cual permite que frente a diferentes sustratos como acetato,
butirato y mezcla de H, y CO, genere valores de AME de 0,57, 0,37 y 0,15 ¢ pgo-cha.g*.SVT.d?
respectivamente, suficientes para catalogarlo como un inéculo adecuado para la DA (Guyot et al., 1993,
Ramirez, 1998). La viabilidad de este inéculo para su aplicacién en la produccion fermentativa de
hidrogeno, fue previamente estudiada por Hurtado y Mufioz (2014), quienes pretratando este indculo a 90°C
durante 30 min y usando glucosa como sustrato de referencia, encontraron un rendimiento maximo de 1,56
mol H, mol-*glucosa.

El in6culo fue sometido a una etapa previa de aclimatacion progresiva antes de su uso en cada uno
de los experimentos. Esta actividad se realizé para obtener un inéculo enriquecido con microorganismos
capaces de reconocer y usar la materia organica presente en el sustrato S2 como fuente de carbono y energia.
La aclimatacion del indculo se realiz6 a temperatura y presion ambiente; para promover las condiciones
anaerobias se empled un recipiente cerrado de 2,0 L protegido de la luz solar o artificial, dentro de este
recipiente se puso en contacto el indculo con una mezcla de sustratos compuesta por agua residual del centro
de sacrificio de ganado y agua residual del proceso de extraccion de almiddn de yuca (S2). Con proporciones
volumétricas, el 60% (1,2 L) del recipiente se Ilen6 con el in6culo y el 40% (0,8 L) restante con la mezcla
de los dos tipos de agua residual. Al inicio de la aclimatacion fue mayor la proporcién de agua residual del
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centro sacrificio de ganado, y a medida que avanzé la aclimatacién, se increment6 el volumen del sustrato
S2.

Para cada experimento se realiz6 la etapa de aclimatacion del indculo. Para el experimento E1, la
duracidn fue de 30 d y al observar la rapida respuesta del indculo en la reduccién de materia orgénica, el
tiempo de aclimatacion se redujo a 7 d en el experimento E2. Para reemplazar la mezcla de sustratos se
aceptaron reducciones de la DQOroal SUperiores a 60%. En la Tabla 3.2 se presentan las proporciones de los
sustratos y la reduccion de DQO obtenidas durante la aclimatacion para el experimento E2.

Tabla 3.2 Aclimatacién del inéculo

Relacion entre AR del centro de DQO (mg.L?Y) Reduccién de DQO
Dia sacrifico de ganado y S2

(%) inicial final (%)
1 80/20 2.328 480 79
3 60/40 2.963 377 87
4 50/50 3.418 329 90
5 40/60 3.642 297 92
6 20/80 4.346 310 93
7 0/100 5.156 192 96

Finalizada la aclimatacion, se determiné la AME del indculo aclimatado, su resultado se presenta y
discute en el item 3.2. En la Tabla 3.3 se presentan otras caracteristicas fisicoquimicas del indculo
aclimatado.

Tabla 3.3 Caracteristicas fisicoquimicas del inéculo aclimatado

Valor
Parametro fisicoquimico Unidades
El E2
pH - 7,20 6,62
ST g.L? 50,93 66,98
sV g.L? 38,67 50,93

3.1.3 UNIDAD EXPERIMENTAL

Como unidad experimental se utilizaron botellas de vidrio color ambar (reactor), con volumen util
de 400 mL y volumen de acumulacién de gas “headspace” de 250 mL. Para cada reactor se dispuso una
unidad de agitacién magnética individual tanto para promover la mezcla completa (contacto constante entre
sustrato y biomasa) como para incentivar la liberacion del biogés dentro del reactor. Para estimular las
condiciones anaerobias, l0s reactores presentaron cierre de tipo seroldgico, que facilito el seguimiento de la
presion y la extraccion del biogés. En la Figura 3.2 se presenta una imagen de la unidad experimental usada
en los experimentos E1 y E2.
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Figura 3.2 Unidad experimental

3.1.4 SEGUIMIENTO DE LA PRODUCCION DE BIOGAS

El monitoreo de la presion interna o acumulada en cada reactor se realiz6 a través del método
manométrico utilizando un manémetro digital marca Dawyer con rango de resolucién entre 0y 15 psi. A
través de esta medicidn se trazd la curva experimental de presion acumulada de cada reactor, las cuales
fueron similares a las curvas de presion descritas por Norli et al. (2011) y Pirc et al. (2012) en ensayos de
biodegradabilidad anaerobia.

La curva de presiones tedrica presenta un comportamiento similar a la curva de crecimiento
bacteriano, por lo que en la curva experimental de presiones se identificaron tres fases que se asociaron con
la fase de adaptacion o lag (bajas presiones), fase de crecimiento exponencial (incremento exponencial de
la presion) y fase estacionaria (presiones estables). La curva de presiones permite ademas de identificar las
tres fases de las presiones, seleccionar y distribuir adecuadamente la extraccion o toma de muestra de biogas.
En el experimento E1 se extrajeron cuatro muestras de biogas por cada reactor y en el experimento E2 se
extrajeron cinco muestras de biogas por cada condicion evaluada. En la Figura 3.3 se presenta el manémetro
usado para registrar la presién acumulada (a) y la curva tedrica de presién acumulada (b).

— Presiones estables
%\ e
L
E | Incremento
_§ exponencial de la
B presion
£
0 — Presiones bajas
I I I I I I I I I
0 Tiempo (k) b
(@) (b)

Figura 3.3 medidor de presion (a) y curva teérica de presion acumulada (b)

3.1.5 EXTRACCION DEL BIOGAS

Durante el periodo de evaluacion de cada experimento se recolectaron muestras de biogas. El biogas
se extrajo del headspace a través de una jeringa de 5 mL acoplada a una valvula de tres vias (el acople fue
recubierto con papel Parafilm) y se almaceno en viales al vacio para su posterior analisis. En la Figura 3.4
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se presenta la forma de extraccién y almacenamiento de biogas. Antes y después de extraer el biogas se
determinaba la presion acumulada, para corregir la curva de presion debido a que la extraccion del biogas
interferia en la determinacion de la presion total.

Alnacenamiento de biogs

Figura 3.4 Toma de muestra de biogas

3.1.6 DESCRICPION DEL ARREGLO EXPERIMENTAL - E1

3.1.6.1 Pretratamiento del inoculo

Para evaluar el efecto del pretratamiento del inéculo sobre el HY se seleccionaron dos tipos de
pretratamiento i) Pre-tratamiento quimico y ii) Pre-tratamiento térmico.

Pretratamiento quimico: para este pretratamiento se adopt6 la metodologia de Penteado et al. (2013)
donde un volumen adecuado del in6culo aclimatado se expuso a una condicion extremadamente acida (pH:
3,0) durante 24 h, empleando una solucién de HCI 1,0 N; una vez concluyd este periodo, el pH del in6culo
se ajusto a un valor de 6,0 con una solucidn de bicarbonato de sodio (4%).

Pretratamiento térmico: para este pretratamiento se adoptaron la intensidad de la temperatura (85°C)
y el tiempo de exposicién (30 min) recomendado por Hurtado y Mufioz (2014), estos valores son similares
a los presentados por Nakhla et al. (2008) y Mohd et al. (2011). De esta manera, el pretratamiento consistio
en exponer una porcion del in6culo aclimatado a un choque térmico a la temperatura y tiempo sefialados.

Después de finalizados los dos pretratamientos, las dos porciones de indculo pretratado reposaron a
temperatura ambiente, en dos frascos de vidrio color ambar protegidos de la luz solar o artificial, la boca del
frasco se cubrié con un tapon de goma para evitar el contacto con el oxigeno del aire, hasta su posterior uso
(< 24h). Las caracteristicas fisicoquimicas de cada in6culo pretratado se presentan en la Tabla 3.4

Tabla 3.4 Caracterizacion fisicoquimica del inéculo pretratado
Pretratamiento

Parametro Unidad Qufmico Térmico
pH - 5,90 7,48
ST g.L? 50,53 52,93

SV gL? 36,87 39,60
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3.1.6.2 Seleccion del pH inicial

El efecto del pH inicial sobre la produccion de hidrogeno se evalud en tres niveles: pH1 (5,7), pH2
(5,4) y pH3 (5,0). Estos valores fueron seleccionados en el rango entre 5,0 y 6,0 debido a que autores como
Trevisan (2010) y Fang y Liu (2002) enuncian que ese rango de pH favorece: (i) la formacion de productos
intermediarios (acidos organicos), (ii) la actividad de la enzima hidrogenasa y (iii) que las rutas
metabdlicas se direccionen hacia la produccion de hidrégeno.

3.1.7 PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL - E1

Una vez establecidas las condiciones iniciales, se calcularon los volimenes de indculo pretratado y
sustrato a adicionar en cada reactor, estos volimenes fueron calculados usando la Ecuacién 3.1 propuesta
por Nasr et al. (2011). Para este experimento (E1) se fijo una relacion S/X de 2 g DQO.g* SV, este valor
fue establecido con base en las investigaciones de Pakarinen et al. (2008) y Trevisan (2010) que reportaban
este valor en ensayos de flujo discontinué para la produccion fermentativa de hidrégeno.

_ vawe(?)
S ()

Ecuacion 3.1

En la cual V: es volumen total de reaccidn, C es la DQO inicial del sustrato, X es la concentracion
del indculo pretratado (expresada en SV) y Vs es el volumen del indculo a adicionar. Los volimenes de
in6culo y sustrato adicionados se presentan en la Tabla 3.5.

Tabla 3.5. Volumen de lodo y sustrato adicionado en cada reactor

Pretratamiento Quimico Pretratamiento Térmico
pH inicial Volumen (mL)
Inéculo Sustrato In6culo Sustrato
50+0.1
54+0.1 14,5 385,5 13,5 386,5
57+0.1

Una vez establecidas las cantidades de sustrato e in6culo estas fueron adicionados a los reactores,
primero se adiciond el in6culo con una porcién del sustrato y se registro el pH de la mezcla, y se adicionaron
gotas de la solucidn de bicarbonato de sodio o acido clorhidrico segun fuese el caso, hasta ajustar el pH de
la mezcla al valor inicial deseado. Para promover la homogenizacién y completa disolucion de los reactivos,
se realiz6 una mezcla continua hasta lograr el ajuste final del pH, al finalizar se complet6 el volumen faltante
de sustrato.

La adicién pausada, mezcla y reposo evito la adicion excesiva de sustancias quimicas, conservando
unas condiciones propicias del medio acuoso para proteger la actividad de los microorganismos. Finalmente,
se introdujo una pequefia barra magnética y los reactores fueron sellados con tapones de goma y agrafes de
30 mm e incubados durante 15 dias, con agitacién magnética constante para favorecer la transferencia de
masa y a temperatura ambiente (entre 29,0 — 34,5°C) considerando el ambiente mesofilico que ofrece las
condiciones de la ciudad de Cali (Colombia).

Cada condicion de pH inicial se evalud por triplicado, lo que result6 en un arreglo experimental
del8 reactores (9 por cada inoculo pretratado). Adicionalmente, se acompafio el experimento con un blanco
por cada combinacion de pH inicial y tipo de pretratamiento, debido a que se identificé en el indculo la
presencia de celulosa que podria ser usada como sustrato y por tanto, interferir en la lectura de produccion
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de biogas. La presion en estos reactores fue negativa, por lo que todo el biogas registrado se asocid con la
trasformacion del sustrato adicionado. En la Figura 3.5 se presenta la distribucion aleatoria de las unidades
experimentales.

Figura 3.5 Arreglo experimental E1

3.1.8 SEGUIMIENTO Y EVALUACION - E1

El monitoreo de la produccion de biogas se realizo a través del seguimiento horario de la presion
acumulada y temperatura ambiente. El registro se realizé con una frecuencia entre 2 y 3 h durante 15 d. El
seguimiento finaliz6 cuando la curva de presion acumulada, presentdé un comportamiento constate con
tendencia a decaer. Al finalizar el experimento se recolecté una muestra de la fase liquida de cada reactor,
para evaluar la transformacion del sustrato.

Efecto del pretratamiento: Inicialmente, para estimar el efecto de los pretratamientos sobre las BCH
se realizaron pruebas de AME, tanto con el indculo aclimatado como con cada indculo pretratado.

La evaluacion fue realizada en funcion de Produccion acumulada de biogas (Pg), rendimiento de
hidrogeno (HY) y reduccion de carbohidratos (%)

3.1.9 DESCRIPCION DEL ARREGLO EXPERIMENTAL - E2

3.1.9.1 Relacién S/X

El efecto de la relacion S/X sobre el HY se evaluo en tres niveles, los valores de la relacion S/X
seleccionados fueron 2, 4 y 6 g DQO.g? SV; los cuales fueron seleccionados segun lo expuesto por Nasr et
al. (2011) quienes afirman que en el intervalo entre 2 y 10 g DQO.g! SV se presenta la mayor reduccién de
carbohidratos y mayor HY, cuando se utilizan lodos anaerobios aclimatados.

3.1.9.2 Pretratamiento del in6culo y pH inicial

El pretratamiento del indculo y pH inicial fueron seleccionados en funcién de los resultados del
experimento E1. De esta manera, el inoculo para el experimento E2 fue sometido a un pretratamiento
térmico de 85°C durante 30 min debido a que los resultados en el experimento E1 mostraron que el inoculo
sometido a estas condiciones presenta un mayor rendimiento en la produccion de hidrégeno y disminuye
sensiblemente la AME (Hurtado y Mufioz, 2014). También el pH inicial se establecio en un valor de 5.4
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debido a que a este valor se obtuvieron los maximos rendimientos de hidrégeno en el experimento E1
(Barrios, 2015) y es similar al recomendado por Fang y Liu (2002) para la produccién fermentativa de
hidrégeno a partir de glucosa.

3.1.10PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL - E2

El indculo aclimatado fue sometido al pretratamiento térmico para lo cual se dispuso un volumen
suficiente de este en un recipiente de vidrio y, se someti6 a temperatura y agitacion constante durante 30
min; el tiempo de exposicion se registro a partir del momento en que toda la mezcla present6 una temperatura
homogénea de 85°C. Las caracteristicas fisicoquimicas del indculo pretratado fueron pH: 7,46, SV: 52,06
g.L* y ST: 68,58 g.L™. El in6culo pretratado no presenté AME, lo cual permitié verificar que el
pretratamiento térmico fue adecuado para inhibir la actividad de BCH.

Finalizado el pretratamiento del in6culo fueron adicionados volimenes de indculo y sustrato en
cada reactor en funcion de cada relacion S/X. Los volimenes fueron calculados usando la Ecuacion 3.1
descrita anteriormente (item 3.1.7). Las cantidades adicionadas se presentan en la Tabla 3.6.

Tabla 3.6. Volumen de lodo y sustrato adicionado en cada reactor

Relacion S/X (g DQO.gt SV) Volumen de indculo (mL) Volumen de sustrato (mL)
2 22 378
4 11 389
6 7 393

Una vez fueron introducidos el indculo y sustrato dentro de cada reactor, se ajusto el pH inicial de
la mezcla hasta el valor previamente establecido (pH = 5,4). Para el ajuste de pH se adicion6 fosfato de
sodio (NazHPQ,) debido a que esta sustancia a diferencia del bicarbonato de sodio usada en el experimento
E1 no reacciona con los AGV evitando una drastica disminucion del pH durante la fermentacion (Davila-
Vazquez et al., 2011). Finalmente, se introdujo una pequefia barra magnética y los reactores fueron sellados
con tapones de goma y agrafes de 30 mm e incubados a temperatura controlada (33 £ 3°C) con agitacion
magnética constante.

3.1.11SEGUIMIENTO Y EVALUACION - E2

El monitoreo de la produccién de biogas se realizé a través del seguimiento horario a la presion
acumulada y temperatura. El registro se realiz6 manualmente con un manémetro digital; inicialmente se
hicieron registros cada 4 h y luego entre 1 y 3 h. El experimento concluyé a las 55 h, cuando la curva de
presion en funcién del tiempo presenté un comportamiento constante con tendencia a decaer.

Durante este periodo se recolectaron muestras de la fase gaseosa y de la fase liquida. Una vez
extraido el biogas, los reactores eras descartados para caracterizar la fase liquida. Por lo tanto, este
experimento (E2) se disefid por triplicado para cada relacion S/X e incluyendo triplicados para cada muestra
de biogés, de esta manera se conservd la reproducibilidad y repetitividad estadistica del experimento.
También para corregir la perturbacion sobre la curva de presion acumulada que genera la extraccion de
biogas.

Previamente, se determind que por cada relacion S/X evaluada se extraerian cinco (5) muestras de
biogéas distribuidas en el tiempo. De esta manera, el arreglo experimental fue de 15 reactores por cada
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relacién S/X, y en total todo el experimento estuvo compuesto por 45 reactores en paralelo. En la Figura 3.6
se presenta la distribucién aleatoria de las unidades experimentales dentro de la incubadora.

Figura 3.6. Arreglo experimental E2

La toma de muestras de biogas se realizd en funcion del comportamiento de la curva de presion
acumulada para distribuir las cinco (5) muestras en cada una de las fases de la curva de produccién de
biogéas. Los tiempos en que se tomd la muestra de gas para cada relacion S/X se presentan en la Tabla 3.7.

Tabla 3.7. Tiempos de toma de muestra de gas - E2

Relacién S/X Tiempo de toma de muestra de biogas (h)
(9 DQO.g* SV) t t> ts t ts
2 23 31 37 42 55
4 26 37 42 46 55
6 26 37 42 46 55

Adicionalmente, para cada relacién S/X se incluyeron reactores de control, que contenian agua e
indculo pretratado, con el fin de permitir la correccion enddgena de biogas e hidrégeno. Sin embargo, la
presion acumulada de estos reactores fue negativa, indicando que no hubo produccién endégena de biogas.
Por lo tanto, el biogas e hidrogeno producido fueron atribuidos solo a la transformacién del sustrato.

3.1.12METODOS ANALITICOS

3.1.12.1  Composicion del biogas

Las muestras de gas fueron analizadas en el Laboratorio de Saneamiento Ambiental de la
Universidad Militar Nueva Granada ubicada en Bogota, D.C.; se determind el contenido de Hz, CHs y CO»
a través de cromatografia de gases, se utilizéd un cromatdgrafo de gases Marca Agilent 7890A, equipado con
una columna capilar Carboxen 1010 plot de longitud de 30 m y 0,32 mm de didmetro interno, argon fue el
gas de arrastre; el protocolo similar al descrito por Hernadndez Avilés et al. (2016) disponia de tres rampas,
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las cuales elevan la temperatura del horno a 60 °C con una tasa de 5 °C.min, seguida de un aumento a 95
°C con una tasa de 25°C.min y finalizaba a 230 °C con una tasa de 24 °C.min™,

3.1.12.2  Analisis fisicoquimico del sobrenadante

En el experimento E1 la muestra liquida del sobrenadante de cada tratamiento se recolect6 al final
del ensayo, mientras que en experimento E2 se recolectaron cinco muestras del sobrenadante por cada
relacién S/X evaluada, lo que permitié construir una curva en funcion del tiempo de las variables
fisicoquimicas analizadas. En la fase liquida se determin6 la DQO y SST de acuerdo con los métodos
estandar (APHA et al., 2005), alcalinidad bicarbonética (AB) y total (AT) segin Jenkins et al. (1983), &cidos
grasos volatiles totales (AGV) fueron determinados adaptando el método descrito por DiLallo y Albertson
(1961) vy los carbohidratos totales (CH) segun el método colorimétrico (DuBois et al., 1956), la curva de
calibracion fue construida con sacarosa. Todos los parametros de la fase liquida, excepto SST, fueron
determinados después de centrifugar la muestra. Adicionalmente, la muestra para DQO fue filtrada a través
de un filtro de fibra de vidrio de 0,45um para remover material relacionado con el in6culo.

3.1.12.3 Calculos

El volumen acumulado de hidrdgeno se estimé como el producto entre la fraccion volumétrica y el
volumen del headspace (Ecuacion 3.2).

H(t) = (%) 10° X Vyeqaspace ECuacion 3.2

En la cual H (mL) es el volumen acumulado de Ha, V. (mL) es el volumen de hidrégeno contenido
en la muestra inyectada en el cromatografo y Vm (ML) es la suma de los gases presentes en la muestra (Ho,
CHs y COy). Aplicando la ecuacion general de los gases ideales, se determind el nimero de moles totales
(ny) a partir de la presion acumulada (Ecuacion 3.3).

PV -4
ne=— Ecuacion 3.3

En la cual n; es el nimero de moles totales, P es la presion acumulada (atm), V es el volumen del
headspace (0,25 L), R la constante universal de los gases ideales (0,082057 atm-L/mol-k) y T la temperatura
del experimento. Luego, se usaron condiciones normales (P=1atm, T=25 °C) para calcular el volumen total
de biogas (Vi) o produccién acumulada de biogas (Pg).

El nimero de moles de hidrégeno fue determinado como el producto entre fraccion volumétrica
(VH2/Vm) y nmero de moles totales (n).

3.1.12.4 Analisis cinético

El modelo matematico de Gompertz modificado (Ecuacién 3.4) se usé para ajustar las curvas de
produccion acumulada de hidrégeno, y para obtener los parametros cinéticos. Este modelo matematico es
usado para modelar los datos de produccion de gas (Winsor, 1932).

H(t)=Px exp{— eXp{ Rme ® (1- t)+l}} Ecuacion 3.4
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En la cual H (mL) es el volumen acumulado de H; o la cantidad de H, producido a un tiempo de
incubacion (t); A (h) denota el periodo de latencia o retardo requerido para el inicio de la produccion
exponencial de Hz; P (mL) es la produccion potencial méaxima de Hz; R (mL/h) es la velocidad méxima de
produccion de H, y e es el nimero de Euler (2,718281828). Los parametros (P, Rm y 4) fueron estimados
con el software MicroFit, el cual usa un algoritmo de Newton-Gauss (Siqueira et al., 2014).

El potencial de produccion especifica de hidrogeno-Ps (mL Haz. g DQOugicionada) S€ ObtUVO
dividiendo P entre la DQO inicial del sustrato. La maxima tasa de produccion especifica de hidrégeno —
Tpe (mL H..g* SV.h?) se calculé como el cociente entre Rm y cantidad inicial de SV del inéculo (g). El
HY (mol H..mol* CH removidos) se calculé dividiendo las moles acumuladas de H. entre las moles de
sustrato removido (Zhang et al., 2003, Marone et al., 2017).

3.1.12.5 Analisis estadistico
= Experimento E1

En el experimento E1 se empled un disefio experimental factorial mixto (2x3), dos factores (Factor
A: pH inicial Ay Factor B: tipo de pretratamiento del indculo), el factor A en tres niveles y el factor B en
dos niveles para probar que la variacion de la combinacion pH inicial-pretratamiento del in6culo no influye
en la presion maxima de biogas (variable de respuesta). En la Figura 3.7 se muestra la organizacion de los
factores usada para realizar las diferentes combinaciones de los niveles de pH inicial (5,0, 5,4 y 5,7) con los
niveles del pretratamiento del in6culo (térmico y quimico). Las combinaciones entre pH inicial y
pretratamiento del inéculo fueron nombradas Qco5,7, Qco5,4, Qco5,0, Tco5,7, Tco5,4 y Tco5,0.

Pretratamiento Quimico (Choo)

s 5.4 57
[LLL (PR

Pretratamdente Térmico (Too)

Figura 3.7 Combinaciones de tratamientos en un disefio 2x3 factorial

El modelo estadistico para este disefio esta dado por la Ecuacién 3.5.

Yijk =p+ 1+ Q; + TQ;j + Eijk Ecuacién 3.5
Parai = 1,2, ...t =12 .

En la cual:
Y;; : Variable de respuesta de la j-ésima réplica del i-ésimo nivel (presion maxima de biogas - mBar )
u : Media general
t; : Efecto del i-ésimo nivel del factor (Tipo de pre-tratamiento)
a;: Efecto del j-esimo nivel del factor (pH inicial)
ta;;: Efecto de la interaccion entre ambos factores
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&;jx - Efecto del error experimental asociado al i,j-esimo nivel del factor y a la k-ésima réplica
i: 1,2 niveles

Jj:1, 2, 3 niveles

k: 3 replicas

Se realizaron las siguientes pruebas de hipotesis

Hipotesis nula (Ho): EI tipo de pre-tratamiento, pH inicial e interaccion, no afectan
significativamente la presion méaxima de biogés.

Hipétesis alterna: El tipo de pre-tratamiento, pH inicial e interaccion, afectan significativamente la
presion maxima de biogas.

Ho: =0 Ho: (XJ:O Ho: (’E(l)ij:o
Hi: 10 Hi: a; #0 Hi: (zo)ij£0

Para evaluar estadisticamente el efecto del tipo de pre-tratamiento, pH inicial e interaccién sobre la
presion maxima de biogas, se aplicaron las siguientes pruebas estadisticos: i) Valores individuales, ii)
Interaccion, iii) Analisis de varianza (ANOVA), iv) Prueba de normalidad, y v) POST ANOVA.

= Experimento E2

En el experimento E2 se empled un disefio experimental completamente al azar de un solo factor
con tres niveles para probar que la variacion de la relacién S/X no influye en el HY. EI modelo estadistico
para este disefio esta dado por la Ecuacién 3.6.

Y;j = u+ 1; + &; Ecuacion 3.6
Parai=1,2,..,t j=12,..,r

En la cual:
Y;; : Variable de respuesta de la j-ésima réplica del i-ésimo nivel
u : Media general (sin tener en cuenta los niveles)
7; . Efecto del i-ésimo nivel del factor
&;; « Efecto del error experimental asociado al i-ésimo nivel del factor y a la j-ésima réplica

El analisis de un disefio completamente aleatorizado para un solo factor consiste en un andlisis de
varianza, para lo cual se plantearon las siguientes hip6tesis nula (Ho) y alterna (Ha).

Hipotesis nula (Ho): La variacion de la relacion S/X no influye en el rendimiento de H.

Hipotesis alterna (Ha): La variacion de la relacion S/X influye en el rendimiento de H»
Ho: ti=0H1: 1i#0

Las hipotesis fueron probadas a través de una varianza (ANOVA) unifactorial. Al rechazar la
hip6tesis nula y aceptar la alterna, es decir que habia diferencias significativas entre los niveles evaluados,
se aplico el método de diferencia minima significativa de Fisher (LSD), para determinar cuél de los niveles
era estadisticamente diferente con un nivel de significancia del 5%.
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Los tres niveles del factor relacion S/X fueron 2,4y 6 g DQO.g* SV y la variable de respuesta fue
el HY (mol.mol* CH removidos).

3.2 RESULTADOS Y DISCUSION

3.2.1 EFECTO DEL PRETRATAMIENTO DEL INOCULO Y pH INICIAL

En la Tabla 3.8 se presenta la caracterizacion en términos de AME de los indculos, antes y después
de los pretratamientos. Se observa que el inéculo aclimatado presenté una AME de 0,26 g DQO cra.g™
SV.d?, este valor es comparable con lodos anaerobios que presentan una alta actividad microbiana en la DA
(Schneiders et al., 2013), es decir, que esta magnitud es un reflejo de que la aclimatacion fue realizada
adecuadamente v, de la capacidad del inéculo tanto para producir metano como para consumir hidrégeno
debido a la coexistencia de BCH y BPH.

Tabla 3.8 Actividad Metanogénica Especifica en el indculo

Inéeulo AME Inhibicién de la AME
(9 DQO cHa.gt SV.dY) (%)
Aclimatado 0,26 -
Pretratamiento Térmico 0,03 88,2
Pretratamiento Quimico 0,01 97

La AME del inéculo aclimatado confirmé la necesidad de aplicar algln tipo de pretratamiento al
in6culo para inhibir la presencia de BCH, antes de usarlo para el proceso de produccion fermentativa de
hidrégeno. Una vez sometido el indculo aclimatado a los pretratamientos, la AME disminuyé en un 97%
con pretratamiento quimico y 88,2% con pretratamiento térmico. De acuerdo con Abreu et al. (2011), los
pretratamientos térmico y quimico actlan sobre la estructura y células de los lodos granulares
metanogénicos para suprimir BCH. Por lo que, se presume que los dos pretratamientos fueron métodos
eficientes para inhibir el crecimiento y actividad de BCH presentes en el in6culo.

3.2.1.1 Produccion acumulada de biogés

En la Figura 3.8 donde se presentan las curvas de produccion acumulada de biogas para el
pretratamiento quimico y térmico, se observa que después de una fase de latencia de 24 h y 48 h
respectivamente, se inici6 la produccion continua de biogéas, la cual fue creciente durante 96 h, para
posteriormente describir un “zigzag” decreciente. La maxima produccion de biogas fue 91 mL para Qco5.4
y 86 mL para Tco5.0 en condiciones normales (CN 1 atm, 25°C).
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Figura 3.8 Produccién acumulada de biogas (CN 1 atm, 25°C)

De acuerdo con Norli et al. (2011) y Pirc et al. (2012) el comportamiento observado puede ser el
resultado de cambios en las poblaciones dominantes, por ejemplo arqueas hidrogenotroficas, las cuales
consumen el biogés. También, para este experimento (E1) el “zigzag” de las curvas de presion acumulada
es atribuido principalmente, a la variacion de la temperatura ambiente. De acuerdo con la teoria cinética
molecular de los gases, la temperatura influye directamente en la energia cinética de las moléculas de gas,
lo que afecta la presion ejercida por los gases dentro del recipiente que las contiene (Luo et al., 2010b,
Saratale et al., 2013). Este que es un fendmeno fisico no tuvo influencia sobre la produccion de biogas, pero
influy6 sobre la presion que ejercieron las moléculas del biogas, provocando un comportamiento en “zigzag”
gue fue mas evidente después de las 100 h, cuando la tasa de produccion de biogéas presenté un
comportamiento constante con tendencia a disminuir. De la Figura 3.9 se puede establecer que, durante toda
la ventana de observacion, se formaron dos zonas o regiones horarias de temperatura dentro del rango
mesofilico. La region 1 o zona de temperatura baja (entre 29°C y 32 °C) comprendida entre las 8:00 y 12:00
(medio dia) y la region 2 o zona de temperatura alta (entre 32 y 34,5 °C) comprendida entre las 12:00 y
18:00 (final de la tarde) (Figura 3.9a). La amplitud de estas regiones se conservo durante toda la ventana de
observacion (Figura 3.9b) indicando de alguna manera, que el proceso estuvo expuesto a una variacion
ciclica de temperatura. Es interesante destacar que durante la fase de crecimiento exponencial de presiones
acumulada que ocurri6 dentro de las primeras 96 h, la variacién de la temperatura ambiente no tuvo una
incidencia fuerte sobre la presion del biogas, lo cual puede explicarse por el efecto de las reacciones de tipo
catabolicas entre el sustrato e indculo que al ser exotérmicas podrian haber liberado calor dentro del reactor
conservando su temperatura interior. Por lo anterior, se puede concluir parcialmente que la variacién de la
temperatura ambiente introduce una perturbacién en los resultados de las curvas de presion, no asi en la
produccion de biogas y para este tipo de experimentos donde se aplica el método manométrico como
herramienta de seguimiento indirecto a la produccion de biogas resulta inadecuada la variacion de la presion
por efecto de fuerzas fisicas y no por el proceso bioldgico.
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Figura 3.9 Variacion de la temperatura ambiente

Los analisis de cromatografia de gases (Figura 3.10) indicaron que el biogas producido estuvo
compuesto principalmente por CO2 Hz, y CHa. En las primeras 100 h fue mayor el contenido de H, (20 a
30%) respecto al CH4 (0 a 10%), lo cual corresponde con una mayor produccion molar de hidrégeno, por lo
gue se puede argumentar que en este periodo el proceso estuvo dominado por acidogénesis o fermentacién
de carbohidratos.
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Figura 3.10 Composicion molar del biogas

Los porcentajes de hidrogeno (20 a 30%) fueron consistentes con los observados en experimentos
similares (O-Thong et al., 2011). En esta etapa, las bacterias acidogénicas toman los carbohidratos que se
encuentran en el medio en forma soluble (glucosa y sacarosa), y los excretan como sustancias organicas en
forma de AGV (&cido acético, butirico, propiénico y lactico entre otros) e H, principalmente (Pavlostathis,
2011, Hallenbeck, 2013). En experimentos similares en los que se usan indculos mixtos, esta produccion de
H, se asocia con la presencia de Clostridium o Enterobacter que sobreviven después de los diferentes
pretratamientos (Wang y Wan, 2008).

Después de 100 h, se observa que el contenido de H disminuyo rdpidamente y se inicio la formacion
de CHy4, este comportamiento describe una metanogénesis incipiente, que se asocio con la presencia de
arqueas metanogenicas hidrogenotroficas, las cuales usan el H, como donador de electrones para producir
CH. (Aquino y Chernicharo, 2005b, Reginatto et al., 2011), su presencia se atribuye a que los
pretratamientos no fueron 100% eficientes, permitiendo que estos microorganismos reactivaran sus
funciones metabdlicas. Basados en el comportamiento observado, es posible argumentar que el efecto inicial
de los pretratamientos fue efectivo durante las primeras 100 h y durante este periodo tuvo lugar la
fermentacidn tipo acidogénica.
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De acuerdo con Xiao et al. (2010), los cambios en la formacidn de productos (H. y CH4) pueden ser
atribuidos a cambios en la poblaciones microbianas dominantes, estimuladas por los sustratos dominantes,
debido a que con la formacion de H: se produce el agotamiento de carbohidratos necesarios para que BPH
desarrollen sus actividades metabolicas y se establecen condiciones propicias para el recrecimiento de BCH,
pues queda en el medio una mezcla de acidos grasos volatiles, H, y CO-. Para evitar este consumo, Kannaiah
et al. (2013) recomiendan en procesos continuos donde no hay agotamiento del sustrato, aplicar nuevamente
el pretratamiento del in6culo después de 96 h, debido a que un solo ciclo de pretratamiento no es suficiente
para evitar el re-crecimiento BCH.

3.2.1.2 Reduccion de carbohidratos y reduccion de AGV

Cada uno de los experimentos mostré una conversion completa de carbohidratos y una disminucion
en el contenido de AGV (Tabla 3.9). Partiendo de la base de que los carbohidratos son la fuente de carbono
preferida para la produccién fermentativa de hidrogeno (Hawkes et al., 2002), y el acido lactico ha sido
empleado como sustrato para la produccién de hidrégeno (Wu et al., 2012), ademas de que es comin
encontrar en el agua residual del proceso de extraccion de almidon de yuca, carbohidratos y AGV
representados principalmente por acido lactico (Colin et al., 2007), es posible suponer que estos fueron
reconocidos por los microrganismos como co-sustratos fermentables y que la produccion hidrégeno se
realizd a través de la ruta metabdlica de lactato/acetato (Matsumoto y Nishimura, 2007, Juang et al., 2011).

Tabla 3.9 Carbohidratos y AGV al inicio y final del experimento, Reduccién de AGV y pH final

: CH (mg.L") Reduccion AGV (mg A. Acético.L") Reduccion de :
Experimento de CH (% AGV (% pH final
Inicial Final e CH (%) Inicial Final (%)
Qco5,7 239+26 95,1+0,5 1.616 + 142 209+0,1 6,05 + 0,06
Qco5,4 250+6,6 949+13 1.580 + 106 22,6+0,1 5,93 +0,07
Qco5,0 24,6 +85 95,0+1,7 1.668 + 90 18,3+0,1 576+0,11
491 2.042
Tco5,7 315+6,5 936+1,3 1.596 + 334 219+0,2 6,08 £0,17
Tco5,4 3,1+1,1 93,7+£0,2 1.578 + 292 22,7+0,1 6,02 +0,11
Tco5,0 259+3,0 94,7+0,6 1.636 + 82 199+0,1 5,85+ 0,04

+ Desviacion estandar; n =3

Altas reducciones de carbohidratos han sido reportadas en estudios similares (Wang y Wan, 2008,
Lucas et al., 2015) asociados con una alta afinidad de los microrganismos por el sustrato. En este
experimento, la alta reduccion de carbohidratos también se debe a su baja concentracion inicial, de acuerdo
con Kalyuzhnyi (1997) las bacterias acidogénicas por su rapido crecimiento pueden agotar el sustrato (gj.
glucosa o carbohidratos) en menos de 20 h. Por esta razon, los carbohidratos que son el sustrato preferido
por las BPH, alin en bajas concentraciones son rapidamente consumidos en procesos de fermentacion oscura
(Fernandez et al., 2011).

3.2.1.3 Rendimiento de hidrégeno (HY)

En la Figura 3.11 donde se presenta el rendimiento maximo de hidrégeno (HYmax) durante las
primeras 100 h del experimento en fase acidogénica, se observa la influencia del pH inicial sobre el proceso,
de acuerdo con un hallazgo similar presentado por Khanal (2003). Con el pretratamiento térmico el HY
disminuy6 a medida que se incrementd el pH. Asi, se observd que el mayor HY fue obtenido con la
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combinacién Tco5,0 (1,25 mol Hz. mol* CH). Sin embargo, la tendencia de la curva de HY a incrementar
con la disminucidn del pH sugiere que la zona de optimizacion del pH en combinacion con el pretratamiento
térmico podria encontrarse con valores de pH inferiores a 5,0. En ese caso, las rutas metabdlicas podrian ser
diferentes.
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Figura 3.11 Rendimiento maximo de hidrégeno (Y max)

Respecto al tratamiento quimico, el HY también mostr6 una dependencia con el pH, sefialando que
el maximo valor (1,10 mol H..mol*CH) se obtuvo con la combinacién Qco5,4 y con valores de pH inferiores
0 superiores a 5,4 el rendimiento disminuyd, es decir que alrededor de este pH podria ubicarse la zona de
optimizacién para esta variable en combinacion con el pretratamiento quimico. Los rendimientos de H;
observados fueron semejantes a los reportados en estudios similares, en los que han empleado in6culos
puros 0 mixtos con sustratos que se diferencian en algunas caracteristicas como pureza y concentracion
(Chen et al., 2008a, Cappelletti et al., 2011, Norli et al., 2011).

Los bajos rendimientos de hidrégeno obtenidos en los tratamientos Qco5,7 (0,20 mol Hz.mol* CH)
seguido de Tco5,7 (0,58 mol H,.mol* CH) pueden ser atribuidos al recrecimiento incipiente de BCH, las
cuales en rangos de pH mas cercanos a la neutralidad pueden encontrar mejores condiciones ambientales
para restituir sus funciones fisiol6gicas (Torres et al., 2008), y conseguir la estabilidad que necesitan para
llevar a cabo la formacion de metano a partir del consumo de hidrégeno. De esta manera, se observé que el
pH inicial entre 5,4 y 5,0, donde se encontré el mayor HY, también ayudé a prolongar la inhibicién de BCH
obtenida con los pretratamientos (térmico y quimico), lo cual es congruente con lo expuesto por Grimmler
etal. (2011).

La similitud entre los rendimientos maximos observados en la combinacién Tco5,0 y Qco5,4, no
permitié diferenciar estadisticamente un pretratamiento de otro (p=0,533), es decir, que el HY no fue
influenciado por este factor. Mientras que el pH inicial tuvo una influencia significativa sobre el rendimiento
de hidrégeno (p<0,005). Adicionalmente, es importante resaltar la necesidad de usar algun tipo de
pretratamiento cuando se emplean indculos mixtos para la produccién fermentativa de hidrgeno, debido a
que estos tal como se demostr6 con los resultados de AME, contienen BCH que no indeseables en procesos
de produccién de hidrégeno (Venkata Mohan, 2009).

Al revisar las ventajas de cada uno de los métodos, se encontré que el tratamiento térmico a pequefia
escala, por su simplicidad y rapidez, es aceptado tanto para inhibir BCH como para proporcionar estabilidad
del in6culo, frente al recrecimiento de BCH (Goud et al., 2014). Igualmente, la combinacién con pH de 5,0



Capitulo 3 77

permite una mejor actividad de la enzima hidrogenasa, lo que incentiva el aprovechamiento de
carbohidratos, formacion de acidos organicos, H, y CO, (Masset et al., 2010) y desde una perspectiva
econdmica, podria resultar mas benéfico al requerir menor cantidad de alcalinizante, debido a que el agua

residual del proceso de extracciéon de almidon de yuca, generalmente presenta bajos valores de pH, entre
4,0y 4,5.

3.2.2 EFECTO DE LA RELACION S/X

De manera general, los andlisis de cromatografia de gases indicaron que el biogas estaba constituido
por una mezcla de H. y CO,, libre de CHs, (Figura 3.12), indicando la ocurrencia de la fermentacion oscura
y ausencia de actividad metanogénica en el lodo; esta Gltima como resultado del pretratamiento térmico
aplicado. Para todas las relaciones S/X el contenido de H, en el biogés se incrementd a medida que
transcurrié el tiempo de la fermentacion hasta encontrar un valor maximo a partir del cual mostré una
tendencia a disminuir en el caso del sustrato S1 0 a mantener su contenido en el caso del sustrato S2. Lo
anterior describe el comportamiento esperado en los ensayos tipo “batch” o discontinuos en los cuales no
hay renovacidn del sustrato y, por lo tanto, se espera un agotamiento del sustrato hacia el final del periodo
de observacion que en este caso se expresa a traves del cese o disminucion en el contenido de biogas.
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Figura 3.12 Composicién porcentual del biogas

El contenido maximo de H; en el biogés, tanto para S1 como para S2 en cualquiera de las relaciones
S/X no fue superior a 51%, esto se debe a que la composicion inicial de los sustratos fue similar y ademas
indica, una fuerte utilizacion del sustrato por parte de la biomasa. En un experimento similar usando un
sustrato sintético con una concentracion de 11g.L* de sacarosa Liu y Shen (2004) reportaron un contenido
de H. en el biogas entre 32 'y 58%.

3.2.2.1 Consumo del sustrato, produccion de AGV y pH final
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La DQO total inicial de los sustratos (S1y S2) fue 5,8 g.L™ para todos los experimentos. S1y S2
presentaron una diferencia en la concentracion inicial de CH, 3,9 y 1,32 g.L™, respectivamente, la cual se
atribuye a que S1 es un sustrato simple donde la DQO es ejercida Unicamente por su contenido de sacarosa,
mientras que S2 corresponde con el efluente de un proceso agroindustrial parcialmente acidificado, cuyo
contenido de AGV (885 mg A.acetico.L™) y CH ejercieron la DQO inicial.

La répida reduccion de la DQO y CH observada durante el ensayo (Figura 3.13) indica la afinidad
gue presentaron los microorganismos por los sustratos. Con S1 la reduccion de DQO fue 40 + 1%, 35 + 2%
y 37 + 3% para la relacion S/X 2, 4 y 6 respectivamente; mientras que con S2 fue 56 + 2%, 48 + 7y 40 +
3% en el mismo orden. Estos niveles de reduccion de DQO que no se pueden catalogar como altos o bajos
son caracteristicos de la fermentacidn oscura, y lo que indican es la presencia de un sustrato disponible para
la fermentacion y que es probable que ocurra la produccion de AGV con la subsecuente reduccion del pH
(Cappelletti et al., 2011); acoplado a la produccién de hidrogeno que ocurre por el consumo de CH se
producen diferentes AGV y alcoholes los cuales contienen atomos de carbono que ejercen DQO (Torquato
et al., 2017), por esta razon durante la fermentacion oscura la reduccion de DQO es variable.
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Figura 3.13 Concentracién de DQO y Carbohidratos totales durante la produccion de hidrégeno a diferentes
relaciones de sustrato: inéculo

Por otro lado, una comparacion directa de la reduccion de la DQO entre el S1y S2 muestra que fue
mayor para S2, lo cual indica de manera preliminar que la produccion de AGV a partir del consumo de CH,
que son los principales compuestos que ejercen la DQO al final de un experimento que involucra la
fermentacion oscura, fue menor para S2. Adicionalmente, por la composicién del sustrato es probable que
una porcidn de los compuestos que ejercian la DQO inicial, en este caso AGV también fueron consumidos
durante la fermentacion explicando el fuerte descenso en la concentracion de la DQO observada con el
sustrato S2 (Figura 3.13 b) y a partir del cual se obtuvo una mayor reduccién de DQO. El uso de AGV (g;j.
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acido lactico y acido acético) como sustratos para produccion fermentativa de Hz ha sido previamente
reportada por Lee et al. (2010) y Ohnishi et al. (2010). Por lo tanto, es posible que durante la fermentacion
del S2 algunos AGV fueron usados como cosustratos para la produccién de H; y otro tipo AGV de cadena
mas corta como &cido butirico; esta hipotesis se ratifica con los resultados de Rojas-Chacon (1999) quien a
través del estudio de un reactor hidrolitico (reactor acidogénico) alimentado con agua residual derivada de
las rallanderias del Norte del Cauca (Colombia) observé que el &cido lactico presente en este efluente era
transformado en acido butirico, propionico y acético durante la fase acidogeénica.

Con relacién al efecto de la variacién de la relacion S/X, al final del experimento, no se observaron
diferencias significativas (p > 0,05) entre el valor medio de la reduccién de DQO con el sustrato S1. Por el
contrario, con el sustrato S2 se encontré que la reduccion media de DQO con la relacion S/X 2 difiere
estadisticamente de la observada con la relacion S/X 6 (p < 0,05). Este resultado sugiere que para un sustrato
simple como S1 la disponibilidad de sustrato por unidad de microrganismos (relacién S/X) en los niveles
evaluados no tuvo influencia sobre las rutas catabolicas responsables de la produccion de AGV, toda vez
gue estos subproductos son las principales sustancias que ejercen la DQO final y que al hacer un balance
alrededor de la DQO dan como resultado los niveles de reduccion de DQO observados. El efecto de la
variacién de la relacion S/X sobre la reduccién de DQO se evidencid al utilizar un sustrato de mayor
complejidad como el sustrato S2, mostrando que a mayor disponibilidad de sustrato por unidad de
microrganismos menor fue el consumo del sustrato, en este caso los AGV iniciales se encontraban en mayor
proporcion en el sustrato que los CH, por lo tanto, las BPH estaban expuestas a una mayor disponibilidad
de AGV. De acuerdo con Infantes et al. (2011) la eficiencia y tasa de fermentacion pueden estar relacionadas
con los efectos de inhibicion causados por la permeabilidad de los acidos no disociados a través de la
membrana celular. Una vez dentro de la célula, estos &cidos no disociados se disocian, liberando un protén
(H"), debido al mayor pH intracelular. En esta situacién, y con el objetivo de mantener el pH intracelular,
las células deben gastar energia metabdlica para excretar esos protones contra un gradiente de concentracion.
En este estudio, con el incremento la relacién S/X también se aumentd indirectamente el gradiente de
concentracion y, por lo tanto, forzando a los microrganismos a consumir mayor energia para mantener el
transporte activo de protones, limitando asi el metabolismo de las células, dando como resultado un menor
consumo de AGV y por lo tanto menor reduccion de DQO en funcion del incremento de la relacion S/X.

También al finalizar los experimentos la reduccion de CH fue superior al 92% para los dos sustratos
evaluados y no se observaron diferencias significativas (p > 0,05) entre el valor medio de la reduccién de
CH en funcién de las relaciones S/X. Eso sugiere que la alta tasa de utilizacion de los CH iniciales durante
la fermentacién no fue influenciada por el tipo de sustrato ni por la variacién de la relacién S/X. Ademas,
gue en ninguna de las relaciones S/X la concentracion de CH causé inhibicién de los microorganismos,
incluso en la relacién S/X més alta que contenia la menor cantidad de biomasa y, por tanto, mayor
disponibilidad de sustrato por unidad de microorganismo.

3.2.2.2 Produccion de AGV 'y pH final

Observando la Figura 3.14a, que muestra el comportamiento del pH y la produccion de AGV con
el sustrato S1, se puede indicar que los AGV formados fueron el resultado del consumo de carbohidratos
previamente presentado en la Figura 3.13a, y que el incremento de AGV en el sistema caus6 un dréastico
descenso en el pH. Considerando el comportamiento descrito y que el Unico sustrato disponible estaba
representado en forma de sacarosa soluble es posible suponer que la fermentacion del sustrato S1 se realizé
via produccién de acetato y butirato debido a que este tipo de acidogénesis es la mas comun cuando se usan
sustratos simples y conduce a la produccion de butirato, acetato, H, y CO, (Hasan et al., 2015), evita la
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acumulacién de equivalentes reductores inhibitorios y permite la regeneracion de los equivalentes
reductores y la sintesis de ATP (adenosina trifosfato) (Buitron et al., 2014).
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Figura 3.14 Produccion de AGV y pH final

Para el experimento con S1 se establecié una correlacion lineal negativa entre el pH del medio de
reaccion y la concentracion de AGV (R*> 0,9555) es decir que la produccion de AGV disminuy6 a medida
que disminuy0 el pH, este comportamiento que fue similar en las tres relaciones S/X describe a un ciclo de
retroalimentacion negativa caracteristico de la fermentacion acidogénica en la cual la tasa de formacion o
produccion de AGV disminuye debido a que la acumulacién de AGV produce un descenso en el pH con la
consecuente inhibicion del proceso de fermentacion (Trad et al., 2015). Al finalizar el experimento, la
concentraciéon maxima de AGV para la relacion S/X 2 fue significativamente mas alta que la observada con
la relacion S/X 4 y S/X 6 (p<0,05) los valores fueron 622 + 29, 352 + 13 y 289 + 79 mg A.acético.L™
respectivamente. Este resultado indica que la produccion de AGV fue influenciada por la variacion de la
relacion S/X, y que disminuy6 a medida que se increment6 la relacién S/X. Este resultado puede ser
explicado a través del planteamiento de Stavropoulos et al. (2016) quienes exponen que, en condiciones
inadecuadas de pH, incluso las BPH gastan el ATP producido para mantener la neutralidad en su interior,
en vez de producir hidrégeno y conjuntamente AGV. En el experimento E2 el incremento de la relacion S/X
se realizo disminuyendo la concentracion de solidos volatiles iniciales, es decir, disminuyendo la biomasa,
y al iniciar la fermentacion se fomentaron condiciones acidas promovidas por la formacion de AGV, estas
dos condiciones influyeron sobre el gradiente de concentracién de hidrogeniones (H*) por unidad de
microrganismo (o gradiente especifico). Por lo tanto, al haber menos microrganismos en el medio debido al
incremento de la relacién S/X, mayor era el gradiente especifico de H+ por lo que, mayores niveles de ATP
debian usar los microrganismos para mantener su neutralidad, sacrificando la produccion de AGV. Un
resultado similar fue explicado por Castro-Villalobos et al. (2012b) argumentando que la tasa de generacion
de biohidrogeno y por lo tanto de AGV depende de la concentracion de la biomasa debido a que el
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incremento en la concentracion de los productos de la fermentacion (AGV) eleva los requerimientos de
energia (ATP) para el mantenimiento celular por el efecto contrario que ejerce sobre el pH.

Con relacién al S2, su composicion inicial permite suponer que la ruta de fermentacién fue distinta
a la observada con S1, y que puedo ser la ruta de fermentacion de lactato/acetato la que tuvo lugar con este
sustrato, debido a que se ha reportado que en agua residual del proceso de extraccién de almidén de yuca
los AGV iniciales se relacionan principalmente con &cido lactico seguido de &cido acético (Colin et al.,
2007, Gomes et al., 2016); Gomes et al. (2016), y que el &cido lactico en presencia de acetato puede ser
usado como sustrato para la produccion fermentativa de hidrégeno (Grause et al., 2012, Wu et al., 2012).

En la Figura 3.14 b se observa que con el sustrato S2 la produccion de AGV no disminuyé
significativamente el pH del medio de reaccidn. Este resultado que es contrario a lo esperado (debido a que
la produccion de AGV deberia disminuir el pH del medio), puede ser consecuencia del incremento de
alcalinidad bicarbonatica (AB) (Figura 3.15). De acuerdo con Xiao et al. (2010), en procesos de
fermentacion oscura con baja concentracién de CH (por ej. < 1.603mg.L™) como la que present6 S2, se
favorece la liberacion de amonio (NH4*-N) a partir de la hidrolisis del lodo. Por su parte, el ion amonio es
una especie con la capacidad de incrementar el pH y la alcalinidad en los sistemas de fermentacién
(Sittijunda et al., 2010). Asi, la formacidn de esta especie podria haber evitado un dramatico agotamiento
del pH tras la produccion de AGV, y permitido sostener el pHen 5,5+ 0,2 paraS/X 2y en 5,4+ 0,1 para la
relacién S/X 4 y S/X 6. Este efecto no fue evidenciado con la fermentacién de S1 debido a que la
concentracion de CH fue superior a lo sugerido por el autor y ademas no hubo formacion de AB.
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Figura 3.15 Alcalinidad Bicarbonatica

En el caso del sustrato S2, la produccion de AGV se incrementd con el aumento de la relacion S/X,
contrario a lo observado con S1, indicando un mayor a aprovechamiento del sustrato para la produccién de
AGV. Sin embargo, la actividad bioldgica de las BPH estuvo fuertemente ligada a las condiciones
ambientales, que en este caso fue favorecida por un control imprevisto del pH gracias a la formacion
accidental de AB. Por lo que es posible resaltar la importancia de controlar el pH de la fermentacion oscura
en un nivel Optimo para evitar el gasto de energia (ATP) que se ocasiona por la presencia de acidos
disociados. Asi, con una menor cantidad de biomasa (mayor relacion S/X) se obtuvo un mayor rendimiento
de AGV lo cual se observo al finalizar el experimento cuando se encontraron diferencias significativas
(p<0,05) entre las concentraciones de AGV, las cuales fueron 1.032 £+ 52, 1.347 + 34 y 1.480 + 44 mg
HAC/L para S/X 2, S/X 4y S/X 6 respectivamente.

3.2.2.3 Produccion acumulativa de biogéas (Pg), Rendimiento de biogés e
hidrogeno y tasa de rendimiento especifico
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Los parametros cinéticos de las curvas de produccion acumulada de biogas (Pg) estimados segun la
Ecuacion 3.4 se presentan en la Tabla 3.10. La produccion acumulada de biogas presento un buen ajuste a
la ecuacion de Gompertz modificada (R? > 0,89, ver Tabla 3.10). Los resultados del andlisis de varianza
(ANOVA) sugiere que los pardmetros estimados (£, Rm y P) a diferentes relaciones S/X para diferentes
sustratos (S1y S2) fueron estadistica y significativamente diferentes (p < 0,05). Sin embargo, cuando se
realizd una comparacion interna de los pardmetros cinéticos a nivel de sustrato con cada relacion S/X se
observo que la fase de latencia (A) no estuvo influencia por la variacién de la relacion S/X, es decir, que este
factor no tuvo influencia sobre este parametro cinético a nivel de cada sustrato. Por lo que en promedio para
cada sustrato (S1y S2) la fase de latencia (A) fue 6,8 + 0,37 hy 27,9 + 1,1 h respectivamente, la notable
diferencia en estos valores se atribuye a las caracteristicas propias del sustrato, debido a que el indculo fue
el mismo. De acuerdo con Chou et al. (2008), la fase de latencia representa el tiempo de germinacion de los
microorganismos formadores de esporas que generan H,, para este estudio se encontré que la fase de
latencia de S2 fue 4,1 veces mayor respecto a S1, este retraso se puede atribuir a la naturaleza compleja de
los enlaces del almidon (enlaces-a) comparada con los enlaces simples de la sacarosa, tal como lo sugiere
Khanal (2003).

Tabla 3.10 Resumen de los datos obtenidos para la produccion acumulada de biogés a diferentes relaciones

SIX
Sustrato
Parametro il <2
Relacion S/X
2 4 6 2 4 6
£ (h) 6,14 £ 0,26 6,59 + 0,49 7,68 £0,35 26,90 £ 0,95 27,09 +1,27 29,77 +£1,13
Rm (mL.h) 17,17 +0,82 13,35+0,89 13,26 £ 0,54 0,10 +£0,01 0,13 £0,04 0,13 +0,03
P (mL) 204,28 +3,02 210,30+7,35 262,97+8,83 @ 14551+8,39 131,77+10,49 & 118,26 +8,78
Ajuste R? 0,97 0,92 0,96 0,91 0,90 0,89

El resultado anterior sugiere que un sustrato simple (S1) disminuye significativamente el tiempo de
germinacion de las BPH, mientras que un sustrato de mayor complejidad (S2) lo incrementa. Para la
produccion bioldgica de hidrégeno a mayor escala, este resultado puede tener un impacto importante sobre
la duracion del periodo de arranque de los reactores productores de hidrégeno (hidrogenogénicos),
mostrando que la complejidad del sustrato debe incluirse dentro de la lista de factores principales como
TRH, carga organica, nutrientes, pH y tipo de inéculo, que afectan esta etapa (Bakonyi et al., 2014), asi
como explorar la posibilidad de que sustratos mas complejos puedan sufrir una etapa previa de hidrélisis
para reducir el periodo de arranque de estos reactores.

Con relacidn a los otros pardmetros cinéticos se observo que para el sustrato S1 se obtuvo la mayor
tasa de producciéon (Rm) con la relacién S/X 2 (17,17 + 0,82 mLpiogss-h™t) mientras que la mayor produccion
potencial (P) fue obtenida con la relacién S/X6 (262,97 + 8,83 mL piogs). Estos resultados son congruentes
con el planteamiento del experimento, debido a que esta mostrando que en presencia de mayor biomasa
(relacion S/X 2) se incrementa la velocidad a la cual se utiliza el sustrato. Sin embargo, cuando se reduce la
biomasa (relacion S/X 6) también se reduce el gasto energético por mantenimiento celular permitiendo
obtener una mayor produccion de biogés. De esta manera, con el objetivo de maximizar la produccion biogés
a partir del sustrato S1 resulta de mayor interés disminuir el contenido de biomasa con relacion al sustrato
disponible debido a que los resultados anteriores relacionados con el consumo del sustrato mostraron que
también en la relacién S/X 6 se consumié casi la totalidad de los carbohidratos por lo que no habia un
desacople entre el anabolismo y catabolismo
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Figura 3.16 Produccion acumulada de biogas (Condiciones normales 1 atm, 25°C)

Por otro lado, los resultados del analisis estadistico de los parametros cinéticos Rm y P del sustrato
S2 indicaron que no habia diferencias significativas entre estos al variar la relacion S/X. Teniendo en cuenta
que la relacion S/X afecta significativamente tanto las caracteristicas cinéticas y metabdlicas de los
microorganismos (Liu, 1996) y que estudios similares han demostrado que el retraso significativo en la fase
de latencia como el observado en este estudio con S2 (Figura 3.16 b) puede asociarse con la presencia de
acido lactico (Kim et al., 2012b), es posible suponer que en el caso de la fermentacion del sustrato fueron
las caracteristicas metabdlicas de los microorganismos las que influyeron para que en las tres relaciones S/X
la cinética reaccién y por tanto los pardmetros cinéticos (Rmy P) fueran similares, toda vez que la Pg con
S1 puede atribuirse tnicamente al consumo de CH, debido a la materia organica disponible estaba representa
por el contenido de sacarosa adicionada, mientras que para S2, la Pg pudo ser consecuencia del consumo
paralelo entre CH y AGV representados inicialmente por acido lactico. Finalmente, se observd que la Pg
fue significativamente mayor con S1 respecto a S2 para cual relacion S/X evaluada, este resultado es
consecuencia de la diferencia en la concentracion inicial de CH la cual fue notablemente mayor para S1.

El rendimiento de biogas (BY) durante la fermentacion de S1y S2 se presenta en la Figura 3.17. En
los dos casos, el rendimiento de biogas fue creciente hasta encontrar un valor maximo, a partir del cual
presento una tendencia a disminuir. También se observé una notable diferencia entre los valores de S1y S2,
siendo mayores los obtenidos con S2. Esta diferencia puede ser causada por la disminucién del pH del medio
de reaccidn, provocado por la produccion de AGV, en el caso de S1. De acuerdo con Infantes et al. (2012),
la energia requerida para el mantenimiento celular es mayor cuando el pH es bajo. En consecuencia, es
posible suponer que la liberacion de electrones como hidrégeno molecular, disminuy6 proporcionalmente
con el descenso del pH. Por lo tanto, la energia producida derivada de la transformacion de los carbohidratos
fue usada para el mantenimiento celular, sacrificando el crecimiento celular y con ello la liberacion de Ho.

Aunque estudios recientes demuestran que es posible la produccion de H, a pH inferior a 3,0 (Mota
et al., 2018), estos resultados ocurren bajo condiciones de flujo continuo donde no hay agotamiento de
sustrato y por lo tanto, los microorganismos pueden suplir el gasto de energia adicional que supone el
mantenimiento celular bajo condiciones adversas, sin sacrificar el crecimiento celular ni la produccion de
biogés.

Otro aspecto interesante del rendimiento de biogas, es que para el sustrato simple (S1) el
rendimiento maximo no fue afectado significativamente por la relacion S/X, obteniendo un valor maximo
de 2,4,2,5y 2,3 mol.mol* CH; para para S/X 2, 4y 6 respectivamente (Figura 3.17 a). Mientras que con el
sustrato complejo (S2) se observo una relacion inversamente proporcional entre el maximo rendimiento de
biogés y la relacion S/X, siendo mejor el rendimiento con S/X 2, seguido de S/X 4 y por ultimo S/X 6. Este
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resultado es similar con lo expuesto por Chen et al. (2006) y Lucas et al. (2015) quienes afirman que existe
una relacion S/X para cada tipo de sustrato que mejora el rendimiento de Hy; en este caso la disminucién de
la relacion S/X mejord el rendimiento de biogéas, lo cual podria asociarse tanto con un mejor
aprovechamiento del sustrato, favorecido por el buen microambiente de amortiguacioén que beneficio la
fermentacion como por el tipo de sustrato que pudo influir sobre las caracteristicas metabdlicas de los
microorganismos.
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Figura 3.17 Rendimiento de biogas (Condiciones Normales: 1 atm, 25°C)

Con relacion al HY, en la Figura 3.18 se observa un comportamiento similar al presentado por el
rendimiento de biogas (Figura 3.17). Esta similitud, permite validar para los ensayos de PBH, el método
manométrico como una herramienta sencilla y de bajo costo, que complementada con analisis de
cromatografia gaseosa, puede describir adecuadamente el proceso acumulativo de biogas e hidrégeno. El
método manomeétrico que tradicionalmente ha sido empleado en los ensayos de PBM (Fdz-Polanco et al.,
2006) recientemente ha sido empleado en estudios similares, orientados a la produccién bioldgica de
hidrégeno (Marone et al., 2017).
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Figura 3.18 Rendimiento de hidrégeno (Condiciones Normales 1 atm, 25°C)

En general, el HY para S1 no fue afectado por la relacién S/X, los valores maximos observados
fueron 1,20, 1,17 y 1,25 mol H,.mol CH; para la relacién S/X 2, 4 y 6 respectivamente (Tabla 3.11); estos
valores que son muy bajos al compararlos con el rendimiento tedrico maximo de 8 mol Hz..mol* CHr con
acido acético como Unico subproducto final 0 4 mol Ha.mol CHr con acido butirico como metabolito
soluble producido (Luo et al., 2010a), permiten respaldar la tesis de que bajo condiciones adversas de pH
los microorganismos gastan energia adicional para el mantenimiento celular y por lo tanto, es menor la
energia liberada, en este caso representada en un bajo rendimiento de hidrégeno.
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Tabla 3.11 Valores de los pardmetros cinéticos del ajuste al modelo de Gompertz modificado y el efecto de la
relacién S/X sobre el rendimiento de hidrdgeno

Sustrato
Parametro = S
Relacion S/X
2 4 6 2 4 6

Rm (mL.h?) 10,21 12,20 12,86 7,64 7,32 4,72
P (mL) 107,58 121,82 105,38 134,25 114,64 112,64

£ (h) 11,59 6,48 14,54 19,88 23,40 23,16

Ajuste R? 0,98 0,99 0,89 0,91 0,83 0,79

HY (mol Hz.mol* CHy) 1,20 1,17 1,25 1,98 1,49 1,36

Por el contrario, el HY para S2 fue afectado significativamente por la relacion S/X, presentando
decrecimiento desde 1,98 hasta 1,36 mol H,.mol™ CH; con el incremento en la relacién S/X desde 2,0 hasta
6,0 g DQO.g! SV, respectivamente. Un comportamiento similar fue observado por Reddy et al. (2017)
usando como sustrato bagazo de cafia solubilizado. EI HY del presente estudio, es comparable con 1,72
mol.Hz.mol* glucosa reportado por Wang et al. (2017b) usando como sustrato almidén de yuca.

Aunque la disminucion del HY con incremento de la relacion S/X puede ser causado por varios
factores, Reddy et al. (2017) afirman que a mayor relacién S/X los microorganismos solo pueden convertir
la fraccién soluble del sustrato en hidrégeno, debido a las etapas limitantes en los procesos de fermentacion,
entre las que se encuentra la hidrdlisis. Este planteamiento permite aclarar las diferencias observadas entre
el HY con S1y S2 y es soportada en este estudio con los resultados de la tasa de produccién especifica
(TPe) presentada en la Figura 3.19, la cual segln Intanoo et al. (2014) es (til para indicar la capacidad de
los microorganismos para producir hidrégeno a partir de compuestos organicos. En esa Figura se observa
gue para el sustrato S1, el cual es un sustrato simple de tipo soluble, la TPe se increment6 con el aumento
de la relacion S/X (R? > 0,99), es decir, que hubo una mayor utilizacion del sustrato por unidad de
microorganismo, cuando se disminuyd la concentracién de microorganismos debida al incremento en la
relacion S/X. Desde un punto de vista de escalamiento del proceso, este resultado es interesante porque
implica menores requerimientos de biomasa para obtener el mismo HY, a partir de un sustrato simple.
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Figura 3.19 Tasa y produccion especifica de hidrégeno

Sin embargo, con un sustrato de mayor complejidad, como el sustrato S2, la TPe no present6 una
correlacion lineal con la relacion S/X, la TPe para la relacion S/X 4 y S/X 6 no fueron estadisticamente
diferentes (p > 0,05), indicando de esta manera que entre la relacion S/X 4 y S/X 6 la capacidad de los
microorganismos para producir hidrogeno a partir del sustrato S2 fue afectada por una mayor disponibilidad
de sustrato por unidad de microorganismos y, esa afectacion fue expresada tanto en la disminucion del



Capitulo 3 86

potencial de produccidn de hidrogeno especifico (Figura 3.19 b) como por el decrecimiento en el HY (Figura
3.18b y Tabla 3.11).

Con los sustratos S1 y S2 los microorganismos presentaron diferentes tendencias en la tasa
especifica de produccién potencial de hidrégeno (Ps) con relacion a la variacion de la relacion S/X (Figura
3.19 b). Con S2 la Ps mostr6 una tendencia disminuir con el incremento de la relacién S/X. De esta manera,
la mayor Ps fue observada con S2 y la relacion S/X 2 (61,72 mL H,.g™ DQO adicionada), debido a que la Ps
esta relacionada con el tipo de sustrato y que sus propiedades condicionan los procesos metabdlicos a través
de los cuales los microorganismos extraen la energia y nutrientes contenidos en el sustrato es posible
suponer que para usar el sustrato S2 los microorganismos necesitaron de procesos mas complejos que les
permitiran usar el acido lactico romper los enlaces por lo que estos procesos pudieron ser favorecidos por
la presencia de mayor biomasa inicial (menor relacion S/X).

3.3 CONCLUSIONES PARCIALES DEL CAPITULO 3

Los pretratamientos térmico y quimico presentaron un efecto inicial sobre las BCH, sin embargo,
estos microorganismos pudieron recuperar sus actividades metabolicas debido a cambios en la
disponibilidad de sustratos. La produccion fermentativa de hidrégeno fue afectada unicamente por el pH
inicial, entre 5,0 y 5,4 y no por la interaccion con el tipo de pre-tratamiento. Sin embargo, el pretratamiento
del inéculo fue necesario para retardar el efecto de las BCH. Debido a que los mayores rendimientos de
hidrégeno fueron observados en la combinacién Tco5.0 (1,25 mol H,. mol? CH) seguido de la combinacion
Qco05.4 (1,10 mol H..mol* CH) se puede concluir que estas combinaciones son mas las adecuadas tanto
para pretratar el indculo mixto establecer una condicion de pH para la fermentacion oscura del agua residual
de proceso de extracciéon de almidon de yuca. Aungue no se pudo establecer una diferencia significativa
entre los dos métodos de pretratamiento del indculo, en esta investigacién se selecciond el pretratamiento
térmico como el método mas apropiado para eliminar las BCH en el indculo mixto, teniendo en cuenta su
simplicidad y rapidez, ademas que en combinacion con un pH de fermentacién entre 5,0 y 5,4 podria reducir
los requerimientos de un alcalinizante

Para el sustrato simple S1, la relacion S/X no influy6 significativamente sobre el HY debido
principalmente al efecto negativo de la reduccion del pH ocasionado por la produccion y acumulacion de
AGV. El incremento de la relacién S/X con el sustrato S1 influyé sobre la Tasa de Produccion Especifica
de Hidrégeno (TPe) mostrando que incluso con una relacién S/X alta (6,0 g DQO.g* SV.) la tasa de
utilizacién del sustrato por unidad de microorganismo no se afectd, conservando el acople entre los procesos
catabdlicos y anabdlicos. Sin embargo, es importante resaltar que este resultado estd fuertemente
relacionado con las caracteristicas del sustrato, asi parea el sustrato simple, la mejor TPe fue 34,73 mL H..g"
1 SV.h con larelacién S/X 6,0 g DQO.g! SV.

Para el sustrato S2, la relacion S/X influy6 sobre el rendimiento de hidrogeno. EI maximo
rendimiento de hidrégeno de 1,98 mol.mol* CH; fue encontrado con la relaciéon S/X 2,0 g DQO.g* SV con
una tasa de produccién especifica de hidrégeno de 6,60 mL H,.g? SV.h?. Inicialmente estos resultados
sugieren que la produccién bioldgica de hidrogeno a partir de agua residual del proceso de extraccion de
almidon de yuca es factible, pero que a diferencia de un sustrato simple como la sacarosa, se requiere de
una menor disponibilidad de sustrato por unidad de microorganismo (menor relacion S/X) para extraer la
energia contenida en el sustrato debido a que este tipo de sustrato, ya sea por su contenido de inicial de AGV
o por los enlaces que presenta la materia organica, obliga a los microrganismos a utilizar una ruta metabdlica
en la cual pueda emplear el acido lactico como cosustrato y a implementar una etapa hidrolitica que retrasa
la fermentacion y por lo tanto el uso de energia quimica (ATP) que no se transforma en hidrégeno. Por lo
anterior, es posible que a través del control de la condiciones ambientales y operacionales se pueda mejorar
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el rendimiento de hidrdgeno a través de la fermentacion oscura del sustrato S2. Entre esas variables se resalta
la importancia de controlar el pH de la fermentacion a través de un ambiente con la adecuada capacidad
buffer que neutralice los AGV producidos y el control de la relacion S/X para evitar el desacople entre el
anabolismo y el catabolismo.

Finalmente, los resultados de esta investigacion mostraron que el método manométrico representa
una herramienta sencilla para el seguimiento de la produccion acumulada de biogés en ensayos de PBH.

3.4 RECOMENDACIONES

Debido a la efectividad del método manométrico para seguir la evolucion de la produccion
acumulada de biogas e hidrégeno, se recomienda en estudios de flujo discontinuo suspender perlas de NaOH
en el headspace para atrapar el CO. y de esta manera, relacionar directamente la presién acumulada con la
presion de hidrdgeno, siempre que los analisis de cromatografia comprueben la ausencia de otros gases,
tales como metano. Ademas, la eliminacion de CO; en el gas podria inducir a la transferencia del CO;
disuelto hacia la fase gaseosa y de esa manera, se contribuiria a eliminar la acetogénesis (consumo de Hy)
debido a que este grupo de bacterias no son sensibles a los pretratamientos y, por lo tanto, su presencia
podria causar el consumo de hidrogeno.

Se sugiere usar unidades experimentales de mayor tamafio que contribuyan a minimizar el error
experimental, debido a que la concentracidn inicial del in6culo fue bastante alta se tuvo una dificultad mayor
para cuantificar volumenes de lodo entre 5y 10 mL. Con unidades experimentales de 1 0 2 L se podria
disminuir el error experimental al requerir mayores vollimenes de inéculo y con ello garantizar una mayor
repetitividad entre las réplicas.

Debido a la rapida evolucion de las curvas de presion acumulada en la produccién fermentativa de
hidrégeno, se recomienda integrar en estos estudios de flujo discontinuo mediciones en linea. Para preservar
la aplicacion de métodos econémicos y de facil adquisicion se recomienda el uso sensores de H- de bajo
costo como el MQ-8 que pueden ser programados con plataformas como Arduino que poseen un entorno de
programacion simple y cddigo abierto. A través de un trabajo multidisciplinario este método puede acoplarse
al método manométrico para recopilar mayor informacién en tiempo real en estudios orientados a la
optimizacién de variables en la produccién fermentativa de hidrégeno.
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Capitulo 4 Influencia de la organica volumétrica (COVe) sobre la
produccion fermentativa de hidrogeno

Diversos estudios han identificado que el crecimiento excesivo de la biomasa es un factor limitante
para el HY durante la fermentacion oscura, debido a que el aumento en la biomasa modifica continuamente
la relacién alimento/microorganismo provocando una competencia por el sustrato. De esta manera, los
estudios que se enfocan en este tema sugieren que mantener una concentracion constante de biomasa podria
incentivar el HY. La carga organica volumétrica especifica (COVe) puede ser entendida como una variable
gue expresa la habilidad de los microrganismos para producir hidrégeno a partir de un determinado sustrato,
es decir, que esta fuertemente ligada con la relacion alimento/microorganismo.

Actualmente, no hay una conclusion satisfactoria con relacion al efecto de la COVe sobre la
produccion fermentativa de hidrogeno, los estudios relacionados indican que es posible que exista un rango
adecuado en el cual el HY sea optimizado a través del control de esta variable. Sin embargo, ese rango
puede estar influenciado por el tipo de sustrato debido a su dependencia con la relacion
alimento/microorganismo. Adicionalmente, su determinacién y control dependen ampliamente del tipo de
reactor. Por ejemplo, en reactores de crecimiento adherido, el control de la biomasa implica un gran desafio
debido a la dificultad que representa su cuantificacion. Es por eso que los estudios que involucran este tipo
de reactores en su mayoria, determinan los valores de la COVe al final del periodo de evaluacion. Por el
contrario, en reactores de crecimiento suspendido o auto-inmovilizado la determinacion del contenido de
biomasa se facilita. Sin embargo, en este tipo de reactores se pierde la ventaja que ofrecen los reactores de
crecimiento adherido, relacionada con el desacople entre el tiempo de retencion hidraulico (TRH) vy el
tiempo de retencidn celular. Para compensar ese desbalance, los reactores de crecimiento suspendido son
operados con TRH relativamente altos, cominmente entre 6 y 12 h, para evitar la pérdida de biomasa
causada por un efecto de lavado derivado de las altas velocidades de flujo que se relacionan con TRH muy
bajos (menores a 4 h).

Encontrar un balance entre la COVe y el HY usando reactores anaerobios de crecimiento
suspendido, resultaria de gran interés para incrementar la aplicacion de este tipo de reactores en la
produccion bioldgica de hidrogeno. Toda vez que reactores anaerobios completamente mezclados (CSTR
por sus siglas en ingles) y UASB (tradicionales e hibridos) que se caracterizan porque el crecimiento de la
biomasa es de tipo suspendido o auto-inmovilizado, han sido aplicados con éxito en la produccién biol6gica
de hidrégeno. Ademas, el uso de un sustrato real que ha mostrado su potencial aplicacion en este proceso,
contribuye en la identificacion del efecto del sustrato sobre la el HY y sus implicaciones sobre el control de
la COVe.

Por lo anterior, se disefi6 una matriz experimental que involucr6 el uso un sustrato real y dos
prototipos a escala de laboratorio, operados en tres diferentes condiciones de COVe, con el objetivo de
evaluar la influencia de la COVe sobre el HY a partir de agua residual del proceso de extraccion de almidén
de yuca en condiciones de flujo continuo. Los resultados de esta investigacion son presentados en este
capitulo que esta dividido en Materiales y Métodos, Resultados y Discusion, Conclusiones,
Recomendaciones y Bibliografia. En la seccidon de materiales y métodos se detalla todo el procedimiento
experimental, la recoleccion y el procesamiento de datos, asi como el analisis estadistico. En la seccion de
resultados y discusion se aborda el andlisis del efecto de la COVe sobre las variables de productividad, tales
como composicion del biogés, rendimiento, tasa de produccion volumétrica y tasa de produccion especifica,
y el analisis de las variables de desempefio relacionadas con la fase liquida. Finalmente, se presentan las
conclusiones y se proponen algunas recomendaciones para estudios futuros.
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41 MATERIALESY METODOS

4.1.1 SUSTRATO

Se utiliz6 como Unico sustrato y fuente de carbono, agua residual del proceso de extraccion de
almidon de yuca, denominado en el Capitulo 3 con la sigla S2. El sustrato fue preparado en el laboratorio
aplicando el método descrito previamente en el Capitulo 3. Para suplir la demanda de agua residual durante
esta epata, se procesaron aproximadamente 150 K{ raices de yuca/SeEMana. Debido al elevado volumen de yuca
para procesar, se reemplazé el rallado manual por un licuado con una licuadora industrial M-CB 15
empleando una relacion 1:1,6 (w/v) que permitié lograr el mismo efecto en la preparacion del agua residual
en menor tiempo, un procedimiento similar fue reportado por Cappelletti et al. (2011).

Previo a la alimentacion del reactor, se estandarizo la concentracion de carbohidratos totales (CH)
en el sustrato hasta un valor promedio de 1.750 mg.L™. Las principales caracteristicas fisicoquimicas del
sustrato se presentan en la Tabla 4.1, las cuales fueron semejantes al agua residual derivada de las
rallanderias ubicadas al norte del Departamento del Cauca (Colombia) (Colin et al., 2007).

Tabla 4.1 Caracteristicas fisicoquimicas el sustrato

Parametro Namero Métodos
fisi S Unidades Valor Maximo Minimo de .
isicoquimico d analiticos
atos
pH - 5,26 £+ 0,52 4,29 6,91 199
Nitrégeno
Amoniacal mg N-NHs.L? 86,68 + 70,19 387,37 13,64 190
Total (NAT)
Orto-Fosfato mg PO, 3.1 175,64 + 168,42 1.159,86 2,34 192 APHA et
7.725,98 + al. (2005)
-1 H
SST mg.L 2.500.97 15.023,26 3.296,00 194
8.857,07 +
-1 1
DQO (total) mg.L >.082.74 17.805,56 1.662,85 195
Alcalinidad
Total (AT) 374,04 + 239,73 1.212,78 10,97 194
Alcalinidad mg CaCQOgs.L™* Adaptando
Bicarbonatica 1,68 + 16,51 163,49 0,00 195 el método
(AB) descrito
Acidos grasos por
volatiles mg 1.365,04 + DiLalloy
totales A.acetico.L? 522,90 3.091,28 264,10 196 Albertson
(AGV) (1961)
Carbohidratos 4 1.750,10 * DuBois et
Totales mg CH.L 203.77 2.627,11 1.091,97 198 al. (1956)
Sgg?,'\?_r; - 350:3,25:6,67  350:10,97:47,58 350:0,90:0,11 220

4.1.2 INOCULO Y ACLIMATACION

4.1.2.1 Aclimatacion

El in6culo y el proceso de aclimatacion progresiva fueron similares a los utilizados en la etapa
anterior (Capitulo 3). Para la aclimatacion se empled un recipiente cerrado de 5,0 L protegido de la luz solar
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o artificial; dentro de este recipiente se puso en contacto el indculo con una mezcla de sustratos compuesta
por agua residual del centro de sacrificio de ganado y agua residual del proceso de extraccion de almidon
de yuca, con un volumen de 3,0 L de lodo (equivalente al 60% del volumen util del recipiente) y una mezcla
de sustratos de 2,0 L (equivalente al 40% del volumen util del recipiente). En la Figura 4.1 se ilustra la
aclimatacion del inéculo. Al inicio de la aclimatacion fue mayor la proporcion de agua residual del centro
sacrificio de ganado, y a medida que avanzdé la aclimatacion, se incrementd el volumen del otro sustrato.

Figura 4.1 Aclimatacion del in6culo

Durante la aclimatacion, el pH de la mezcla (lodo: sustrato) se mantuvo naturalmente en un intervalo
entre 6,0 y 6,5, esta condicién ayudd a establecer unas condiciones ambientales mas adecuadas para la
preseleccion de microorganismos productores de hidrégeno y evitd la a adicion de alcalinizantes o
acidificantes durante este proceso. La aclimatacion tuvo una duracién de 6 dias y para reemplazar la mezcla
de sustratos se aceptaron reducciones de la DQOrota Superiores a 60%. En la Tabla 4.2 se presentan las
proporciones de los sustratos y la reduccién de DQO obtenidas durante la aclimatacion

Tabla 4.2 Aclimatacion del inéculo

Relacién entre AR del centro de sacrifico de DQO (mg.L?) Reducciéon de DQO
Dia ganado y agua residual del proceso de

extraccion de almidon de yuca (%0) inicial final (%)
1 80/20 2.052 14 99
3 60/40 2.060 27 99
4 40/60 3.060 279 91
5 20/80 3.835 277 93
6 0/100 4777 279 94

Finalizada la aclimatacién, se determiné la AME del in6culo aclimatado mediante el método
descrito por Field et al. (1988) ajustado por Torres y Pérez (2010), el cual se fundamenta en medir
diariamente el metano que se produce al colocar en un botella una cantidad conocida de indculo, en
presencia de una mezcla de AGV, a 35°C y en condiciones nutricionales establecidas. El valor de AME se
calcul6 obteniendo la maxima pendiente de la curva de producciéon de metano en funcion del tiempo,
incorporada en la Ecuacion 4.1
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AME = Ecuacién 4.1

R x 24 gDQOCH4]
FCXxVxSVlgSVvxd

En la cual:

R: Velocidad de produccién de metano (mL CH,4.d™)
V: Volumen util de la botella (L)

SV: Concentracion de indculo en la botella (g SV.L?)
24: Factor de conversion (h.d?)

FC: Factor de conversion (mL CH4.g! DQO)

En la Tabla 4.3 se presentan las principales caracteristicas fisicoquimicas del indculo aclimatado.
De acuerdo con Field et al. (1988), Lépez Torres et al. (2004) y (Machado et al., 2016) lodos anaerobios
con AME entre 0,02 a 0,20 g DQO-CH,.g* SV-d* denotan una buena actividad metanogénica y por lo tanto,
son apropiados para uso como inéculos en reactores anaerobios, debido a que el indculo aclimatado present6
AME superior a este rango, se puede ratificar su potencial para uso en procesos de DA. Sin embargo, para
el interés de la produccion bioldgica de hidrogeno por fermentacién oscura, su alta AME expresa la
necesidad de someter el indculo aclimatado a algun pretratamiento para eliminar la presencia de arqueas
metanogénicas relacionadas con el consumo de hidrégeno.

Tabla 4.3 Caracteristicas fisicoquimicas del indculo aclimatado y pretratado

fizi?:gzrt?ieral}go Unidades ; fnoco Meétodos analiticos
Aclimatado Pretratado
pH - 6,16 6,67
ST g.L? 76,5 74,6 APHA et al. (2005)
sv gLt 60,1 59,9
AME g DQO-CH.g! SV1d!l 0,286 + 0,015 0,0 Field etal. (1988), Torresy

Pérez (2010)

4.1.2.2 Pretratamiento del indculo aclimatado

Una porcion del in6culo aclimatado fue sometido a un pretratamiento térmico, tal como se ilustra
en la Figura 4.2. Este método fue seleccionado en funcién de los resultados observados en el Capitulo 3.
Aungue no se encontraron diferencias significativas entre el pretratamiento térmico y quimico, se adopto el
pretratamiento térmico como metodologia para inhibir la presencia bacterias consumidoras de hidrégeno
(BCH) y favorecer la esporulacion de bacterias productoras de hidrégeno (BPH) debido a que este método,
de acuerdo con Goud et al. (2014) proporciona mayor estabilidad del in6culo frente al recrecimiento de
BCH. A traves de pruebas preliminares realizados por Hurtado y Mufioz (2014) y Barrios (2015) se ajustd
la intensidad de la temperatura para el pretratamiento térmico hasta un valor de 85°C con tiempo de
exposicion minima de 30 min, estas condiciones fueron similares a las recomendadas por Nakhla et al.
(2008) y Mohd et al. (2011).
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Figura 4.2 Pretratamiento térmico del in6culo

El choque térmico se realizo6 a través de una plancha de agitacion con calentamiento continuo, que
permitié exponer homogéneamente el in6culo aclimatado a la misma temperatura. A través de un
termémetro de mercurio constantemente fue registrada la temperatura de la mezcla. Una vez que la mezcla
alcanzé la temperatura deseada (85°C) se inici6 el registré del tiempo de exposicion y se control6 la
temperatura aceptando desviaciones de 0,2 °C. Finalizado el pretratamiento, el indculo se dejé en reposo a
temperatura ambiente y luego se caracteriz6 de acuerdo con las variables presentadas en la Tabla 4.3, en la
cual se observa que el pretratamiento térmico fue un método efectivo para inhibir la actividad de BCH
debido a que el indculo pretratado no presentdé AME.

4.1.3 UNIDAD EXPERIMENTAL

Como unidad experimental se utilizaron dos reactores de caracteristicas similares, construidos en
acrilico (espesor 4mm). El cuerpo de cada reactor se dividié en cinco zonas: (1) zona de entrada ubicada en
la parte inferior, en esta zona también se instal6 un sistema de purga de lodo, luego de forma ascendente se
localizé la zona de mezcla o reaccion (2) que estaba comunicada con una zona de sedimentacion, tipo
campana invertida (3), después una zona de salida del efluente (4) y finalmente, en la parte superior se
instalé una zona para acumulacion de biogas (5), denominada “headspace”. Entre la parte media de la zona
de reaccion y la zona de entrada, se instal6 un sistema de recirculacion tanto para mantener la biomasa
expandida y mezclada, como para evitar su sedimentacion en la zona de entrada.

A lo largo de todo el reactor, entre la zona de entrada y la zona de salida se distribuyeron diez
vélvulas para tomar muestras a diferentes alturas, identificadas como Hn (n=0, 1, ... 9); HO corresponde con
la salida del efluente y H9 con la entrada del afluente. La biomasa en el reactor se expandio desde la entrada
(H9) hasta H3, donde se conectt la bomba de recirculacidn, de esta manera la biomasa ocup6 el 28 y 26%
del volumen (til de reactor RA1 y RA2 respectivamente. La expansion de biomasa se controlé a través del
caudal de recirculacion.

Por su configuracion y funcionamiento hidraulico, las unidades experimentales se asemejan a los
reactores anaerobios de manto expandido y crecimiento suspendido. En la Figura 4.3 se presenta un esquema
del RA.
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Figura 4.3 Esquema de la unidad experimental - Reactor acidogénico
Vy: volumen de lodo; Vy: volumen Util; V1 Volumen total; Vheadspace: VOlumen de para acumulacion de biogas

En la Tabla 4.4 se presentan las dimensiones de cada reactor, denominados reactor acidogénico 1y 2 (RA
1yRA2).

Tabla 4.4 Caracteristicas de los reactores acidogénicos

Parametros Unidades Dimensiones

RA 1 RA 2
Volumen total - (V1) L 8,09 8,57
Volumen util - (Vu) L 7,31 7,85
Volumen headspace L 0,78 0,72
Volumen de la zona de lodo (entre H9 y H3) — Vx L 2,04 2,04
Didmetro interno mm 64 64
Altura total m 1,26 1,26

4.1.4 SEGUIMIENTO DE LA PRODUCCION DE BIOGAS

Para realizar el conteo de biogés, el headspace se conectd a través de una manguera de silicona con
una trampa de agua, que permitié presurizar el reactor y determinar cualitativamente la produccion de
biogas. Se instal6 un contador volumétrico para registrar cuantitativamente el volumen de biogés producido.
Se utilizaron dos contadores, identificados como C1y C2, construidos en el laboratorio con acrilico (espesor
4 mm) y dotados de un registrador magnético, estos contadores fueron continuamente calibrados. El registro
del contador se realizaba en intervalos de 24 h aproximadamente, acompafiados del registro de temperatura
ambiente. Una vez registrado el volumen de biogas se reiniciaban los contadores. En la Figura 4.4 se
presentan los contadores volumétricos de biogas y en la Tabla 4.5, sus dimensiones
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Figura 4.4 Contador volumétrico de biogas

Tabla 4.5 Dimensiones de los contadores volumétricos de biogas

Parametros de disefio Unidades Contador - C1  Contador -C2
Volumen de lectura por conteo mL 2,0 8,5
Perdida hidraulica cm 4 14
Altura cm 10 15
Tipo - Circular Rectangular

4.1.4.1 Extraccion del biogas

Antes de extraer las muestras de biogas se registraba el conteo de biogas y se cerraba la valvula 2.
Luego, con una jeringa de 5 mL acoplada a una valvula de tres vias, se extraia el biogas y se almacenaba en
viales al vacio para su posterior analisis. Después se reiniciaba el contador de biogés y se esperaba que
transcurrieran entre 30 y 45 min para abrir nuevamente la valvula 2, de esta manera se evitaba que la
extraccion de biogas interfiriera con el conteo del mismo.

4.1.5 DESCRIPCION DEL ARREGLO EXPERIMENTAL

4.1.5.1 Carga Organica Volumétrica Especifica (COVe)

El efecto COVe sobre la produccion de hidrogeno se evalud en tres niveles, los valores de cada
COVe se presentan en la Tabla 4.6, expresados en términos de g CH.g? SV.d? e identificados como
COVe0,8, COVel,5 y COVe3,1. Estos valores fueron seleccionados en el rango entre 0,5y 3,5 g CH. g*
SV.d* tomando en consideracion los resultados del experimento E2 presentados previamente en el Capitulo
3, los cuales permitieron concluir que el HY a partir de agua residual del proceso de extraccién de almidén
de yuca se mejora con una relacién S/X entre 2 y 4 g DQO. g* SV, que expresada en g CH. g* SV
corresponden a 0,5y 1,5, respectivamente. Adicionalmente, se tuvieron en cuenta los resultados de Anzola-
Rojas et al. (2015) quienes recomiendan una COVe de 6,0 g sacarosa.g* SV.d* para mantener la estabilidad
del sistema en un reactor de crecimiento adherido, alimentado con un sustrato sintético. Debido a que en
este estudio se utiliz6 un reactor acidogénico de medio suspendido fue necesario acotar el rango de COVe
hasta un valor maximo de 3,1 g CH. g SV, para evitar el lavado o pérdida de la biomasa causado por el
funcionamiento hidraulico del reactor. También se tuvieron en cuenta las recomendaciones de Hafez et al.
(2010b) quienes sugieren una COVe entre 4,4y 6,4 g DQO. g* SV.d* para mantener un balance adecuado
entre el rendimiento de hidrégeno y el rendimiento de biomasa.
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Tabla 4.6 COVe evaluadas
Nivel COVe (mg CH.g'SVv.d?) ID RA
1 0,8+0,3 COVe0,8 RA1
2 15+04 COVel,5 RA1
3 3,1+08 COVe3,1 RA2

4.1.5.2 Definicién de condiciones de operacion del RA

Para establecer y comparar estadisticamente el efecto de la COVe sobre la produccidn bioldgica de
hidrogeno, se fijaron las condiciones iniciales de la concentracién de sustrato (en términos de CH), del pH
y del TRH, debido a que estas variables influyen significativamente sobre la produccion bioldgica de
hidrégeno.

Se establecid una concentracidn constante de carbohidratos totales en el afluente de 1.750 mg CH.L"
1 este valor es similar al valor medio observado en los efluentes de diferentes rallanderias ubicadas al norte
del Departamento del Cauca (Colombia).Con relacion al pH de operacién se defini6é un valor de 5,2 £ 0,2,
valor establecido en funcion de los resultados del experimento E1 presentados previamente en el Capitulo
3, los cuales permitieron concluir que el rendimiento de hidrégeno a partir de agua residual del proceso de
extraccion de almidon de yuca se mejora con un pH inicial entre 5,0 y 5,4.

A través de ensayos preliminares en los cuales se disminuy6 gradualmente el TRH entre 12 y 2 h
con la COVe mas critica (3,1 g CH. g* SV.d%) por su bajo contenido de biomasa, se definié que un TRH
de 10 h era un valor apropiado para la operacion del RA. Para

valores inferiores a 8 h se perdia mas del 60% de la biomasa inicial en menos de 24 h, causada por
las velocidades de flujo. TRH semejantes han sido aplicados por Gavala et al. (2006) y Rosa et al. (2014a).

4.1.6 INOCULACION Y ARRANQUE DEL REACTOR ACIDOGENICO

Una vez establecidas las condiciones iniciales de operacién en flujo continuo se procedi6 a inocular
los reactores. La evaluacion de la COVe se realizé aleatoriamente, primero se evaluaron la COVel,5 y
COVe3,1 en los RA1 y RA 2, respectivamente y finalmente, la COVe0,8 en el RAL. La inoculacion
consistié en introducir un volumen especifico de lodo aclimatado-pretratado dentro del reactor y completar
el volumen atil del reactor con el sustrato. Para cada inoculacion se prepar6 un volumen adecuado del
sustrato, al cual se le ajusté el pH hasta 5,2 + 0,2, mediante la adicion de fosfato de sodio (Na;HPOa) disuelto
en agua destilada. De acuerdo con Davila-Vazquez et al. (2011), el buffer de fosfatos no reacciona con los
AGV que se forman durante la fermentacion oscura y favorece una mayor produccién de hidrégeno en
comparacion con el buffer de bicarbonato. La cantidad de fosfato adicionada varid en funcion del pH inicial
que presentaba el sustrato. Sin embargo, durante la operacion del RA la adicion del fosfato se realiz6 en
funcidn del pH del efluente para evitar la sobredosificacion de esta sustancia.

Conociendo todos los parametros de la Ecuacion 4.2, se despejo y calcul6 la concentracion de
biomasa (Xiodo) requerida para cada COVe. A partir de la concentracion de SV del lodo aclimatado-
pretratado y con el volumen de la zona de lodo (Vx = 2,04 L) se calcul6 el volumen de in6culo adicionado
para cada COVe. Los resultados se presentan en la Tabla 4.7. En todos los casos los valores fueron afectados
por un factor de seguridad de 1,2 para compensar la pérdida inicial de biomasa durante la fase de arranque.
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Qx24xC
VXXXlodo

cov, = Ecuacion 4.2
En la cual,

COVe: Carga organica volumétrica especifica (g CH. g SV.d?)

Q: Caudal de operacion (L.h™)

24: Factor de conversion (h.d?)

C: Concentracion de carbohidratos totales en el afluente (g CH.L™?)

Vx:  Volumen del reactor comprendido entre H9 y H3 ocupado por el lodo expandido (L)

Xiodo:  Concentracion de biomasa deseada en Vx (g SV. L)

Tabla 4.7 Caracterizacion fisicoquimica del indculo aclimatado-pretratado
COVe (g CH. g*SVv.d?)

Parametros Unidad 08 15 31

Caudal (Q) L.ht 0,73 0,73 0,79
Concentracion del inoculo pretratado gSv.L? 50,82 67,04 67,04
Volumen de in6culo adicionado L 1,41 0,90 0,18

Después de establecer el volumen del in6culo aclimatado-pretratado, este se mezcl6 con una porcion
del sustrato y se introdujo al reactor utilizando tanto la bomba de recirculacion como la bomba de
alimentacion; cuando se llend el reactor hasta la altura H3, se complet6 el volumen faltante con el sustrato.
Para mantener la biomasa entre H3 y H9, el volumen restante del sustrato se introdujo a través de HO, es
decir en el sentido contrario al flujo. Finalizado el llenado, el RA se operd durante 72 h en flujo discontinuo
con recirculacion interna para mantener la biomasa expandida entre H3 y H9 y para promover el contacto
entre la biomasa y el sustrato. Durante este periodo se renovd cada 24 h el volumen de sustrato contenido
entre H3 y HO, para evitar la acidificacion excesiva del medio por acumulacion de AGV y agotamiento del
sustrato.

Finalizada la inoculacion se procedi6 con la estrategia de arranque. La cual consistio en disminuir
gradualmente el TRH del RA. Se inici6é con un TRH de 13 h y se disminuy0 hasta el valor de operacion
previamente establecido (10 h). La disminucion del TRH se realiz6 en funcién de la seudo-estabilidad del
proceso bioldgico, la cual fue determinada por la reduccién de carbohidratos, produccion de biogas, pH del
efluente e incremento de AGV. Se establecio como condicion de estabilidad cuando la reduccién de
carbohidratos fue superior al 80%. Para las tres COVe evaluadas el periodo de arranque fue inferior a 10
dias.

4.1.7 OPERACION, SEGUIMIENTO Y EVALUACION

La operacidn, seguimiento y evaluacion de cada COVe se realizd bajo condiciones similares de
inoculacion, arranque y operacion, de esta manera se evito la interferencia del envejecimiento de la biomasa
sobre los resultados. Ademas, para garantizar que la COVe fuera el Unico factor o variable de entrada y
facilitar la comparacion estadistica de los resultados se control6 tanto la composicién y caracteristicas del
sustrato como el pH efluente. Cada condicion operacional fue evaluada en estado estacionario o seudo-
estable durante un periodo minimo de 1,5 mes, siendo que esta ventana de observacion fue suficiente para
recolectar datos que permitirian estadisticamente, analizar la influencia de la COVe sobre el rendimiento de
hidrogeno a partir de agua residual del proceso de extraccion de almidén de yuca.
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4.1.7.1 Operacion en flujo continuo

La operacion en flujo continuo en condiciones seudo-estables que se realiz6 a temperatura y presion
ambiente, consistio en suministrar continuamente el sustrato, verificar las variables fisicoquimicas de
entrada, registrar las variables fisicoquimicas de salida, registrar la produccion de biogas y controlar
continuamente la COVe en la zona de lodo (V). Para eso se preparaba cada 24 h un volumen aproximado
de 20 L del sustrato con una concentracion de carbohidratos cercanaa 1,7 g CH.L™. Luego, se registraba el
pH y en caso de ser necesario, se acondicionaba el pH hasta un valor de 5,2 + 0,2. Esta correccion se
realizaba lentamente, primero diluyendo una cantidad de fosfato de sodio en una pequefia porcion de agua
destilada en un volumen inferior a 200 mL, para promover la disolucién completa del reactivo se calentaba
el agua destilada. Posteriormente, se adicionaba la solucién de buffer de fosfato en el tanque de alimentacion
y se mezclaba vigorosamente, determinando el pH. El procedimiento se repetia hasta obtener el pH deseado
en el sustrato. Debido a que se deseaban controlar el pH dentro del reactor, el pH afluente se ajustaba en
funcidn del pH efluente, de esta manera se evito tanto la sobredosificacion del buffer de fosfatos como, la
acidificacion del medio de reaccion al interior del reactor.

Diariamente, se verificaban tanto el caudal de la bomba de alimentacién para mantener el TRH del
reactor en 10 h, como el caudal de la bomba de recirculacion para mantener la biomasa expandida entre H9
y H3. También, se registraba el volumen de biogas producido en un intervalo de tiempo determinado,
generalmente 24 h.

4.1.7.2 Seguimiento y evaluacion del desempefio del RA

El seguimiento del desempefio del RA en flujo continuo, se realizé a través del anélisis de muestras
liquidas y gaseosas. Diariamente, se tomaron muestras liquidas del afluente directamente del tanque de
alimentacion después del acondicionamiento del pH y del efluente en el punto de muestreo denominado HO.
De la fase gaseosa se extrajeron muestras del biogas almacenado en el headspace con una frecuencia de 2
0 3 veces por semana, la extraccion se realizé conforme a lo sefialado en el item 3.14.1.

Adicionalmente, se tomaron muestras liquidas a lo largo del reactor desde H9 hasta HO para
controlar la COVe dentro de la zona de lodo (Vx), y para monitorear el pH dentro del reactor. Estas muestras
se recolectaron con una frecuencia de 1 o 2 veces por semana. Se extraian pequefias cantidades, menores a
30 mL para evitar el desbalance del reactor. Previo a su extraccion, se cerraban la entrada del afluente
(valvula 3) y la salida del biogés (valvula 1), esta Gltima para evitar presiones negativas en el reactor. La
toma de estas muestras se realizaba en el menor tiempo posible, entre 5y 10 min.

Las variables de respuesta para la evaluacién del desempefio del RA fueron: eficiencia en la
transformacion de carbohidratos (%), eficiencia en la reduccion de DQO (%), caudal de biogas (Qbiogs),
produccion volumétrica de biogas (PVB), composicion del biogés (%H,, %CHs y %CO>) caudal molar de
hidrégeno (QMs2), BY y HY. También se analizo la distribucion de biomasa y el pH dentro del reactor,
para lo cual se construyeron diagramas de concentracion de SV y pH a partir de los perfiles longitudinales
del RA.

4.1.7.3 Control de la COVe

Con una frecuencia de dos veces por semana y aplicando la Ecuacion 4.2 (previamente presentada
en el item 4.1.6) se determind la COVe real dentro del RA. En esa ecuacion el producto entre Vx Y Xiodo
hace referencia al contenido total de biomasa expresada en g SV. Debido a que la biomasa en la zona de
lodo present6 una concentracion decreciente en sentido del flujo, el contenido total de biomasa se calculd
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como la sumatoria del producto entre el volumen aferente a cada punto de muestreo entre H9 y H3, y la
concentracion de sélidos (SV) en cada punto, asi como se presenta en la Ecuacion 4.3.

Biomasa = VH9 X XH9 + VH8 X XHS ...... + VH3 X XH3 ECUaCién 43
En la cual,
Biomasa: Contenido de total de biomasa en la zona de lodos (g SV)
Vhi: Volumen aferente a cada punto de muestreo (L), i=9,7,6,5,4y 3
Xhi: Concentracion de biomasa en cada punto de muestreo (g SV. L?),i=9,7,6,5,4y 3

En los casos que fue necesario, se efectuaron purgas de lodo para mantener la COVe dentro del
reactor en el valor deseado. Las purgas fueron realizadas de las valvulas H5 y H6.

4.1.8 DISTRIBUCION DE BIOMASA Y pH DENTRO DEL RA

La distribucion de biomasa y pH al interior del RA se analiz6 a través de diagramas de contorno (X,
Y, Z), los cuales fueron construidas en el software Minitab 18 donde “X” fue representada por el tiempo de
evaluacion, “Y” la altura del reactor y “Z” la variable de respuesta en este caso, concentracién de biomasa
(g SV.LY) y/o pH.

4.1.9 METODOS ANALITICOS

4.1.9.1 Composicién del biogéas

Las muestras de gas fueron analizadas en el Laboratorio de Saneamiento Ambiental de la
Universidad Militar Nueva Granada ubicada en Bogota, D.C. Se determind el contenido de Hz, CHs y CO>
a través de cromatografia de gases, se utilizé un cromatdgrafo de gases Marca Agilent 7890A, equipado con
una columna capilar Carboxen 1010 plot de longitud de 30 m y 0.32 mm de diametro interno, argén fue el
gas de arrastre. El protocolo similar al descrito por Hernandez Avilés et al. (2016) disponia de tres rampas,
las cuales elevan la temperatura del horno a 60 °C con una tasa de 5 °C.min, seguida de un aumento a 95
°C con una tasa de 25°C.min! y finalizaba a 230 °C con una tasa de 24 °C.min™%.

4.1.9.2 Analisis fisicoquimico de la fase liquida y zona de lodos

A las muestras de la fase liquida y de la zona de lodos se determiné el pH, contenido de ST y SV.
Igualmente, en las muestras de la entrada y salida del reactor se determiné la concentracién de DQO, de
nitrégeno amoniacal total (NAT) y de Ortofosfatos, de acuerdo con los métodos estandar (APHA et al.,
2005), alcalinidad total (AT) y AB segun Jenkins et al. (1983), AGV y alcalinidad debida a los AGV (Aacv)
fueron determinados adaptando el método descrito por DiLallo y Albertson (1961), y carbohidratos totales
(CH) segun el método colorimétrico (DuBois et al., 1956). Para este Gltimo, la curva de calibracion (20 —
180 mg CH.L™) fue construida con una solucién de sacarosa 1% (m/v) y lecturas de absorbancia a 490 nm.
Todos los parametros de la fase liquida, excepto pH y ST, fueron determinados después de centrifugar la
muestra para remover biomasa suspendida.

4.1.10CALCULOS

4.1.10.1 Carga organica volumétrica o carga organica aplicada (COV)

Se estimd la carga orgéanica aplicada (COV) en funcion de unidades de DQO y CH, aplicando la
Ecuacion 4.4.
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C 24 .
= x|—— Ecuacion 4.4
cov TRH % [1000
En la cual,
COV: Carga organica volumétrica (g sustrato.L™ d?)
TRH: Caudal de operacion (h)
C: Concentracion de DQO o carbohidratos totales en el afluente (mg CH.L™)
24: Factor de conversion (h.d?)
1000: Factor de conversion (mg.g™)
4.1.10.2 Tiempo de retencion hidraulico (TRH)
El TRH se calculé segun la Ecuacion 4.5
v, 1000 5
TRH = X [— Ecuacion 4.5
Qas1 60

En la cual,

TRH: Tiempo de retencion hidraulico (h)

Vi Volumen atil reactor (L), previamente presentado en la Tabla 4.4 para cada RA

Qa.n:  Caudal de entrada (mL.min't), en promedio 12,2 y 13,0 mL.min* para RA1 y RA2 respectivamente
60: Factor de conversion (min.h?)

1000: Factor de conversion (mL.L™)

4.1.10.3 Reduccion del sustrato (n)

La eficiencia de la transformacion de carbohidratos (ncw) y eficiencia de la reduccion de DQO se
calcul6 aplicando la Ecuacion 4.6.

T 0 QO = MX 100 Ecuacion 4.6
o
En la cual,
n: Eficiencia en la reduccion/transformacion del sustrato (%)
Co: Concentracion de DQO o CH en el afluente (mg CH.L™)
Cr. Concentracion de DQO o CH en el efluente (mg CH.L™)

4.1.10.4 Caudal de biogas (Qbiogss)

Se estimo el caudal de biogas de acuerdo con la Ecuacion 4.7.

_ Vbiogas

Qpviogas = Ecuacion 4.7

tlectura

En la cual,

Qbiogss: Caudal de biogas (mL.h?)

Vhiogss: Volumen de biogas registrado por el contador volumétrico de gas (mL)
tiecra: Tiempo de medicion del biogas (h)

4.1.10.5 Tasa de produccion volumétrica de biogas (PVB)

La PVB se estim6 de acuerdo con la Ecuacion 4.8.
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PVB = Ecuacion 4.8

Qbiogés % [ 24
v, 1000

En la cual,

PVB: Tasa de produccion volumétrica de biogas (Lbiogas. L reactor.d™)
Qbioges:  Caudal de biogas (mL.h?)

Vi Volumen util reactor (L)

24: Factor de conversion (h.d?)

1000: Factor de conversion (mL.L™)

4.1.10.6 Composicién del biogéas

La composicion del biogas se determiné en funcién de su contenido de hidrégeno (%H.), metano
(%CHy,) y diéxido de carbono (%CO-) (Ecuacion 4.9).

nX
%Xgas = 993 Ecuacion 4.9

Ntotal

En la cual,
NXges: NUmero de moles de H, CH4 0 CO- (mol)
Nl Sumatoria de nH, + NnCH4 + nCO; (mol)

4.1.10.7 Caudal molar de hidrégeno (QMwy)

El QM4 se determind segun Ecuacién 4.10.

nH, »
QMy; = Qpiogas X — Ecuacion 4.10
Vi

En la cual,

QM2: Caudal molar de hidrégeno (mol Hz.h')
Qbioges:  Caudal de biogas (mL.h?)

nHz:  Numero de moles de H; (mol)

vi: volumen de gas inyectado en el cromatdgrafo (mL)

4.1.10.8 Rendimiento de hidrégeno (HY) y rendimiento de biogéas (BY)

El HY se determiné segln Ecuacién 4.11.

QMy;, 106
HY = X |— L
Quf1(CTap — CTopy) | 60 Ecuacion 4.11
PMSaCaTOSa

En la cual,

HY: Rendimiento de hidrégeno (mol Hz. mol™? CH)

QM,y2: Caudal molar de hidrégeno (mol Hz.h?)

Qan:  Caudal afluente al reactor (L.h™)

CHa.n:  Concentracion de carbohidratos totales en el afluente (mg CH.L™?)
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CHen:  Concentracion de carbohidratos totales en el efluente (mg CH.L™)
PMsacarosa: Peso molecular de la sacarosa (342 g.mol™?)

105 Factor de conversion

60: Factor de conversion (min.h™)

Un procedimiento similar se aplicé para calcular el rendimiento de biogas (BY).

4.1.10.9 Produccion de AGV (%P)

El %P se determin6 segun Ecuacion 4.12.

AGVp — AGVqg

0LP =
% AGVp

X (100) Ecuacion 4.12

En la cual,

%P: Produccion de AGV (%)

AGV.s: Concentracion de AGV en el afluente al reactor (mg A.acético.L™?)
AGVesi: Concentracion de AGV en el efluente al reactor (mg A.acético.L™?)

4.1.11 MANEJO Y ANALISIS ESTADISTICO DE LOS DATOS

De acuerdo con el objetivo especifico de esta fase de la investigacion y de la magnitud del montaje
experimental, esta investigacion se defini6 como un “estudio comparativo de tres poblaciones”, cada
poblacién estuvo caracterizada por el conjunto de datos de las variables fisicoguimicas que caracterizaron
el desempefio del RA. De esta manera, aplicando herramientas de la estadistica inferencial y con la COVe
como el Unico factor o variable de entrada causante de las diferencias observadas, se compararon tres
poblaciones para contrastar las hip6tesis de investigacion. La variabilidad de los resultados se analiz6 a
través de series de tiempo y diagramas de cajas y alambres, usando las herramientas de Microsof Excel y el
software Minitab 18.

4.1.11.1 Analisis comparativo de la composicion fisicoquimica del afluente en
cada COVe

Para comparar estadisticamente el efecto de la COVe sobre las variables de salida fue necesario
establecer estadisticamente, el aporte de la variacion de la composicién fisicoquimica del afluente, debido
a que la comparacidn de los resultados se hizo en torno a tres poblaciones que se ubicaron en tres periodos
diferentes dentro de tres sistemas bioldgicos (RA), en los que sus condiciones ambientales fueron
establecidas por parametros no controlados como la temperatura ambiente, DQO, ST, AGV y disponibilidad
de nutrientes, y dos parametros controlados (pH y CH). Por lo tanto, se realiz6 una comparacion estadistica
de la composicion fisicoquimica del afluente, empleando como estadistico de prueba la ANOVA de un solo
factor, la cual compara las medias de tres 0 mas muestras para determinar si difieren significativamente;
esta prueba define que no es necesario que los datos estén distribuidos normalmente siempre que las
muestras tengan un tamafio de por lo menos 15 o 20 datos. Se empleé un método grafico de comparacion
de medias, para establecer cudl variable fisicoquimica presentd diferencias significativas, se admitieron
diferencias con un nivel de significancia de 0,05.
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4.1.11.2 Disefio experimental estadistico

Se empled un disefio experimental completamente al azar con tres niveles, para probar que la
variacién de la COVe no influye en el rendimiento de H.. EI modelo estadistico para este disefio esta dado
por la Ecuacién 4.13.

Yii=u+r1+g;
Parai=1,2,..,t j=12,..,r

Ecuacion 4.13

En la cual,

Y;; : Variable de respuesta de la j-esima réplica del i-ésimo nivel

u : Media general (sin tener en cuenta los niveles)

; . Efecto del i-ésimo nivel del factor

&;; « Efecto del error experimental asociado al i-esimo nivel del factor y a la j-ésima réplica

El analisis de un disefio completamente aleatorizado para un solo factor consiste en un analisis de
varianza, para lo cual se plantearon las siguientes hipotesis nula (Ho) y alterna (Ha):

Hipotesis nula (Ho): La variacion de la COVe no influye sobre las variables de respuesta
Hipotesis alterna (Ha): La variacion de la COVe influye sobre las variables de respuesta

Ho: ti=0H3: 10
Las hipotesis fueron probadas a través de una varianza (ANOVA) unifactorial. Al rechazar la
hipétesis nula y aceptar la alterna, es decir que habia diferencias significativas entre los niveles evaluados,

se aplicé el método de diferencia minima significativa de Fisher (LSD), para determinar cual de los niveles
era estadisticamente diferente con un nivel de significancia del 5%.

Los tres niveles del factor COVe fueron 0,8, 1,5y 3,1 (g CH.g* SV.d%) y las variables de respuesta
fueron la composicion del biogas, reduccion de carbohidratos (%n), BY, HY, PVB, PVH y TPe.

4.2 RESULTADOS Y DISCUSION
4.2.1 ANALISIS DE LAS CONDICIONES AMBIENTALES

4.2.1.1 Composicion fisicoquimica del afluente

En términos generales, la composicién y variacién del sustrato presentada en la Figura 4.5 fue
similar al agua residual que se produce en condiciones reales en rallanderias ubicadas al norte del
Departamento del Cauca (Colombia) y cuyas concentraciones han sido reportadas a través de algunos
estudios locales (Tablas 1.8 y 3.1) (Rojas-Chacdn, 1999, Colin et al., 2007, Perez et al., 2009).
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Figura 4.5 Composicién fisicoquimica del afluente

Con relacién a la DQO, se puede establecer que el sustrato denota una elevada concentracion de
materia organica, que para este tipo de agua residual se asocia principalmente con polisacaridos, fibras,
grasas Yy sélidos disueltos (Cobana y Antezana, 2007, Pizarro et al., 2016), todos de naturaleza biodegradable
debido a se derivan de un proceso agroindustrial, donde la Unica materia prima son raices de yuca (lavadas
y peladas) y no hay adicién de sustancias quimicas inorganicas. En contextos internacionales en los que la
extraccion de almiddn de yuca es completamente mecanizada, se han reportado concentraciones de DQO
hasta del orden de 91.300 mg.L* en el agua residual (Amorim et al., 2018).

Durante el proceso de extraccion de almidon de yuca, la lechada de yuca rallada que sale de la
coladora y entra a los canales de sedimentacion, esta compuesta principalmente por particulas de almidén,
fibra fina y material proteico en suspension (Torres et al., 2014), por lo que el contenido de carbohidratos
en el agua residual se relaciona con este tipo de sustancias que no fueron retenidas en los canales de
sedimentacion. A través de pruebas colorimétricas se descartd la presencia de granulos de almidon en el
agua residual (sustrato), por lo que el contenido de carbohidratos se deriva de los dos principales
polisacaridos que lo conforman: amilosa y amilopectina, ambos son polimeros de glucosa (Pizarro et al.,
2016).

En el sustrato empleado en esta investigacién, la concentracion de carbohidratos totales (CH)
obedecié a la manipulacion realizada para estandarizar la disponibilidad de sustrato fermentable. Sin
embargo, su valor promedio (1.750 mg CH.L?) se encuentra dentro de los limites reportados en la literatura,
el cual esta influenciado por la cantidad de agua utilizada y el grado de mecanizacion del proceso de
extraccion de almidon de yuca. De esta manera, los efluentes de procesos con baja tecnificacion y extraccion
himeda se caracterizan por su baja concentracion de carbohidratos, entre 350 y 500 mg CH.L* (Rojas-
Chacén, 1999, Colin et al., 2007); a medida que aumenta la mecanizacién del proceso también disminuye
el uso de agua y por lo tanto, se incrementa la concentracion de contaminantes en el agua residual, llegando
hasta reportes del orden de 30.000 mg CH.L* (Gomes et al., 2016).

Por otro lado, independientemente de la cantidad de agua y tecnificacion del proceso de extraccion
de almidon de yuca, el agua residual se caracteriza por presentar bajos valores de pH. De acuerdo con
Rajasimman y Karthikeyan (2007) y Hasan et al. (2015) la naturaleza &cida de este tipo de agua residual es
causada por la liberacion de acidos desde las raices de yuca, y los bajos valores de pH causados por la
produccion de AGV, indican que el proceso de acidificacion del almidon comienza en los canales de
sedimentacion. En este estudio, el pH del afluente se ajustd hasta un valor de 5,26 + 0,56 a través de la
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adicién de un buffer de fosfato (NaHPO.), la capacidad amortiguadora de esta sustancia contribuy6 para
neutralizar el efecto de los AGV presentes en el sustrato. Los AGV en el afluente, después de ajustar el pH
presentaron un valor medio de 1.365,04 + 522,90 mg A.acetico.L™.

Los valores medios de la composicion fisicoquimica de cada uno de los afluentes, en términos de
DQO, CH, pH y AGV fueron comparados estadisticamente a través de analisis de varianza (ANOVA) y los
resultados de este estadistico de prueba mostraron gque no existieron diferencias significativas entre el valor
promedio de cada muestra (p > 0,05). Lo anterior indica que el afluente suministrado en el estudio de cada
COVe tenia la misma composicion fisicoquimica, aun con las variaciones presentadas. Por lo tanto, el
analisis estadistico permite eliminar el efecto de la variacion de la composicion del sustrato sobre las
variables de respuesta, es decir, que las diferencias en el desempefio de cada uno de los RA evaluados, asi
como los rendimientos observados no fueron influenciados por la variacion de los componentes del sustrato
y pueden ser atribuidos principalmente a la variacion de la COVe, debido a que este fue el principal factor
diferenciador en la operacion de los tres RA.

4.2.1.2 Nutrientes

Con relacion a los nutrientes, el contenido de nitrégeno amoniacal total (NAT) observado en el
afluente (Figura 4.6) proviene de los componentes propios de las raices de yuca liberados durante el proceso
de extraccién del almidon, y su variacion puede resultar de la transformacion del nitrégeno organico a
nitrégeno amoniacal. Las concentraciones medias de NAT expresadas en mg.L™ fueron 99,57 (COVe0,8),
103,43 (COVel,5) y 92,67 (COVe3,1), estos valores se encuentra dentro del rango de variacién de nitrégeno
total reportado por Colin et al. (2007) para los efluentes de 12 rallanderias ubicadas al norte del
departamento del Cauca (Colombia), en su reporte los autores indican que el contenido de nitrégeno total
varia entre 82 y 150 mg.L ™.

400 400

177,43 171,44

NAT (mg NNHz.L'}
L]
[=]
(=]

. 301
Ortofosfato (ng PO{.L ™)
(=]

[=]

[=]

99.57 10343 92 67

71;89

0
coved,§ COVel,5 COVes,1 COoVe0.8 COVel.5 COVes.1

Figura 4.6 Contenido de nutrientes en el afluente de cada COVe

Con relacion al contenido de fosforo, los valores tipicos reportados para este tipo de agua residual
varian entre 22 y 48 mg.L* expresado como fésforo total (Colin et al., 2007, Pérez et al., 2009). Los valores
medios de fosforo expresado en términos de mg.L™ de ortofosfatos (Figura 4.6) fueron 71,89 (COVe0,8),
177,43 (COVel,5) y 171,44 (COVe3,1), la notable diferencia de la concentracion de fosforo afluente de la
COVe0,8 respecto a la COVe 1,5y 3,1 fue causada por la adicion del buffer de fosfatos. El efecto de los
nutrientes sobre el desempefio del reactor es analizado mas adelante.

4.2.1.3 Temperatura ambiente

En la Figura 4.7 se presenta la variacion de la temperatura ambiente. Estadisticamente no fueron
observadas diferencias significativas (p > 0,05) entre el valor promedio de cada muestra o poblacion, es
decir que las unidades experimentales en las tres COVe evaluadas estuvieron expuestas a la misma variacién
de la temperatura ambiente y, por lo tanto, su efecto sobre los resultados es el mismo y no pueden ser
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atribuidas las diferencias observadas en las variables de respuesta a este factor ambiental no controlado. En
general, la temperatura ambiente presentd un valor promedio de 28,5 £ 1,9 °C, ubicandose en el rango
mesofilico, el cual es apropiado para la formacion de los microrganismos que hacen parte de la DA entre
ellos las BPH (Chernicharo, 2007).

33

Temperatura (°C)

COVe0,8 COVel, 5 COVes, 1

Figura 4.7 Variacion de la temperatura ambiente

4.2.2 EFECTO DE LA VARIACION DE LA COVe

El efecto de la variacion de la COVe fue evaluado a través de la composicion del biogas,
rendimiento de biogas e hidrogeno, tasa de produccion volumétrica de biogas e hidrdgeno y tasa de
produccion especifica de hidrégeno. En este texto la COVe es expresada en mg CH.g* SV.d™.

4.2.2.1 Composiciony rendimiento de biogas

Para las tres condiciones de COVe estudiadas, no fue observado metano en el biogés y solo
hidrégeno y didxido de carbono estuvieron presentes (Figura 4.8), lo cual evidencia la efectividad del
pretratamiento térmico para inhibir BCH, tal como se reporta en otros estudios (Buitron et al., 2014, Park
et al., 2015). De igual forma, el uso de un pH relativamente bajo pudo prolongar el efecto inicial del
pretratamiento del in6culo, y a través de condiciones de estrés prevenir el recrecimiento de BCH. Sin
embargo, el contenido de H; en el biogas producido para las tres condiciones de COVe (0,8, 1,5y 3,1) fue
bajo: Haw: 11,4% y COqyy: 88,6%, comparado con lo observado previamente en condiciones de flujo
discontinuo (hasta 30% - Capitulo 3). Thanwised et al. (2012) y Rosa et al. (2016) usando sustratos similares
y reactores anaerobios de crecimiento adherido, también reportaron un bajo contenido de hidrgeno en el
biogas producido, 11,65% y 4-16% respectivamente, en su estudio el bajo contenido de H, fue asociado con
bajos tiempos de retencién hidraulica (TRH), rutas metabdlicas que no conllevan a la produccién de
hidrégeno y produccion de péptidos antimicrobianos. En este estudio, el efecto del TRH sobre el contenido
de H; fue minimizado debido a que todos los RA fueron operados bajo el mismo TRH (10 h) y de acuerdo
con Gavala et al. (2006) y Rosa et al. (2014a) un TRH entre 6 y 10 h es favorable para la produccion
fermentativa de hidrogeno en reactores anaerobios de crecimiento suspendido. Por lo tanto, el bajo
contenido de hidrégeno en el biogés puede asociarse con la ocurrencia de rutas metabdlicas de tipo
acidogénica que no conllevan a la produccion de hidrégeno o con la inhibicion de BPH a causa de bacterias
acido lacticas (BAL). La presencia de estas bacterias en efluente de procesos de produccion de almidon de
yuca se encuentra ampliamente documentada en la literatura (Gomes et al., 2016, Rosa et al., 2016).
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Figura 4.9 Rendimiento de biogas
Figura 4.8 Composicion del biogas

Por su parte, el BY presenté un comportamiento similar en las tres condiciones de COVe. En la
Figura 4.9 se observa que el BY fue inferior a 250 mL pioges.g™* CH durante los primeros 20 dias, después de
este periodo el BY present6 una tendencia a incrementar pero con una fuerte variacién, resultando en un
BY promedio de 214,71 + 171,99 (COVe0,8), 239,92 + 246,56 (COVel,5) y 218,99 + 161,49 (COVe3,1)
ML piogas.g* CH. La similitud en estos resultados y su amplio rango de variacion, no permitieron establecer
diferencias significativas (p > 0,05) entre ellos.

Li et al. (2007) sugieren que la presencia de un “buffer” promueve condiciones ambientales mas
estables para los microorganismos y, que su efecto se ve reflejado en una produccion de biogas con menor
variacién o mas estable. En este estudio, a pesar de la adicién de un buffer de fosfato para el control de pH
fue observada una fuerte inestabilidad en el BY, por lo que este comportamiento no concuerda con el
planteamiento de Li et al. (2007) e insinda la ocurrencia de otros fendmenos. De acuerdo con Calli et al.
(2008) podrian estar asociados con cambios metabdlicos durante la fermentacion y consumo del biogés por
actividad de bacterias acetogénicas, las cuales pueden usar el hidrégeno molecular para la reduccion de
dioxido de carbono a acetato (Dinamarca y Bakke, 2012) y su presencia en el in6culo puede suponerse,
debido a la procedencia del mismo y al hecho de que el pretratamiento térmico no afecta a este tipo de BCH
(Luo et al., 2011). Thanwised et al. (2012) asociaron la disminucién del HY con la ocurrencia de rutas
metabdlicas tipo fermentacion para producir otros productos, como etanol y acidos acético y butirico, que
compiten con las rutas fermentativas de produccion de hidrégeno.

4.2.2.2 Rendimiento de hidrogeno (HY) y reduccién de carbohidratos

En la Figura 4.10 se presentan el HY y reduccion de carbohidratos (%n). Con relacion al HY
expresado en términos de mol Hz.mol* CH, se obtuvieron valores promedio de 0,26 + 0,24 (COVe0,8), 0,33
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+ 0,30 (COVel,5) y 0,33 + 0,22 (COVe3,1). La relacion entre el HY y la COVe no pudo ser verificada,
debido a que el incremento de la COVe no tuvo ningun efecto sobre el HY, la comparacion estadistica de
estos valores soporta este resultado al mostrar que los HY no fueron diferentes significativamente (p >
0,05).
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Figura 4.10 Rendimiento de hidrégeno

De acuerdo con Park et al. (2016) fuertes variaciones en la concentracion del sustrato alteran
notablemente el HY, por lo que no encontrar diferencias significativas en el HY, en este estudio, puede ser
atribuido a que se mantuvo constante la concentracién de CH en cada una de las COVe y durante todo el
periodo de evaluacién. La inestabilidad en el HY que se observa a través de las series de tiempo en la Figura
4.10, sugiere que la biomasa independientemente de su cantidad fue incapaz de mantener una condicién
estable de produccion o rendimiento de hidrégeno. Se considera que el comportamiento observado obedece
a una alternancia en la poblacién microbiana dominante entre bacterias acidogénicas productoras de
hidrégeno y bacterias acidogénicas no productoras de hidrégeno, debido a que el sustrato sigui6 siendo
significativamente consumido. Un planeamiento similar fue expuesto por Park et al. (2015) quienes
mostraron que la tasa de transformacion del sustrato fue superior al 98% incluso cuando la proporcion de
Clostridio en un CSTR disminuy6 del 24% al 9% y el HY disminuy0 hasta valores inferiores a 0,1 mol
H..mol* galactosa, solo a través del andlisis de la composicion taxonémica utilizando secuencias del gen
16S rRNA los autores pudieron establecer que el comportamiento observado fue acompafiado por el
incremento de la poblacion de Bacilos (bacterias acidogénicas no productoras de hidrdgeno) y atribuyeron
a esa especie la trasformacion del sustrato.

En este estudio, fueron observadas diferencias significativas en la reduccion media de CH (p <
0,05). Entre el valor promedio de la COVe0,8 y COVel,5y COVe3,1, los valores obtenidos fueron 92,1 +
3,8 (COVe0,8) y 89,9 + 7,2 (COVel,5) y 88,9 + 7,3% (COVe3,1), siendo que los dos ultimos no difieren
estadisticamente. Este resultado es contradictorio si se tiene en cuenta que el HY es definido como la
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relacion entre la cantidad de hidrogeno producido y la cantidad de sustrato organico removido (Intanoo et
al., 2016) y, que previamente no se encontraron diferencias significativas entre el HY. No obstante, este
comportamiento puede ser una consecuencia de la manera como se logro el incremento de la COVe, debido
a que al mantener la concentracion de CH en un valor constante y disminuir el contenido de biomasa para
incrementar la COVe se alterd significativamente la disponibilidad de sustrato por unidad de
microorganismo.

En el caso de la COVe0,8 es posible que los microorganismos estuvieran expuestos a una condicion
de inanicion promovida por una mayor concentracion de biomasa con relacion al sustrato, y en
consecuencia, mas microorganismos actuando sobre el mismo sustrato fueron méas eficientes en su
transformacion, mientras que para la COVe3,1 que es el extremo contrario, la disminucion significativa del
contacto entre el sustrato y la biomasa como consecuencia de un menor contenido de biomasa, incrementd
la disponibilidad del sustrato por unidad de microorganismo, haciendo que estos fueran menos eficientes en
la transformacién del sustrato con el mismo TRH. Kumar et al. (2016) y Park et al. (2015) también
reportaron un desacople entre la eficiencia en la reduccién de carbohidratos y produccion de hidrégeno
usando un CSTR.

4.2.2.3 Tasa de produccion volumétrica de biogas (PVB) e hidrogeno (PVH)

El hidrogeno fue detectado en el biogas desde el inicio de la operacién de cada RA. Las tasas de
PVB y PVH se presentan en la Figura 4.11, estas tasas relacionan el caudal de biogas o hidrégeno con el
volumen de agua residual tratada.
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Figura 4.11 Tasa de produccion volumétrica de biogas (PVB) e hidrogeno (PVH)
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Aunqgue la PVB y PVH presentaron una tendencia a incrementarse a medida que avanzo el tiempo
de evaluacidn, tambien fueron altamente variables. Especificamente, se observaron picos de alta produccion
seguidos por una produccion casi nula. La maxima PVH fue 237, 257 y 292 mL..L™.d* para COVe0,8,
COVel,5y COVe3,1 respectivamente. Un comportamiento similar tambien fue descrito por Castello et al.
(2018) usando “lactosuero” como sustrato en un CSTR, despues de obtener una PVH maxima de 800 mL
L. L2.d? los autores reportaron que el reactor se estabilizé en una PVH muy baja, menor a 100 mL. L
1.d%, por medio de un estudio detallado de la microbiologia y ecologia del reactor pudieron relacionar las
fuertes variaciones e inestabilidad en la PVH con la competencia por el sustrato entre bacterias del género
Clostridium y BAL.

Teniendo en cuenta que las BAL hacen parte de la microbiota autdctona de la yuca (Carvalho et al.,
1999) y que su presencia en el agua residual del proceso de extraccion del almidén de yuca ya ha sido
ampliamente demostrada (Omar et al., 2000, Gomes et al., 2016, Rosa et al., 2016), es posible suponer que
BAL provenientes del sustrato sobrevivieron y persistieron dentro del RA, dando como resultado una
alternancia entre grupos de microrganismos dominantes y que su competencia por el sustrato causo la fuerte
variacién de la PVB y PVH. En este estudio, a través un analisis exploratorio usando la técnica de recuento
de bacterias en placa superficie se verificd la presencia de lactobacilos, es decir, BAL en los RA (Figura
4.12).
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Figura 4.12 Recuento de bacterias acido lacticas en los RA

Sin embargo, el efecto real de las BAL sobre la produccion fermentativa de hidrogeno, todavia es
un tema de debate. Recientemente, Rosa et al. (2016) mostraron que el HY y PVH maxima en un reactor
anaerobio de medio fluidizado alimentado con agua residual del procesamiento de yuca, coincidié con la
ausencia de BAL productoras de bacteriocinas. Por otro lado, Gomes et al. (2016) identificaron a la Nisina
Ay Nisina Z (bacteriocinas de BAL) como un factor que obstaculiza la produccion de hidrégeno a partir de
agua residual del proceso de produccidn de harina de yuca en un reactor continuo de tubos multiples.

Previamente, Ren et al. (2007) habian asociado los bajos HY obtenidos en un CSTR con la accion
bactericida de BAL del género Lacococcus sp, y su actividad bactericida fue incentivada cuando el reactor
fue operado en un rango de pH entre 5,5y 6,0. Por lo tanto, si se acepta el planteamiento anterior relacionado
con la presencia de BAL en los RA de esta investigacion, la variacién observada en la PVH puede atribuirse
también a una inhibicion de las BPH debido a la accién de péptidos antimicrobianos (bacteriocinas)
producidos por BAL (Gomes et al., 2015a).

4.2.2.4 Tasa de produccion especifica de hidrogeno (TPe)

La TPe se define como la tasa de produccion de hidrégeno por unidad de peso de los microrganismos
del sistema o por unidad de volumen del reactor (Intanoo et al., 2016). La Figura 4.13 muestra la evolucion
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de la TPe a lo largo del periodo de observacion para cada COVe; su comportamiento fue variable, después
de obtener valores maximos se observa un decrecimiento hasta valores minimos y luego se incrementa. La
figura también muestra que los valores mas bajos se presentaron con la COVe0,8 y los més altos con la
COVe3,1. De esta manera, se observa que la TPe media increment6 de 11,9 + 11,0 mL H..g™* SV.h* (0,018
+ 0,016 mmol Hz.gt SV.h'1) hasta 88,7 + 45,5 mL H,.g SV.h? (0,132 + 0,068 mmol Hz.g* SV.h?) cuando
la COVe se incrementd de 0,8 hasta 3,1 g CH.g? SV.d . Una prueba de hipdtesis mostré que existian
diferencias significativas entre estos valores (p < 0,05), lo cual permite inferir que la variacién de la COVe
tuvo una influencia significativa sobre la TPe. De acuerdo con Chang y Lin (2004) la TPe denota la
eficiencia de produccion de hidrégeno de un reactor, por lo que se puede concluir que la COVe afectd la
eficiencia de produccion de hidrégeno y que el RA operado con una COVe de 3,1 g CH.g* SV.d* fue mas
eficiente con relacion a la produccion de hidrégeno.

200
~ o
3 150
N
HICP 100
T &
1
é ¢ S
@ 50 ..,.-°'<>_. PN ;5 ...... P
= STomn o f e B
9 ¢ D'--%Fb:"lj:‘-lj"' Bp..q;

8 12 16 20 24 28 32 36 40 44 48 52 56 60 64

cooe@ee- COVe0,8 -+++¢-:- COVel5 COVe3,1

Figura 4.13 Tasa de produccion especifica de hidrégeno para cada COVe

En la Tabla 4.8 se presentan algunos valores de TPe observadas en estudios relacionados con la
produccién fermentativa de hidrégeno. La variabilidad en los reportes sugiere que aln con sustratos
similares, la TPe esta no solo influenciada por la cantidad de microrganismos, otros factores relacionados
con las condiciones ambientales, nutricionales y operacionales pueden influir sobre esta variable. Los
resultados de este estudio son incluso mayores a los reportes de Intanoo et al. (2016) quienes emplearon
sustratos y reactores comparables a los de esta investigacion. Sin embargo, cuando se comparan bajo otros
escenarios, por ejemplo de flujo discontinuo (Zhang et al., 2003), los resultados de TPe son supremamente
bajos.

Tabla 4.8 Tasa de produccidn especifica (TPe)

Sustrato Reactor TPe (mL H2.g* SV.d?) Referencia
Sintético (maicena disuelta Batch 178 Liuy Shen (2004)
en agua)
Sintético (almidon disuelto Batch 480 Zhang et al. (2003)
en agua)
AR del procesamiento de UASB hibrido 514 Mohammadi et al. (2014)
aceite de palma
AR proceso de extraccion de UASB 10,92 Intanoo et al. (2016)

almidén de yuca

De forma preliminar, se puede concluir a partir de los datos de rendimiento recolectados, que la
COVe no tuvo una incidencia clara sobre el HY, por lo que la hipétesis principal no pudo ser verificaba.
Sin embargo, se observaron resultados de interés relacionados con la aplicacion de reactores de anaerobios
de crecimiento suspendido para el control de la COVe debido a que no hubo perdida sistematica de biomasa,
superando el riesgo al que estan expuestos este tipo de configuracion. Asi, la configuracion del RA
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propuesto que involucré en una sola unidad, el uso de crecimiento suspendido conformando un manto de
biomasa expandida y una zona de sedimentacién, puede ser explorada con COVe mayores para determinar
si el bajo HY puede ser mejorado ya sea por un aumento en la concentracion del sustrato o menor contenido
de biomasa. Este Ultimo, resultaria en beneficio del volumen del reactor, debido a que los resultados
indicaron que con una COVe alta (COVe3,1), en este caso, expresada a través de un bajo contenido de
biomasa, se obtuvo un HY comparable con una COVe baja, cuatro veces menor (COVe0,8), es decir, cuatro
veces mas biomasa.

4.2.3 EVOLUCION DE LOS PARAMETROS FISICOQUIMICOS EN LA
FASE LIQUIDA

La evolucidn de diferentes parametros relacionados con la fase liquida se analiza a continuacion.

4.2.3.1 pHy Alcalinidad bicarbonética (AB)

En la Figura 4.14 y 4.15 se presenta la variacion del pH y AB respectivamente. Para la COVel,5y
COVe3,1 (Figura 4.14 a'y b) fue observado un periodo de estabilidad en el pH afluente y efluente durante
los primeros 21 dias de evaluacion, incluso los valores en si mismos fueron muy similares entre estas dos
COVe, después se observaron alteraciones en el pH efluente con una tendencia a incrementar su valor, por
lo que fue suspendida la adicion del buffer de fosfatos para sostener el pH dentro de RA en un rango entre
5,0 y 5,4. Solo se adicion6 nuevamente el buffer de fosfatos, cuando el pH efluente present6 valores
inferiores a 5,0 y de esta manera evitar una fuerte acidificacion del RA.

De otro lado, los afluentes se caracterizaron por su ausencia de AB mientras que en los efluentes se
observé un incrementé en la concentracién de esta variable (durante algunos periodos). Hasan et al. (2015)
y Sentlrk et al. (2010) observaron un fendémeno similar y establecieron que el incremento de la AB en su
reactor fue causada por la reaccion del amoniaco, diéxido de carbono y agua para formar bicarbonato de
amonio. En este estudio, la correlacién lineal entre AB y NAT en el efluente fue muy baja por lo que no
permitié explicar la formacion la AB tal como lo explican los autores antes mencionados. Una posible
explicacion a la formacion de la AB puede ser encontrada en las caracteristicas fisicoquimicas del indculo,
debido a que este se caracterizé por su alto contenido de AB del orden de 4.649 mg CaCOs.L™! reportado
por Parra-Orobio et al. (2018) quienes usaron indculo de la misma procedencia. De esta manera, el
incremento en la AB y el consecuente aumento de pH en el efluente, pueden atribuirse a una liberacién de
la AB contenida en la biomasa.

El planteamiento anterior puede sustentarse a través del analisis del comportamiento del pH con la
COVe0,8, la cual implicé la adicién de un mayor volumen de in6culo en comparacion con la COVel,5y
COVe3,1. Con esta COVe no fue necesaria la adicion del buffer de fosfatos durante los primeros 40 dias de
evaluacion, debido a que el pH del efluente desde el inicio present6 una tendencia a incrementarse, incluso
hasta valores méximos cercanos a 7,0. En la Figura 4.14a se observa que el pH en el efluente se incrementd
drasticamente entre el dia 24 y 36 y en ese mismo periodo, también se incrementd notablemente la AB en
el efluente (Figura 4.15a), lo que permite relacionar el incremento del pH en el efluente con la liberacion de
AB desde la biomasa. De manera general, en las tres condiciones de COVe el pH del efluente fue superior
respecto al pH del afluente, tal como se ilustra en la Figura 4.17, y en todos los casos fue mayor a 5,0.

A través de la Figura 4.16, en la que se presenta la variacion del pH en funcion de la altura del
reactor y a lo largo del periodo de evaluacion, se puede observar que al interior del RA (en sentido del flujo)
el pH fue homogéneo, por lo que es posible argumentar que en ninguna de las tres COVe la biomasa estuvo
expuesta a condiciones de estrés por pH (inferior a 4,5) que pudieran afectar su HY.
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Figura 4.16 Resumen de la variacion del pH segin la COVe

Algunas experiencias en produccion biolégica de hidrdgeno a través de la fermentacion oscura
mencionan que a pH inferior a 4,5 se afecta el HY por inhibicién de la enzima hidrogenasa (Jung et al.,
2011b). Asi, el seguimiento del pH al interior de cada RA comprueba que los bajos HY previamente
discutidos (item 4.2.2.2), no fueron motivados por condiciones ambientales desfavorables relacionadas con
el pH que causaran la inhibicion de las BPH y por tanto, toma fuerza la hipétesis de una alternancia entre
los grupos microbianos dominantes de BPH y bacterias acidogénicas no productoras de hidrégeno, por
ejemplo, BAL.

Por otro lado, la homogeneidad del pH al interior del RA operado con COVel,5y COVe 3,1 (Figuras
4.17 by c) es consecuencia de la adicion del buffer de fosfatos y de la misma manera, la inestabilidad diaria
del pH al interior del RA evaluado con la COVe0,8 (Figura 4.17 a) es explicada por la ausencia de un buffer.
Aungue no se establecié una correlacion entre el rendimiento, ya sea de hidrégeno o biogas con el pH, la
fuerte variacion del pH en ausencia de un buffer complica el control de las condiciones ambientales, que
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para el caso del RA operado con la COVe0,8 el pH fue regulado por la alcalinidad proporcionada por el
indculo. Sin embargo, esta es una consecuencia fortuita asociada con la procedencia del inéculo.
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Figura 4.17 Diagrama de pH en funcion de la altura del RA

4.2.3.2 DQOy Acidos grasos volatiles (AGV)

El analisis acoplado entre la DQO y AGV mostré que sus concentraciones en el afluente describian
comportamientos similares. A través de correlaciones lineales (Figura 4.18) se establecid que un porcentaje
significativo de la DQO presente en el afluente estaba relacionada con los AGV (R* > 0,69), este
comportamiento corresponde a un resultado esperado debido a que los AGV son &cidos orgénicos de cadena
corta que contienen cadenas carbonadas de menos de 6 carbonos (Chernicharo, 2007), por lo que son
susceptibles de ser cuantificados como materia organica oxidable durante la determinacion de la DQO, y su
presencia en el sustrato se debe a una degradacion anaerobia parcial de la materia orgénica. De acuerdo con
Torres et al. (2005a) el contenido de AGV del agua residual generada en el proceso de extraccion de almidon
de yuca en las rallanderias ubicadas al norte del Departamento del Cauca (Colombia), se relaciona con la
presencia de acido lactico en altas concentraciones, y la DQO con la predominancia de materia organica
disuelta.
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Figura 4.18 Correlacién lineal entre DQO y AGV en el afluente

Las series de tiempo de la DQO y AGV (afluente y efluente) presentadas en las Figuras 4.19 y 4.20
respectivamente, muestran que estas variables presentaron concentraciones muy inestables, este
comportamiento se puede atribuir a la acidificacion natural que sufre el agua residual generada durante el
proceso de extraccion de almidén de yuca, y que no puede controlarse debido a que es causada por la
microbiota autdctona de las raices de yuca. Sin embargo, su variacion no afect6 el desempefio de los RA
debido a que fueron observadas tanto reducciones de DQO como produccion de AGV en las tres COVe,
este comportamiento es caracteristico de la etapa acidogénica (fermentacidn oscura) de la DA durante la
cual los AGV se producen continuamente como intermediarios metabélicos (Singhania et al., 2012).
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Con relacién a la DQO se obtuvo una reduccion media de 20,9 + 10,5%, 13,4 + 6,0%, 31,2 + 20,7%
para la COVe0,8, COVel,5y COVe3,1 respectivamente (Figura 4.19). Recientemente, Torres et al. (2017)
usando un sustrato similar y reactores anaerobios de medio fijo reportaron reducciones de DQO entre 15y
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20% en un proceso de fermentacion oscura. De acuerdo con Antonopoulou et al. (2008), Thanwised et al.
(2012) en la fermentacion oscura una fraccion de la DQO inicial se transforma en DQO de los subproductos
o0 intermediarios metabdlicos, por esta razon, las bajas reducciones de DQO como las observadas en este
estudio se relacionan con la produccion de AGV. Aungue se presentaron producciones maximas de AGV
del orden de 400,51% (COVe0,8), 324,68% (COVel,5) y 205,75% (COVe3,1), durante el periodo de
observacion la produccién media estuvo dominada por valores méas bajos con una fuerte variacién (Figura
4.20), asi: 37,6 + 65,9 % (COVe0,8), 29,4 + 54,8 % (COVel,5) y 43,4 + 55,3 % (COVe3,1), estos valores
son bajos si se comparan con los resultados de Hernandez Avilés et al. (2016) quienes usando un reactor
UASB-hibrido reportaron una produccion de AGV superior al 90% a partir de un sustrato sintético. Sin
embargo, en este caso, la baja produccion de AGV puede ser explicada tanto por la baja concentracion
inicial de carbohidratos (1.750 mg.L™*) como por la presencia inicial en el sustrato de AGV, los cuales de
acuerdo con el pH de operacion se encontraban principalmente en su forma no disociada y segun lo expuesto
por Infantes et al. (2012), Stavropoulos et al. (2016) su presencia supone un gasto de energia quimica (ATP)
para mantener el pH intracelular cercano a la neutralidad y por lo tanto, reduce el HY y la produccién de
AGYV a través de la fermentacion. Este planteamiento, también permite explicar los eventos puntuales de
produccién maxima de AGV (Figura 4.20), los cuales ocurrieron principalmente cuando el afluente presentd
concentraciones de AGV menores a 1.000 mg A.acético.L?, lo que podria haber disminuido los
requerimientos energéticos para el mantenimiento celular y por lo tanto, dirigir el sustrato disponible hacia
el crecimiento celular, produccion de H, y AGV.
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Figura 4.21 Produccion de AGV por cada COVe

Las concentraciones maximas de AGV en el efluente fueron 3.486, 2.713 y 2.737 mg A.acetico.L*
parala COVe 0,8, COVel,5y COVe3,1 respectivamente. De acuerdo con Intanoo et al. (2016) las BPH bajo
condiciones termofilicas (37°C) toleran los AGV hasta un nivel maximo de 10.000 mg A.acetico.L?, a
concentraciones superiores decrece el HY debido a la toxicidad causada por la acumulacién de AGV. Por
lo tanto, se puede concluir que la concentracion de AGV en los tres RA no afect6 el HY previamente
discutido, debido a que los valores maximos no superaron el umbral que causa inhibicion. Por otro lado

4.2.3.3 Solidos totales (ST) y volatiles (SV)

Las series de tiempo de los ST y SV (afluente y efluente) se presentan en las Figuras 4.22 y 4.23
respectivamente. Para todas la COVe se observa que las concentraciones efluentes (ST y SV) fueron
inferiores en comparacién con el afluente, lo que demuestra que en los RA ocurrié una transformacion o
retencion de sélidos. En todos los casos la reduccién media de solidos fue superior al 42% en términos de
ST y 53% para SV.
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La concentracion media de ST afluente fue 8.281, 7.843 'y 7.642 mg.L* para la COVe0,8, COVel,5
y COVe3,1 respectivamente, y de estos el 80% era SV que se relacionan con material orgéanico (Figura 4.24).
Las concentraciones de ST en el afluente fueron similares a las presentadas por Rojas-Chacon (1999) y
Colin et al. (2007) usando el agua residual de una rallanderia ubicada al norte del Departamento del Cauca
(Colombia) quienes mostraron un rango de variacion de ST entre 2.300 y 6.600 y que la fraccion volatil
representaba el 68% de los ST y de esta fraccidn el 30% eran sélidos disueltos volatiles (SDV) y el 38%
solidos suspendidos volatiles (SSV). También, Rajasimman y Karthikeyan (2007) reportaron
concentraciones de ST similares en un agua residual de una industria de almidon de yuca, y a través de una
caracterizacion detallada del contenido de sélidos mostraron que el 66% eran SV y de estos sélo el 15% era
SSV, mientras que los solidos disueltos totales (SDT) representaban la fraccién mas alta (80%) y los SST
una baja proporcién (17%).
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Figura 4.24 Resumen de ST y SV en el afluente y efluente
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4.2.3.4 Biomasay distribucion de SV dentro del RA

En reactores anaerobios de medio suspendido de flujo ascendente, las velocidades del flujo y el
ascenso del biogas tienden a arrastrar la biomasa provocando su pérdida por un efecto de lavado
(Chernicharo, 2007). Para controlar este efecto, en esta investigacion se incorporo la recirculacion de lodo
desde el punto de extraccién o toma de muestra denominado H3 hasta H9 o entrada del reactor, lo cual
también permiti6 mantener la biomasa expandida en esa seccion del RA y aumentar el contacto
sustrato/biomasa.

La Figura 4.25 muestra que con esta estrategia se logré mantener un alto porcentaje de la biomasa
dentro de la zona de lodos (H9 a H3) y de esta manera, garantizar la COVe deseada en cada caso, durante
la mayor parte del tiempo de operacién
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Figura 4.25 Distribucién de biomasa en el RA para cada COVe

Algunos aspectos importantes fueron observados durante el control y operacion de los RA. En el
inicio de la operacion la biomasa presentd una coloracidn negra oscura propia de los in6culos anaerobios
metanogénicos, y durante el periodo de evaluacion su coloracién fue cambiando hasta presentar un color
claro (blanco o cremoso) similar al del sustrato o a las raices de yuca; un efecto similar ha sido reportado
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Mu 'y Yu (2006), Jung et al. (2013). De acuerdo con Zhang et al. (2004), es probable que los componentes
de las sustancias poliméricas extracelulares (SPE) sean los responsables del cambio en la coloracién de la
biomasa, debido a que las proteinas son los componentes claves de las SPE para los granulos metanogénicos,
mientras que los carbohidratos, en lugar de las proteinas, podrian desempefar un papel mas importante en
la formacién de GPH.

Adicionalmente, se observo la formacion de granulos de apariencia densa en la zona de entrada del
RA, los cuales fueron reduciendo su tamafio y densidad aparente a medida que avanzaba el flujo hasta
convertirse en biomasa floculenta (Figura 4.26). La formacion de granulos y biomasa suspendida en la zona
de lodos le otorg6 a la configuracion de los RA empleados en esta investigacion, caracteristicas de un reactor
hibrido entre un reactor de manto de lodo granular expandido (EGSB por sus siglas en inglés) y un reactor
anaerobio de crecimiento suspendido. De acuerdo con Liu et al. (2009), la granulacién de BPH solo ocurre
en condiciones experimentales favorables, por lo que es posible suponer que las variables seleccionadas
para la operacion de los RA, tales como pH y TRH fueron responsables de la granulacion observada. Es
importante anotar que las ventajas de los GPH frente a los lodos floculentos se relacionan con una estructura
mas densa, facil de configurar, alta concentracion de solidos, separacion de sélidos efluentes y resistencia a
las cargas de choque, por lo tanto la configuracion del RA implementada en esta etapa de la investigacion
ademas de facilitar el control de la COVe también representa un tipo de reactor adecuado para la
fermentacion oscura que ofrece las ventajas antes mencionadas.

(a) COVe0.8 (b) COVel.5 (c) COVe3.1

R

Biomasa .
gr’finular

*\

Zona de entrada RA

Figura 4.26 Biomasa en los RA

Las ventajas de la formacion de GPH fueron documentadas a través de la operacion de los RA,
debido a que una granulacion consistente fue observada con la COVe0,8 y COVel,5, mientras que con la
COVe3,1 los granulos eran mas escasos y la biomasa present6 una apariencia méas de tipo floculenta (ver
figura 4.26). Estas observaciones responden a las concentraciones de SV en la zona de lodos, las cuales
fueron mayores con la COVe0,8 que con la COVe3,1. Adicionalmente, la diferencia en la granulacion de la
biomasa derivé en una operacién méas sencilla con la COVe0,8, debido a que fue mas féacil lograr la
expansion y control de la biomasa en la zona deseada, mientras que con la COVe3,1 la operacién del RA
fue mas complicada, debido a que pequefias perturbaciones en el caudal de recirculacion y/o el ascenso del
biogas causaban una mayor expansion de biomasa, por encima de la zona de lodo, por lo que era necesario
detener la recirculacion por algunos periodos (entre 1y 4 h) para propiciar la sedimentacion de la biomasa
dentro de la zona de lodos y asi evitar su pérdida o lavado.

Por lo anterior, la zona de lodos que actué como un manto de lodo contribuy6 con la reduccién o
retencion tanto de ST como de SV presentes el sustrato. En la Tabla 4.9 se observa que las tres COVe
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evaluadas presentaron similitud en la reduccion media de ST y SV, permitiendo retener cerca del 42% de
STy 53% de SV. En la Figura 4.27 se presenta la expansion del lodo en cada una de las COVe evaluadas.

Tabla 4.9 Estadistica descriptiva de la reduccidn de sélidos en cada COVe

Variable COVe n Media Minimo Maéaximo
COVe0,8 49 45,35 + 13,57 0,54 63,49
Reduccion de solidos totales (%) COVel,5 39 41,83 + 12,22 10,24 63,11
COve3,1 47 40,43 + 19,00 0,00 75,22
COVe0,8 49 53,85+ 12,69 15,06 81,15
Reduccion de sélidos volatiles (%) COVel,5 39 51,97 + 14,05 22,49 84,09
COVes,1 47 52,08 + 15,33 12,51 82,48

/' -
e
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-
-

(a) COved.§ (b) COels (c) COves.l
Figura 4.27 Expansion del lodo en el RA para cada COVe

En la produccion biolégica de hidrégeno la granulacion ha sido atribuida a la accién conjunta entre
la liberacion de biogas y la velocidad ascensional del liquido (Chang y Lin, 2004) y a la tasa de recirculacion
interna (Mohammadi et al., 2014). En este caso, con una alta tasa de recirculacion de lodos de 27, 26 y 18
veces el caudal afluente para la COVe0,8, COVel,5 y COVe3,1 respectivamente se logré mantener una
velocidad ascensional media en la zona de lodos de 1,6, 1,5y 1,1 m.d?! para las tres COVe en el mismo
orden. Las condiciones operacionales anteriores son comparables con lo reportado por Jung et al. (2013)
quienes con una tasa de recirculacion de 15 veces el caudal afluente y una velocidad ascensional de 2,65 m.
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d? lograron la formacion de GPH en un reactor UASB operado con un TRH de 5 h y acoplado a un
sedimentador.

Aungue en esta investigacion el HY fue bajo y similar en las tres COVe evaluadas, la granulacion
observada con la COVe0,8 puede constituirse en una ventaja al momento de seleccionar una COVe para el
disefio y operacién del RA debido a que la biomasa granular le otorga a los reactores acidogénicos de
crecimiento suspendido y auto-inmobilizado una mayor estabilidad con relacién al control de su biomasa
total, y porque biomasa granular a diferencia de la biomasa floculenta tiene mayor resistencia ante la
presencia de poblaciones bacterianas bactericidas (Kumar et al., 2016), por ejemplo BAL, que para sustratos
como el utilizado en este estudio son inevitables debido a que hacen parte de microbiota autctona de las
raices de yuca.

4.2.3.5 Nutrientes y el efecto de la relacion C/N y C/P sobre HY

En las Figuras 4.28 y 4.29 se presenta la variacion del NAT y ortofosfatos respectivamente. De
manera general se observa que las concentraciones de NAT en el efluente fueron superiores a las del
afluente, indicando alguna produccion o liberacion de este compuesto durante el proceso bioldgico. El
incremento de NAT en el efluente puede estar relacionado con la degradacion de compuestos que contienen
nitrogeno, como proteinas y urea, las cuales pudieron llegar al RA a través del in6culo, considerando que
este provenia de un reactor UASB que trata el agua residual de un centro de sacrifico de ganado y, este tipo
de agua residual se caracteriza por su alto contenido de proteinas y nitrégeno organico (Mufioz, 2005).
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Figura 4.28 Variacion del NAT segin la COVe Figura 4.29 Variacion de Ortofosfatos segun la
COVe

De acuerdo con Wang y Wan (2009), el nitrogeno desempefia una funcién importante en la
produccion fermentativa de hidrégeno porque hace parte de las proteinas, acidos nucleicos y enzimas que
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son responsables del crecimiento de las BPH. Por otro lado, altas concentraciones de nitrégeno son
consideradas como inhibitorias del proceso, més aun cuando el nitrdgeno esta en forma de amonio libre o
no disociado (NHs) (Bundhoo y Mohee, 2016). Sin embargo, en la actualidad no hay un limite maximo que
delimite los niveles inhibitorios de amoniaco en la produccion bioldgica de hidrdégeno y los umbrales se
sitllan en concentraciones superiores a 800 mg.L™ (Salerno et al., 2006). En este estudio la concentracion
media de nitrégeno en el afluente fue 99,6 £ 73,0 (COVe0,8), 103,1 £ 90,5 (COVel,5) y 92,7 £ 74,0 (COVe)
mg NAT,L?y mientras que en el efluente fue 196,5 + 131,6 (COVe0,8), 194,6 + 132,3 (COVel,5) y 201,7
+166,8 (COVe) mg NAT.LL. A pesar de la fuerte variacion los valores maximos, en el efluente, no fueron
superiores a 800 mg N.L* (Figura 4.28 y 4.30), por lo que se puede establecer que la concentracién de NAT
no fue un factor causante de inhibicion para las BPH y por lo tanto, los bajos HY previamente discutidos no
estan influenciados por alta concentracion de nitrogeno.

Por su parte, el fésforo es un nutriente inorganico esencial para los microorganismos, y es en forma
de ortofosfatos como estd disponible para el metabolismo microbiano. En la produccién biolégica de
hidrégeno ademas de su valor nutritivo también resalta su capacidad de amortiguacién (buffer) (Wang y
Wan, 2009). Algunas investigaciones sugieren gue el aumento en la concentracién de fosfatos en un rango
apropiado, puede incrementar la capacidad de BPH para producir hidrégeno durante la fermentacion oscura,
pero concentraciones de fosfato en niveles muy elevados resulta inhibitoria y disminuye el HY (Bisaillon et
al., 2006), esto debido a que solo ciertas bacterias son capaces de almacenar en su masa el fésforo en exceso,
frecuentemente el 30% de la masa de esas bacterias estd compuesta por fosfatos, mientras que en la mayoria
de bacterias incluidas las BPH solo el 2% (Chernicharo, 2007).

En este estudio, las concentraciones medias de ortofosfato en el afluente fueron 71,9 + 56,4
(COVe0,8), 177,4 +111,3 (COVel,5) y 167,9 + 113,3 (COVe3,1) mg PO,~.L* (Figura 4.30). Una prueba de
hipétesis mostrd que existieron diferencias entre las medias en un nivel de significancia de 0,05, y una
comparacion grafica definié que el valor medio de la concentracion de ortofosfato en el afluente de la
COVe0,8 difiere del valor medio observado con la COVel,5y COVe3,1 (entre estos dos no se observaron
diferencias significativas). La presencia de ortofosfatos en el afluente y efluente es atribuida a la adicion del
buffer de fosfatos y su variacion responde a la dosificacion, la cual se realizé en funcion del pH efluente.
Tal como se menciond previamente, durante la mayor parte del tiempo de evaluacion del RA con la COVe0.8
no se adicion6 buffer de fosfatos, lo cual explica la diferencia observada con relacién a la COVel,5 y
COVes, 1.

En la literatura son escasos los estudios que han abordado el efecto de la concentracion del fosforo
sobre el rendimiento de HY. Lin y Lay (2004a) a través de un estudio en flujo discontinuo con un sustrato
sintético observaron un mejoramiento en la HY con una concentracién de 600 mg.L de fosfato de sodio
(NazHPO4); en ese estudio, un aumento o disminucion del 30% en la concentracion de fosfato causé una
disminucién de alrededor del 40% en la produccion de hidrégeno. En esta investigacion, la concentracién
media de fosfatos de los tres afluentes fue muy baja en comparacion con el valor reportado por Liny Lay
(2004a), por lo que se puede suponer que esta es la razon por la cual no se observa la influencia de la
concentracion de fosfatos sobre el HY, aun cuando la adicion del buffer del fosfatos incrementé en un
porcentaje cercano al 60% la concentracion de fosfato de la COVel,5 o COVe3,1 respecto a la COVe0,8
(Figura 4.29 y 4.30).
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Figura 4.30 Resumen de la variacion del Ortofosfatos y NAT segun la COVe

La disponibilidad de Nitrdgeno y Fésforo para la produccion fermentativa de hidrégeno toma mayor
importancia cuando se relacionan con la concentracion del sustrato. Para lo cual se ha estudiado con mayor
frecuencia el efecto de las relaciones C/N y C/P sobre el HY. En general, los estudios reportan el uso de
relaciones C/N y C/P superiores a 25 y 125 respectivamente (Tabla 4.10). En esta investigacion la relacion
CIN, para las tres COVe, se establecié en un rango entre 2 y 43 sin la adicién de fuentes externas de
nitrégeno vy, la relacién C/P se establecié en un rango entre 8 y 275; la variacién de esta relacion fue
fuertemente influenciada por el buffer de fosfatos que se adicion6 con el propdsito de controlar el pH, para
prevenir el efecto adverso que la acumulacion de AGV tiene sobre el HY (Davila-Vazquez et al., 2011).

Tabla 4.10 Relacion C/N y C/P usadas en algunos procesos de fermentacién oscura
Relacion

Sustrato C/N c/p HY Referencia
Sintético 137 - 3,5 mol Hz.mol* Anzola-Rojas et al. (2015)
Paja de arroz 25 0,74 mmol H,.g* sustrato Kim et al. (2012a)
AR de refrescos 120 316 3,3 mol Hz.mol* Peixoto et al. (2011)
Almidon de trigo 50 125 2 84 mol Ha.mol: Oztekin et al. (2008)
hidrolizado
SO'”Cégqr?geopo"’o 200 1.000 281 mL H,.g almidon Argun et al. (2008)
Sintético 47 - 4,8 mol Hz.mol* Liny Lay (2004b)
Sintético 200 700 0,76 mol Hz.mol* Carosia et al. (2017)
COVe0.8 10,3+9,8 79,7+48,2 | 0,26 + 0,24 mol Hz.mol* CH
COVel.5 155+11,9  44,1+659 0,33 + 0,30 mol Hz.mol* CH En este estudio
COVe3.1 18,3+12,8  352+43,0 0,33 +0,22 mol Hz.mol* CH

Estadisticamente no fueron observadas diferencias significativas entre el valor medio de la relacion
CIN (p > 0,05). Mientras que los valores medios de la relacion C/P si presentaron diferencias en un nivel
de significancia menor a 0,05 entre el valor medio de la relacién C/P de la COVe0,8 y la COVe3,1. Bajos
valores de la relacion C/P indican que a una concentracion fija de carbono, mayor es el contenido de fésforo.
De esta manera, se puede observar que para las condiciones evaluadas, el mayor contenido de fésforo se
presentd en el afluente de la COVe3,1, y el menor con la COVeO0,8; esta tendencia que fue inversamente
proporcional entre la COVe y la relacion C/P solo fue consecuencia del requerimiento de la capacidad buffer
del sistema para controlar el pH y no de los requerimientos nutricionales de los microorganismos.



Capitulo 4 128

4.3 CONCLUSIONES PARCIALES DEL CAPITULO 4

La similitud entre los valores medios que tomaron las variables de HY en las tres COVe conlleva a
concluir que, bajo las condiciones evaluadas, la COVe no tuvo el efecto esperado, es decir, un mejoramiento
en el HY. Una de las causas principales que puedo motivar este resultado es el sustrato en si mismo, debido
a que este, a diferencia de los sustratos sintéticos, contiene una carga de impurezas que pueden alterar las
rutas metabdlicas hacia rutas donde no hay produccion de hidrogeno. Ademas, la presencia de BAL en los
RA que fue verificada a través un analisis exploratorio de lactobacilos, pudo representar un factor incisivo
que limité la produccion fermentativa de hidrégeno a partir de agua residual del proceso de extraccion de
almidén de yuca. Finalmente, un desbalance entre las relaciones C/N y C/P pudo incidir sobre el desempefio
de las BPH y esto reflejarse sobre el HY. Por lo tanto, para dilucidar el verdadero efecto de la COVe sobre
el HY es necesario establecer un control sobre la relacion de nutrientes (N y P), asi como ahondar en el
efecto de las BAL sobre la produccion bioldgica de hidrégeno, debido que en la actualidad hay hallazgos
que demuestran que su presencia puede resultar benéfica en procesos de fermentacién oscura.

Aunque la hipotesis principal no pudo se demostrada, varios aspectos se han de resaltar de los
resultados. En primer lugar, la configuracion del RA permite dar respuesta a una necesidad relacionada con
el control y la cuantificacion de la biomasa, para manipular la COVe. Esto se logr6 a través de un reactor
gue involucré en su configuracién aspectos de reactores completamente mezclados y crecimiento
suspendido, permitiendo un desacople entre el tiempo de retencion celular y el TRH. Adicionalmente, la
inclusion de paredes inclinadas en la zona de salida, simulando el separador sélido-liquido del reactor UASB
facilité el retorno de biomasa, por lo que su pérdida o arrastre en la condicion de baja concentracion fue
minima. En segundo lugar, las condiciones hidraulicas y ambientales favorecieron la formacion de granulos
productores de hidrogeno, lo cual potencia la aplicacion de COVe mayores a través de la concentracion del
sustrato. Este resultado resulta de interés para la exploracion de la produccion fermentativa de hidrogeno
con otros sustratos mas concentrados, y en los cuales la incidencia de BAL sea menor.

De manera general, los resultados mostraron una mejor estabilidad de los RA operados con la
COVe0,8 y COVel,5 g CH.g* SV.d*. Entre estas dos COVe el reactor operado con la COVe0,8 por su
formacion consistente de GPH resultd de mayor interés para la seleccién de parametros de operacion del
RA.

44 RECOMENDACIONES

Se recomienda la exploracién de COVe mayores y menores que permitan ampliar la informacién
con relacion al efecto de la COVe sobre el HY. Con COVe mayores se podria explorar condiciones mas
criticas que permitiera que los reactores de medio suspendido como el utilizado en esta investigacion, se
aproximen a los rendimientos observados en reactores de crecimiento adherido. Mientras que COVe
menores, permitiria incrementar la informacién con relacion a las ventajas que la granulacion de la biomasa
le ofrece al proceso de produccion fermentativa de hidrogeno, y con la configuracion del RA empleado en
esta investigacion se disminuye el numero de unidades experimentales, debido a que en otras
investigaciones se ha requerido el uso de un sedimentador externo.

También, para futuras investigaciones se recomienda un analisis de los cambios de las poblaciones
en la diversidad microbiana con diferentes valores de COVe, lo cual permitiria entender el verdadero efecto
de las BAL sobre el HY.
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Capitulo 5 Acople entre dos reactores anaerobios para la
produccion conjunta de Hz y CH4 con énfasis en el periodo de
arrangue del reactor metanogénico

La produccién fermentativa de hidrégeno genera un efluente con una mezcla de AGV que ejercen
un contenido importante de DQO que requiere de una estabilizacion. La coproduccién de hidrégeno y
metano ha sido reportada usando sustratos sintéticos (glucosa) y reales (ej. agua residual del proceso de
extraccion de almiddn de yuca, agua residual del procesamiento de café, vinazas de tequila, vinazas de la
cafia de azUcar, etc). Por lo tanto, el acople de estos dos procesos resulta factible. Sin embargo, dada la
variabilidad de las caracteristicas de los efluentes acidogénicos es necesario analizar el efecto de esa
variacién sobre el desempefio de los RM.

Es bien conocido que el proceso de arranque de un RM condiciona su desempefio a largo plazo. Y
ante un efluente acidogénico (sustrato) que presenta una gran variabilidad, se requieren determinar los
limites de tolerancia, tanto a las condiciones operacionales como a la composicion del sustrato, para
garantizar un adecuado funcionamiento del RM. La revisién de literatura permitié identificar que el reactor
anaerobio de crecimiento adherido y de flujo mixto, es una tecnologia que se adapta a las caracteristicas del
agua residual del proceso de extraccion de almiddn de yuca, generada en las rallanderias ubicadas al norte
del Departamento del Cauca (Colombia). En procesos de DA en una fase, las condiciones de operacion mas
apropiadas para ese reactor giran en torno a una COV variable entre 6,0 y 12 g DQO.L*.d? y TRH entre 12
y 20 h. Ademas, que el alcalinizante mas apropiado para dotar de capacidad buffer al sistema es el
bicarbonato de sodio. Por las caracteristicas presentadas del efluente acidogénico, es probable el RM a
estudiar sea sometido a COV mayores, asi que las condiciones de operacion y los requerimientos
ambientales pueden diferir de los establecido previamente.

Por lo anterior, el objetivo de este capitulo fue investigar el acople entre un RA y un RM para la
produccion conjunta de hidrégeno y metano, simulando un proceso de DA en dos fases, con énfasis en el
periodo de arranque del RM. Para tal fin, el documento esta dividido en Materiales y Métodos, Resultados
y Discusion, Conclusiones, Recomendaciones y Bibliografia. En los materiales y métodos se detalla el
arrangue y operacion de los dos reactores, la forma de recoleccion y el procesamiento de los datos, asi como
el analisis estadistico. Los resultados y analisis se abordan primero analizando el desempefio del RA a través
del HY y después se discute el arranque del RM. Se utilizan series de tiempo, box-plot, tablas y figuras para
presentar los resultados. Finalmente, se presentan las conclusiones y se sugieren algunas recomendaciones
para estudios futuros.

5.1 MATERIALES Y METODOS

5.1.1 SUSTRATO

Se utiliz6 como unico sustrato y fuente de carbono agua residual del proceso de extraccion de
almidon de yuca, denominado en el Capitulo 3 con la sigla S2. La preparacion del sustrato fue idéntica al
proceso descrito en el Capitulo 4. Previo a la alimentacion del RA se estandariz6 la concentracion de
carbohidratos en el sustrato hasta un valor cercano a 1.750 mg CH.L?. Las principales caracteristicas
fisicoquimicas del sustrato se presentan en la Tabla 5.1, las cuales fueron semejantes al sustrato empleado
en el Capitulo 4 y al agua residual derivada de las rallanderias ubicadas al norte del Departamento del Cauca
(Colombia) (Colin et al., 2007).
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Tabla 5.1 Caracteristicas fisicoquimicas el sustrato
NUmero

_P.aram,e tr.o Unidades Promedio Maximo Minimo de MEt,O (_jos
fisicoquimico analiticos
datos
pH - 7,5 4,2 175
Nitrogeno
Amoniacal mg N-NHs.L? 169 + 393 2.226 1 170
Total (NAT)
Orto-Fosfato mg PO,3.L? 309 + 20 964 29 172 APHA et
al. (2005)
ST mg.L? 7.575+2.712 14.775 1.750 175
DQO (total) mg.L? 7.313 £ 2.885 16.256 2.267 171
Alcalinidad
Total (AT) 435 + 359 2.629 22 162
Alcalinidad =~ mg CaCOs.L*? Adaptando
Bicarbonética 38 + 205 1.708 0 163 el método
_ (AB) descrito
Acidos grasos por
volatiles mg DiLalloy
totales A.acético.L? 1421521 3.360 416 178 Albertson
(AGV) (1961)
Carbohidratos 4 DuBois et
Totales mg CH.L 1.727 + 375 4.285 1.042 169 al. (1956)
Relacion L
DQO:N:P - 350:0,1:0,9 - - 166

5.1.2 INOCULO Y ACLIMATACION

El inéculo corresponde al mismo lodo anaerobio mixto utilizado en los experimentos descritos en
los Capitulos 3 y 4. En este caso se recolectaron dos muestras del indculo para someter a cada una, a una
estrategia diferente de aclimatacion con el propésito de obtener dos in6culos aclimatados, uno para inocular
el RA y otro para el RM, los in6culos fueron denominados: indculo-RA e indculo-RM.

5.1.2.1 Aclimatacion y pretratamiento del inéculo-RA

El inéculo-RA fue aclimatado y pretratado térmicamente a 85°C durante 30 min, siguiendo los
mismos procedimientos previamente descritos en el Capitulo 4. Las caracteristicas del in6culo-RA
aclimatado y pretratado se presentan en la Tabla 5.2, en la cual se observa que el pretratamiento térmico fue
un método efectivo para inhibir inicialmente la actividad de BCH debido a que el inéculo pretratado no
present6 AME.

Tabla 5.2 Caracteristicas fisicoquimicas del indculo-RA aclimatado y pretratado

2 In6culo-RA
f_P_aramfe tro Unidades : Meétodos analiticos
Isicoquimico Aclimatado Pretratado
pH - 6,57 6,30
ST g.L? 76,4 74,5 APHA et al. (2005)
)Y g.L? 55,0 61,2
AME g DQO-CHa.g* SV-d* 0231 0 Field et al. (1988), (Torres y

Pérez, 2010)
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5.1.2.2 Aclimatacion del indculo-RM

El indculo-RM fue sometido a una etapa de aclimatacion progresiva para obtener un inéculo
enriguecido con microorganismos capaces de reconocer y usar como fuente de carbono y energia la materia
organica presente en el efluente del RA. La aclimatacion se realiz6 a temperatura y presion ambiente. En un
recipiente cerrado se dispuso una mezcla de Lodo:Sustrato con una proporcién volumétrica de 60:40 (5,0 L
lodo: 3,3 L sustrato), d0OS veces por dia se agitd la mezcla para incentivar el contacto sustrato: biomasa.
Diariamente, durante 5 dias, se reemplazé el sobrenadante por una mezcla de sustratos conformada por el
efluente fresco del RA y agua residual del centro de sacrificio de ganado (fuente del indculo). Inicialmente,
la mezcla de sustratos presentd una mayor proporcion de agua residual del centro de sacrificio de ganado y
se fue disminuyendo en proporciones del 20% hasta alcanzar en la mezcla el 100% del efluente del RA.
Previo a la sustitucion del sustrato, se determinaba la DQO del sobrenadante para establecer el grado de
asimilacion del sustrato, aceptandose reducciones de DQO mayores a 60% como un buen indicativo del
proceso de aclimatacion y reconocimiento del sustrato por parte de los microorganismos. En la Tabla 5.3 se
presenta la reduccion de DQO obtenida durante la aclimatacion. En ella se observa la rapida asimilacion del
sustrato por parte de los microorganismos, como resultado de las altas reducciones de DQO presentadas
desde el inicio de la aclimatacion (> 70%), y su tendencia a aumentar a medida que se incrementaba la
proporcion del sustrato S2 en la mezcla.

Tabla 5.3 Aclimatacion del inéculo-RM
Relacion entre AR del centro de sacrifico de ganadoy ~ DQO (mg.L™?) Reduccion de DQO

Dia S2 (%) inicial  final (%)
1 80/20 17.183  5.046 71
3 60/40 17.933  3.192 82
4 40/60 12267 2108 83
5 20/80 12683 1.921 85
6 0/100 14600 1581 89

Finalizado este periodo, se retird el sobrenadante y el inéculo-RM aclimatado mostrd las
caracteristicas presentadas en la Tabla 5.4. Se resalta el valor de la AME alcanzado (0,26 g DQO-CHa.g*
SV-d1), lo cual indica que el lodo estaba dotado de caracteristicas apropiadas para llevar a cabo un proceso
de DA. Autores como Field et al. (1988), Lépez Torres et al. (2004) y Machado et al. (2016) indican que
lodos anaerobios con AME entre 0,02 a 0,20 g DQO-CH..g* SV-d? denotan una buena actividad
metanogénica y son apropiados para uso como indculos en reactores anaerobios. Por otro lado, la relacion
de SV/ST (0.81) fue aceptada como un buen indicativo del contenido de biomasa activa que suponia la
potencialidad del lodo para obtener un buen arranque del RM.

Tabla 5.4 Caracteristicas fisicoquimicas del inéculo-RM aclimatado

Parametro fisicoquimico Unidades Valor Métodos analiticos
pH - 7,23
Solidos totales g.L? 71,7 APHA et al. (2005)
Solidos volatiles g.L? 57,2
Relacion SV/ST - 0,81 -

Actividad Metanogénica
Especifica (AME)

Field et al. (1988), Torres y Pérez

_ -1 q\/-1.4-1
g DQO-CH..gt SV1d 0,26 2010)
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5.1.3 UNIDAD EXPERIMENTAL

La unidad experimental estuvo conformada por dos reactores dispuestos en serie simulando un
proceso de DA en dos fases o fases separadas, los reactores fueron denominados RA (reactor acidogénico)
y RM (reactor metanogénico).

5.1.3.1 Reactor Acidogénico - RA

El RA correspondid con la misma unidad experimental denominada RA1 descrita en el Capitulo 4.
Este reactor de flujo ascendente, tiene una zona de entrada, zona de lodo, zona de sedimentacion, zona de
salida y zona de acumulacion de biogas. Para mantener la biomasa expandida, el reactor contaba con una
recirculacion interna desde la zona de lodo hacia la zona de entrada. Por su configuracion y funcionamiento
hidraulico se clasifica el reactor como de manto expandido y crecimiento suspendido. El volumen util de
este reactor es de 7,31 L y una altura total de 1.26 m. Otras caracteristicas de este reactor ya fueron detalladas
en el Capitulo 4.

5.1.3.2 Reactor Metanogenico - RM

El RM fue un reactor anaerobio de crecimiento adherido de flujo mixto (ascendente y descendente).
Se adopt6 esta configuracion porque ya habia sido evaluada con éxito para el tratamiento en una sola fase,
del agua residual del proceso de extraccion de almiddn de yuca por Rojas (1999), Torres et al. (2003), Colin
et al. (2007) y Pérez et al. (2009). Las investigaciones previas, las cuales incluyen estudios a escala de
laboratorio y escala real, demostraron que ese tipo de reactor era el que mejor se adaptaba a las
caracteristicas del agua residual y que mejor respondia ante la discontinuidad en el proceso productivo, esta
Gltima caracteristica fue fundamental para la seleccion de esa tecnologia para el tratamiento de los efluentes
de las rallanderias ubicadas al norte del departamento del Cauca (Colombia).

El RM fue construido en acrilico (espesor 4mm) con dimensiones de 54 ¢cm de largo, 12 cm de
ancho y 20 cm de alto, para un volumen total de 13,3 L; estaba conformado por una camara de entrada,
camara de reaccion y camara de salida. La alimentacion del reactor se realizd en la cdmara de entrada,
sumergida hasta 2 cm del fondo del reactor. La camara de reaccion se dividio con tres tabiques transversales,
conformando cuatro compartimientos ubicados con una altura de paso de 1/5 de la altura total para forzar el
flujo mixto (ascendente y descendente). En la camara de salida se instalé un canal transversal para controlar
el nivel de agua en el reactor, de tal forma que se garantizara la sumergencia del medio de soporte y la
recoleccién homogénea del efluente. En el fondo de la cdmara de salida se instalé un tabique inclinado para
provocar la sedimentacion de s6lidos o biomasa que hubiesen sido arrastrados por el flujo. Una cubierta
hermética fue instalada sobre la parte superficial del RM. El biogéas captado fue conducido hacia una trampa
de agua y un contador volumétrico. En la Figura 5.1 se presenta el RM.

En la camara de reaccion se instal6 el medio de soporte o adherencia. Como medio de adherencia
de biomasa se utilizaron anillos en policloruro de vinilo corrugado, con dimensiones de 2 cm de didmetro y
largo de 3 cm aproximadamente, este material present6 un indice de espacios vacios de 92% y ocup0 el 70%
del volumen de la cdmara de reaccion. El nivel de agua en la zona de reaccion se mantuvo a 3 cm por encima
del medio de soporte. En la Figura 5.2 se ilustra el medio de adherencia.
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Figura 5.2 Medio de soporte: anillos en policloruro de vinilo corrugado

En la camara de reaccion se instalaron flautas verticales desde el fondo hasta la superficie para
favorecer la liberacion del biogas, asi como para prevenir represamientos que pudieran afectar el
funcionamiento hidraulico del reactor. En la Figura 5.3 se ilustra la distribucion de las flautas verticales, la
cuales fueron construidas con tuberia de diametro ¥4 con perforaciones de 4mm de didmetro.

Camara de

Flautas frerticales Camara de

entrada

Figura 5.3 Distribucidn de flautas verticales en RM

Un esquema de la disposicion de los dos reactores (RA y RM) se presenta en la Figura 5.4.
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Figura 5.4 Esquema de la unidad experimental - RAy RM

5.1.4 SEGUIMIENTO DE LA PRODUCCION DE BIOGAS

Para realizar el conteo de biogas, el headspace de cada uno de los reactores se conecto, a través de
una manguera de silicona, a una trampa de agua que permitid presurizar cada reactor y a través del burbujeo,
comprobar cualitativamente la produccion de biogas. Luego, se instal6 un contador volumétrico para
registrar cuantitativamente el biogas producido. Se utilizaron los mismos contadores de biogas, descritos en
el Capitulo 4. El contador identificado como C2 se instal6 en el RA 'y C1 en el RM y. Las dimensiones y
otras caracteristicas de estos contadores estan registradas en la Figura 4.5 y Tabla 4.5 del Capitulo 4. El
registro de biogas se realizé en intervalos de 24 h aproximadamente, acompafiados del registro de
temperatura ambiente. Una vez registrado el volumen de biogés se reiniciaban los contadores de biogés. La
extraccion de biogas se realiz6 conforme a lo presentado en el Capitulo 3, item 3.15.

5.1.5 DESCRIPCION DEL ARREGLO EXPERIMENTAL

5.1.5.1 Evaluacién del acople entre un RA y RM para la produccion de Ho y CH4

En el Capitulo 4 se observé que una COVe aplicada al RA de 0,8 g CH.g* SV.d! permitié un buen
control del contenido de biomasa y ademas, fomento la formacion de GPH, por lo que para este estudio se
selecciond esa COVe para la operacion del reactor. De igual forma que en la etapa anterior, se establecid
una concentracion constante de carbohidratos totales en el afluente de 1.750 mg CH.L™ y un pH de 5,2 +
0,2. Con relacion al TRH, se escogi6 un valor de 8 h, el cual fue menor al aplicado en los RA del estudio
anterior y reportado en el Capitulo 4, con el propdsito de aumentar la velocidad del flujo y proporcionar
mejores condiciones hidraulicas que propiciaran la granulacion de la biomasa y liberacion de biogas, y de
esta forma incentivar el aumento del HY.

Con relacion al RM, debido a que se no se conocian las condiciones Optimas de operacion como
fase metanogénica, se utilizo la etapa de arranque para determinar las mejores condiciones de operacion de
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este reactor. Para establecer la condicion inicial se tomaron en consideracion los resultados presentados por
Pérez et al. (2006) y Colin et al. (2007) quienes sugieren una COV Optima de operacion entre 6,0 y 12 kg
DQO.m3.d.para la DA en una fase del agua residual del proceso de extraccion de almidén de yuca.

5.1.6 INOCULACION Y ARRANQUE

5.1.6.1 Reactor Acidogénico

La inoculacion del RA fue similar a la utilizada en los reactores RA de la etapa anterior descrita en
el item 4.16 del Capitulo 4, en este caso se introdujeron 0,47 L del in6culo-RA aclimatado con concentracion
de sélidos volatiles de 61 g SV.L?, y se completé el volumen Gtil del reactor con el sustrato, al cual
previamente se le habian ajustado los carbohidratos en 1,75 g CH.L? y el pH a 5,2, este Gltimo mediante la
adicioén de fosfato de sodio (Na;HPO4) disuelto en agua destilada. Finalizado el llenado, el RA se operd
durante 72 h (3 d) en flujo discontinuo con recirculacion interna para mantener la biomasa expandida entre
H3 y H9 y para promover el contacto entre la biomasa y el sustrato. Durante este periodo se renovo cada 24
h el volumen de sustrato contenido entre H3 y HO, para evitar la acidificacion excesiva del medio por
acumulacién de AGV y agotamiento del sustrato. Posteriormente, el RA fue operado en flujo continuo,
iniciando con un TRH de 13 h el cual fue disminuido gradualmente hasta el TRH de 8 h previamente
establecido. La disminucion del TRH se realizé en funcién de la seudo-estabilidad del proceso biol6gico, la
cual fue determinada por la reduccion de carbohidratos, produccién de biogas, pH del efluente e incremento
de AGV. En este caso el periodo de arranque fue de 28 d, durante el cual se disminuy6é el TRH en
proporciones cercanas al 5% respecto al TRH anterior para evitar la pérdida de biomasa por efecto de lavado.

5.1.6.2 Inoculacion y estrategia de arranque del reactor metanogénico

La inoculacion del RM se realizé cuando el RA ya habia sido operado durante 40 d y se encontraba
en condiciones seudoestables (reduccidn significativa de carbohidratos y produccion de biogas), y consistid
en introducir un volumen de inéculo-RM aclimatado equivalente al 20% del volumen util del reactor y
completar el volumen restante con efluente fresco del RA. Previamente, al pH del efluente del RA que
presentd un valor de 5,0 se le ajustd hasta un valor de 7,6 para evitar la acidificacion del RM durante el
arrangue. Luego, el RM fue operado en flujo discontinuo con recirculacion durante 24 h con el propésito de
facilitar el contacto entre el sustrato y la biomasa y fomentar el crecimiento de la biopelicula sobre el medio
de adherencia. Posteriormente, el RM fue alimentado en flujo continuo durante 24 h para renovar el sustrato
y evitar la acidificacion, finalizado este periodo se oper6 nuevamente en modo discontinuo con recirculacion
durante 24 h. La alternancia entre flujo discontinuo y continuo se realizé durante 5 d. Finalmente, se dio
inicio al arranque del RM con un TRH de 48 h.

La estrategia de arranque del RM consistio en disminuir gradualmente el TRH desde 48 hasta 12 h.
Ensayos preliminares permitieron establecer que 48 h era un TRH adecuado para iniciar el arranque del RM,
debido a que con TRH maés bajos no se obtuvo una respuesta favorable en cuanto a la formacion de
biopelicula ni produccion de biogas. Se selecciond 12 h como el menor TRH debido a que estudios previos
desarrollados dentro del grupo de investigacion, habian mostrado que el rango de operacion se encontraba
entre 10 a 20 h para el tratamiento anaerobio en una fase del agua residual del proceso de extraccion del
almidon de yuca (Pérez et al., 2006, Perez et al., 2009). La disminucion del TRH se realizé funcion de la
respuesta del reactor frente a la reduccién de carga aplicada, en términos de DQO y SST. Se aceptaron
minimo cuatro dias consecutivos con reducciones de carga superiores a 40% como una respuesta positiva
de la capacidad del reactor para transformar la carga aplicada. También, el comportamiento de otras
variables (AGV, pH, alcalinidad, indices de alcalinidad, produccion de biogés y rendimiento de metano) fue
tenido en cuenta para la reduccion del TRH. Para interpretar los indices de alcalinidad (IB, a y AI/AP) se
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tomaron como referencia los rangos presentados en la Tabla 5.5, recomendados por Jenkins et al. (1983),
Ripley et al. (1986), Rojas (1999) y Pérez y Torres (2008) para determinar condiciones de inestabilidad o
estabilidad en reactores anaerobios.

Tabla 5.5 Valores de los indices de alcalinidad recomendados para determinar estabilidad en reactores

anaerobios
indice Valor recomendado
Buffer (1B) 0,2020,35
Al/AP 0,40 a 0,55
Alfa (o) > 0,65

Durante toda la evaluacién, el acondicionamiento del pH del efluente del RA se realiz6 a través de
la adicion de bicarbonato de sodio (NaHCOs;). Esta sustancia fue seleccionada con base en las
recomendaciones de Torres et al. (2005a), Perez et al. (2009) quienes establecieron entre varios
alcalinizantes que el bicarbonato de sodio es el producto méas apropiado para el acondicionamiento de la
alcalinidad del agua residual del proceso de extraccion de almidon de yuca, porque garantiza la capacidad
buffer necesaria durante el proceso anaerobio.

5.1.7 OPERACION, SEGUIMIENTO Y EVALUACION

La operacion, seguimiento y evaluacion del desempefio del RA tuvo una duracion de 180 d. Durante
este periodo se control6 el contenido de SV dentro de la zona de reaccidn para mantener una COVe de 0,8
g CH.g! SV.d™. De igual forma, se controlé el caudal de entrada al RA para garantizar un TRH promedio
de 8,0 £ 0,5 h. La rutina de operacidn diaria fue similar a la descrita en el item 3.1.7.1, la cual consistié en
suministrar continuamente el sustrato con una concentracion de carbohidratos cercana a 1,7 g CH.L?,
verificar el pH efluente y en caso de ser necesario, ajustar el pH del sustrato para mantener un pH al interior
del RA en valor cercano a 5,2 +0,2.

La operacion, seguimiento y evaluacion del arranque del RM tuvo una duracion de 140 d. Para la
alimentacion del reactor, se recolectaba durante 24 h el efluente acidogénico, luego se homogenizaba y se
tomaba un volumen para satisfacer el consumo del RM durante 24 de acuerdo con el TRH. A este volumen
se le acondicionaba el pH a través de la adicidn de bicarbonato de sodio. Luego, el sustrato se mantenia bajo
refrigeracién (15 °C) para evitar la descomposicion del material organico en el balde a de alimentacién.
Desde ahi, a través de una bomba peristaltica se introducia el sustrato en la cAmara de entrada del RM. Es
importante establecer, que en la cAmara de entrada al RM el afluente presentd una temperatura entre 23 y
25 °C, ligeramente inferior a la temperatura ambiente que tuvo una variacion de 28 + 4 °C.

Para evaluar el desempefio de los dos reactores, se recolectaron muestras de la fase liquida, en el
afluente y el afluente, y muestras de la fase gaseosa, la extraccion del gas se realizé conforme a lo sefialado
en el item 3.14.1. Adicionalmente, en el RA se extrajeron muestras liquidas a lo largo del reactor desde H9
hasta HO, para monitorear tanto el pH como el contenido de SV. Cuando fue necesario se realizaron purgas
0 extraccion de lodo para controlar la COVe.

Las variables de respuesta para la evaluacion del desempefio del RA fueron: eficiencia en la
transformacion de carbohidratos (%), PVB, composicién del biogas (%H., %CHsy %CO;) y HY. También,
se analizo la distribucion de biomasa y el pH dentro del reactor, para lo cual se construyeron diagramas de
concentracion de SV y pH a partir de los perfiles longitudinales del RA.
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Las variables de respuesta para evaluar el proceso de arranque del RM fueron reduccion de carga
de DQO y SST. Los niveles minimos aceptados para cambiar la condicion de operacion (TRH) fueron del
40%. A medida que avanzaba el proceso de arranque se fue incrementado el nivel minimo de eficiencia,
hasta obtener una eficiencia cercana al 70% en la reduccién de carga de DQO y SST. Adicionalmente, se
incluyd el rendimiento de metano (MY).

5.1.8 METODOS ANALITICOS

5.1.8.1 Composicion del biogéas

Las muestras de gas fueron analizadas en el Laboratorio de Procesos Biol6gicos de la Escuela de
Ingenieria de Sao Carlos, Universidad de Sao Paulo (Brasil). La composicion del biogas fue analizada a
través de cromatografia de gases (Shimadzu GC-2010) utilizando una columna Supelco Carboxen Plot 1010
(longitud: 30 m, didmetro interno: 0,53 mm) con argén como gas de arrastre (Rosa et al., 2014b).

5.1.8.2 Analisis fisicoquimico del sobrenadante

A las muestras liquidas del afluente y efluente de cada reactor se les determind la concentracion de
DQO, ST, SV, SST, NAT y Ortofosfatos, de acuerdo con los métodos estandar (APHA et al., 2005), AB y
total AT segun Jenkins et al. (1983), acidos grasos volatiles totales (AGV) y alcalinidad debida a los AGV
(Aacv) adaptando el método descrito por DiLallo y Albertson (1961). Para las muestras del RA, se
determind el contenido CH segln el método colorimétrico (DuBois et al., 1956). Todos los parametros de
la fase liquida, excepto pH y ST, fueron determinados después de centrifugar la muestra para remover
biomasa suspendida.

5.1.9 CALCULOS

Las ecuaciones de calculo para determinar la COV, TRH, reduccidn del sustrato (n), composicion
del biogés y HY relacionados con el RA fueron iguales a las presentadas en el item 4.1.10.1.

5.1.9.1 Rendimiento de metano (MY)

El MY se determind segun Ecuacién 5.1.
.%CH
MY = Qpg-%CH,

= —— Ecuacion 5.1
Qar1-(Co — Cr)

En la cual,

MY: Rendimiento de metano (mL CH.. g DQO)
%CHa4: Contenido de CHa en el biogas (%)

Qbiogss: Caudal de biogas (mL.d™)

Qar:  Caudal de entrada del RM (L.h)

Co: Concentracion de DQO en el afluente (g.L™)
Cr. Concentracion de DQO en el efluente (g.L?)

5.1.10MANEJO Y ANALISIS ESTADISTICO DE LOS DATOS

De acuerdo con el objetivo especifico de esta fase de la investigacion se definié como un “estudio
prospectivo, longitudinal, observacional y descriptivo”. Este tipo de estudios cuenta con una poblacion o
cohorte, la cual se pretende describir en funcion de un grupo de variables y respecto de la cual no existen
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hip6tesis centrales. Quizés se tiene un grupo de hipotesis que se refieren a la busqueda sistematica de
asociaciones entre variables dentro de la misma poblacion (Méndez, 2001). Asi, la poblacion de este estudio
son el conjunto de datos de las variables fisicoquimicas que caracterizaron el desempefio del RA 'y RM. En
el caso del RA la poblacion o cohorte objeto de estudio estuvo expuesta a la misma condicidn durante el
tiempo de observacion, por lo que su evaluacion se enfocd en conocer y analizar su evolucion en funcién
de las variables de respuesta. Mientras que para el RM los datos o poblacion se agruparon formando
pequefias cohortes en funcion de cada TRH. La variabilidad de los resultados se analiz6 a través de series
de tiempo y diagramas de cajas y alambres, usando las herramientas de Microsoft Excel y el software
Minitab 18.

5.2 RESULTADOS Y DISCUSION

Los resultados y discusidn se abordan analizando el desempefio individual de los dos reactores. Asi,
primero se evalla la fase acidogénica (RA) a través del monitoreo de la produccion de hidrdgeno en su fase
gaseosa y del monitoreo de las variables fisicoquimicas (AGV y DQO) en la fase liquida. Segundo, se
analiza el arranque del RM, para lo cual inicialmente se presenta una comparacion estadistica entre la
composicion del efluente RA y afluente RM. Esta comparacion fue necesaria para establecer el efecto que
tuvo el tiempo de recoleccion sobre la composicion fisicoquimica del efluente RA. Luego, se analiza el
desempefio del RM en cada uno los TRH evaluados, para lo cual se tuvo en cuenta el comportamiento de
las variables fisicoquimicas en la fase liquida (pH, AB, AGV, DQO y SST) vy la produccién de biogas y
metano en la corriente gaseosa. Tomando en consideracion la fluctuacion en la composicion del afluente
RM, el anélisis fue abordado a partir de la carga aplicada, efluente y removida, particularmente de las
variables relacionadas con la materia organica (DQO y AGV) y SST.

Finalmente, se acoplan los resultados de los dos reactores para analizar el desempefio global del
sistema. De manera general, los resultados indicaron que después de un tiempo de operacion (85 dias) en el
RA no hubo produccion neta de hidrégeno y se contabilizd metano en el biogés. Este cambio en el
desempefio sugirié que el RA perdid su caracteristica de reactor hidrogenogénico y, a partir de ese momento
se comportd como un digestor anaerobio. Esta condicién fue tenida en cuenta durante el analisis del
desempefi6 de los dos reactores. De esta forma, para analizar el desempefio del sistema acoplado, es decir,
un sistema compuesto por un reactor hidrogenogénico y un reactor metandgenico, solo se consideré el
periodo comprendido entre el dia 40 y 85. La seleccion de este periodo obedece a que el arranque del RM
se realizé cuando el RA ya habia sido operado durante 40 dias y que a partir del dia 85 se presentd el cambio
en el desempefio del RA. Posterior al dia 85, se estableci6 que el acople entre los dos reactores corresponde
a dos reactores anaerobios en serie, en los que cuales el segundo, realiza funciones de un postratamiento, y
no como un reactor metanogénico propiamente.

5.2.1 EVALUACION DE LA FASE ACIDOGENICA

5.2.1.1 Monitoreo de la produccion de Hz en el RA

El desempefio del RA basado en diferentes variables de respuesta, tales como la composicién del
biogés, HY, reduccion de carbohidratos () y PVH se ilustra en el Figura 5.5 a-c. Aunque las variables de
produccion relacionadas con el biogas presentaron una alta variabilidad, se observé que la composicion del
biogas (Figura 5.5a) durante los primeros 85 d estuvo compuesta por una mezcla entre H, y CO- y después
el contenido de H, fue reemplazado por CH.. Este comportamiento sefiala que, hasta ese dia el RA se
desempefié como un reactor hidrogenogénico o hidrogenador y luego, su desempefio puede interpretarse
como el de un digestor anaerobio en una fase, en el que predomind la formacion de metano. Este resultado
sugiere que el efecto inicial del pretratamiento térmico del indculo junto con las condiciones operacionales



Capitulo 5 144

y el ambiente acidogénico no fueron suficientes para evitar a mediano plazo la recuperacién de la actividad
bioldgica de las arqueas metanogénicas. Entre el dia 95 y 125, con el fin de disminuir la produccion de
metano e intentar reestablecer la fase acidogénica, se redujo la adicion del fosfato de sodio. De esta manera,
se propicio al interior del RA una condicién acida desfavorable para la actividad de arqueas metanogénicas,
teniendo el cuidado de no llegar hasta valores de pH inferiores a 4,5 que de acuerdo con Infantes et al.
(2011), pudieran resultar inhibitorios para las BPH. Asi, en el periodo citado el pH afluente tomé un valor
promedio de 4,8, y en el medio de reaccidn predominaron valores entre 5,0 y 5,3, tal como se ilustra a través
del mapa de contornos presentado en la Figura 5.6. Como resultado, hacia el dia 105 de operacion se observé
una recuperacion incipiente del HY (Figura 5.5b). Sin embargo, la estrategia implementada no fue suficiente
para restituir la produccion de hidrégeno en el reactor y, por el contrario, aln con bajos valores de pH dentro
del RA la produccion de metano continud.
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Figura 5.5 Desempefio del RA basado en diferentes variables de respuesta: (a) Composicion del biogas, (b)
rendimiento de hidrdgeno (HY) y reduccion de carbohidratos (n), (¢) Carga organica volumétrica especifica
(COVe) y tasa de produccién volumétrica de hidrogeno (PVH), y (d) Box-plot de H2 (%0), HY, PVH y COve
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Figura 5.6 Comportamiento del pH al interior del RA

La principal diferencia operacional de este RA, respecto al RA del capitulo anterior, en cual no se
observé produccion de metano fue el TRH y el tiempo de operacion. En esta evaluacion el TRH y tiempo
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de operacion fueron de 8 h y 185 dias, respecto a 10 h y 62 d de la evaluacion anterior. EI menor TRH
seleccionado se realiz6 considerando la hipotesis que a menor TRH mayor es la probabilidad de que ocurra
el efecto de lavado de arqueas metanogénicas, debido a su baja tasa de crecimiento. Sin embargo, el menor
TRH adoptado no fue suficiente para alcanzar el lavado esperado y probablemente, por el tiempo
transcurrido ocurrié un recrecimiento de arqueas metanogenicas como resultado de un largo periodo de
adaptacion, en el cual los metandgenos fueron capaces de recobrar su actividad metabdlica adn en
condiciones ambientales adversas, es decir, en un medio acido. Resultados similares han sido reportados
por Kotsopoulos et al. (2006), Castell6 et al. (2009) y Carrillo-Reyes et al. (2012) en procesos de
fermentacion oscura con pH de operacion en torno de 5,0. Otra hipétesis que podria explicar el cambio en
el desempefio del RA, es el planteamiento de Si et al. (2015), quienes manifiestan que los GPH pueden
formar una estructura similar a los granulos metanogénicos, y que las BCH pueden estar rodeadas o
protegidas por las BPH formando un estrecho consorcio sintrofico dificil de romper, ain con un TRH
relativamente bajo, en su caso observaron la produccién de metano en un proceso de fermentacién oscura
operando un reactor UASB con un TRH de 8 h. La hip6tesis anterior, sera retomada en los parrafos
siguientes, cuando se presente la evolucion de los granulos en el RA, y podria explicar la reaparicién de
estos organismos en el RA después de haber demostrado su inactividad a través de una prueba de AME
realizada sobre el indculo pretratado térmicamente.

Se considera que para este estudio, eliminar por completo la adicion del buffer de fosfatos a partir
del periodo en el cual se inicio la produccién de metano, hubiese generado una disminucion del pH dentro
del RA, a valores entre 4,0 y 4,5, que de acuerdo con Wang et al. (2007), podrian suprimir efectivamente la
produccién de metano. Sin embargo, es importante denotar que la produccion de hidrégeno a valores de pH
menores a 4,0 solo ha sido reportada en casos muy especificos, en los que participan otras especies, ademas
de bacterias del género Clostridium y Enterobacter (Xing et al., 2008, Tahti et al., 2013, Carosia et al.,
2017). Solo estudios recientes, como el de Mota et al. (2018) han reportaron la produccion fermentativa de
hidrdgeno a pH 3,0, gracias al crecimiento de bacterias del género Ethanoligenens sp tolerantes a ambientes
muy acidos. Por lo tanto, solo a través de estudios en flujo continuo sin la adicién del alcalinizante se podria
establecer el verdadero efecto del pH extremadamente &cido sobre el HY y el control de arqueas
metanogénicas.

Por otro lado, durante el periodo en el cual el RA se desempefié como un reactor hidrogenogénico,
el maximo contenido de H; fue 35%, la maxima PVH fue 491 mL H,.Lt.d?, y el mayor HY fue 0,9 mol
Hz.mol! CH. Independientemente de la variabilidad en el HY, la reduccién de carbohidratos fue alta (90
18.4%), incluso en el periodo que no hubo produccion neta de hidrégeno. La alta eficiencia en reduccién de
carbohidratos desacoplada de la produccion de H; ya habia sido observada en la etapa anterior (Capitulo 4)
y también ha sido reportada por Park et al. (2015) y Kumar et al. (2016) operando un CSTR alimentado con
galactosa y TRH de 24 h'y 3 h, respectivamente. En sus investigaciones, los autores citados reportaron la
produccion de acido lactico, propidnico y férmico entre otros, durante los periodos en los que no hubo
produccion de hidrégeno, esos subproductos son indeseables durante la fermentacién oscura debido que es
reconocido su efecto inhibitorio sobre el HY (Kim et al., 2012b). Los resultados alcanzados por los
anteriores autores inducen a afirmar que, para el presente estudio, el periodo durante el cual el RA dejo de
producir hidrégeno pudo ser motivado por un cambio en las rutas metabolicas de las BPH.

Respecto a la COVe, el control de esta variable se logré a través del monitoreo continuo del
contenido y distribucion de sélidos (SV) dentro del RA, especialmente en la zona de lodos. La Figura 5.7
muestra que, durante el periodo de evaluacidn, la biomasa se mantuvo expandida entre H9 y H3. La
concentracion de la biomasa presentd una estratificacion en sentido del flujo, asi las mayores
concentraciones de lodo se registraron entre H9 y H7 (entrada del sustrato). A diferencia de la etapa anterior,
en este RA fue necesario realizar purgas o extraccion de lodo para regular el contenido de biomasa y asi,
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mantener el control sobre la COVe. Este aspecto se atribuye al incremento en la tasa de crecimiento
especifica estimulada por un aumento en la carga organica aplicada equivalente al 20%, como consecuencia
de la disminucion del TRH de 10 h a 8 h respecto a la etapa anterior. De acuerdo con Chen et al. (2001), la
tasa de crecimiento maximo de las BPH es de 0,172 h%, por lo que se recomienda operar los RA (tipo UASB)
con un TRH minimo de 5.8 h (Carrillo-Reyes et al., 2012). Por lo tanto, al disminuir el TRH se oper6 el RA
en una condicion mas cercana al limite en el cual las BPH expresan su maximo crecimiento, lo que motivé
el incremento en la extraccion de lodo para controlar la COVe.
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Figura 5.7 Distribucién de biomasa dentro del RA

Con relacion a la descarga de biomasa o purga de lodos (Figura 5.8), esta se realiz6 de forma gradual
extrayendo volimenes inferiores a 100 mL para evitar una descompensacion del RA. Por lo que, para
controlar la biomasa se retiraron volimenes a través de las valvulas de purga denominadas H4, H5, H6 y
H7. La cantidad de biomasa retirada en cada valvula de purga fue similar para evitar la desestabilizacion
del reactor y mantener la distribucion de sélidos (Figura 5.8b).
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Figura 5.8 Biomasa retirada en el RA

De acuerdo con Fuess et al. (2016), la extraccion de biomasa es una estrategia operacional que
ayuda a recuperar la estabilidad de los reactores productores de hidrogeno debido a que permite el descarte
de bacterias no productoras de hidrégeno, que a mediano y largo plazo, pueden establecerse en estos
reactores indicando un envejecimiento de la biomasa. Sin embargo, sus resultados al igual que lo observado
en esta investigacion, demuestran que esta estrategia no es suficiente para renovar la biomasa productora de
hidrogeno. Por lo que sugieren acompariar esta estrategia operacional con otras orientadas a crear un entorno
desfavorable para las BCH, como son un estricto control sobre el pH efluente y la aplicacién constante de
altas cargas organicas.
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Por otro lado, el aumento de la velocidad ascensional del flujo promovido por la disminucion del
TRH tuvo el efecto deseado con relacion a la formacion de granulos, la evolucion de su formacién se
presenta en la Figura 5.9, en ella se observa que el lodo rdpidamente comenzé a aglutinarse para formar
pequefios granulos que fueron visibles desde los primeros dias. Pero, fueron requeridos cerca de 100 d para
la formacidn de granulos consistentes, mostrando que la formacion de granulos en RA es un proceso lento.
Un tiempo similar (80 d) fue requerido por Fang et al. (2002) para que el lodo floculenlo se convirtiera en
GPH en condiciones de operacion de 26°C, pH de 5,5y TRH de 6 h.

Los granulos formados presentaron una apariencia densa y bien definida, sin embargo, estos se
rompian al pasar por las valvulas de purga, por lo que no fue posible extraerlos del RA para una
caracterizacion exhaustiva. A pesar de su poca compactacion, presentaron un tamarfio entre 3,0 y 5,0 mm
(aprox.) con una coloracion blanca cremosa. De acuerdo con Salem et al. (2017), esa coloracidon es propia
de GPH que se forman en reactores operados con bajos TRH, debido a que esa condicion operacional, por
un efecto de lavado, elimina la actividad de bacterias sulfato reductoras, las cuales son responsables de la
coloracion oscura de los lodos anaerobios metanogénicos.

Aunque no fue posible demostrar una correlacion directa entre la formacién consistente de los
granulos, observada hacia el dia 98 (Figura 5.9) y la creciente produccion de metano, observada a partir del
dia 105 (Figura 5.5a), es probable que el notable incremento en el tamafio de los granulos que se observd
entre el dia 98 y 160 (Figura 5.9) le haya otorgado mayor proteccion a las BCH (productoras de metano),
permitiendo su establecimiento en condiciones ambientales que naturalmente son adversas para su
crecimiento. Por lo tanto, se considera que esta pudo ser la causa principal por la cual las estrategias
empleadas, extraccion de biomasa y disminucién del pH, no hayan tenido el efecto deseado sobre el control
de BCH y resurgimiento de BPH. Esta hipétesis se fundamenta en lo previamente expuesto por Si et al.
(2015), con relacion a la proteccidn que pueden ofrecerle las BPH a las BCH durante la formacién de GPH.
Tomando en consideracion esta hipOtesis, se podrian adoptar estrategias complementarias como la
recomendada por Kotsopoulos et al. (2006) para prevenir el establecimiento de metandgenos durante la
formacion de GPH, la cual consiste en adicionar un inhibidor de la metanogénesis, como el
bromoetanosulfonato de sodio (BES), solo durante el periodo de arranque de los RA.

Dia 2 Dia 98 Dia 160

Figura 5.9 Evolucidn de la formacion de granulos en el RA

5.2.1.2 Monitoreo de la fase liquida en el RA

En las Figura 5.10 y 5.11 se presenta el comportamiento de la fase liquida del RA en funcién de los
AGV y DQO. La presencia de AGV en el afluente (Figura 5.10) indica que el proceso de acidificacion del
sustrato inicié durante la etapa de elaboracién del agua residual; ese comportamiento es tipico del proceso
agroindustrial a escala real, en el cual, en los tanques o canales de sedimentacién sucede la acidificacion
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natural del sobrenadante (Hasan et al., 2015). La concentracion de AGV present6 variabilidad, tanto en el
afluente como en el efluente, con mayores valores en este Gltimo. Esta tendencia indicé que tuvo lugar un
proceso de produccion o generacion de AGV, con una alta variabilidad (49,1 £ 51,7 %), incluso después del
dia 85, a partir del cual en la fase gaseosa fue observada la produccién de metano. Este comportamiento
induce a pensar que los AGV no fueron utilizados como sustrato principal para la produccion de metano a
través de la ruta acetoclastica. De acuerdo con Carrillo-Reyes et al. (2014) y Si et al. (2015), la produccién
de metano en reactores productores de hidrogeno es debida a la actividad hidrogenotrofica debido a que
estos metandgenos son mas tolerantes a las condiciones acidas (pH desde 3,8 hasta 5,0) que los
acetoclasticos. Por lo que, es probable que la metanogénesis hidrogenotrofica haya sido la ruta predominante
responsable de la produccion de metano en el RA.
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Figura 5.10 Comportamiento de los AGV

Adicionalmente, la produccién de AGV a partir del momento en el cual no se registrd produccion
neta de H, puede atribuirse tanto a la fermentacion homoacetogénica como a la ocurrencia de rutas
metabdlicas no productoras de hidrégeno, relacionadas con la produccién de &cidos tales como lactico,
propiénico y valérico. Arooj et al. (2008) observaron un incremento del 54% en la produccion de acetato a
partir del consumo del hidrégeno, cuando redujeron el TRH de 9a 6 h en un CSTR utilizando almidén como
sustrato. Estos autores indicaron que a medida que se reduce el TRH se iguala la produccion de acetato a
través de ruta homocetogénica con la produccion de acetato a partir de la produccién de hidrégeno, por lo
tanto, no observaron una produccion neta de hidrégeno. De esta manera, se podria explicar porque después
del dia 85, el nivel de AGV en el efluente fue superior al afluente, indicando que ademas de los AGV que
se pudieron producir a través de rutas metabolicas no productoras de hidrogeno, también algun contenido
de acetato derivado de la fermentacién homoacetogénica, pudo ser cuantificado como AGV a través del
método de determinacion de AGV.

En la Figura 5.11 se observa que la DQO en el afluente presentd una alta variabilidad, la cual se
reflejo en el efluente. Aln con la variacion observada en el afluente, se puede indicar que los valores de la
DQO corresponden a lo reportado para agua residual del proceso de extraccion de almidén de yuca, tal como
lo sefialan autores como Rojas-Chacdn (1999), Colin et al. (2007), y Perez et al. (2009). EI desempefio
global indicé que el RA obtuvo una reduccion media de DQO de 21,9 + 14,0 %. Este bajo nivel de reduccién
de DQO es caracteristico de procesos de fermentacion oscura (Kumar et al., 2016) debido a que una fraccion
de la materia organica es transformada en AGV, los cuales contienen dtomos de carbono que todavia se
pueden oxidar, ejerciendo por lo tanto DQO.
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Figura 5.11 Comportamiento de la DQO

En la Tabla 5.6 se presenta un resumen estadistico descriptivo del desempefio del RA, antes y
después del del dia 85 en funcion de la reduccion de DQO y producciéon de AGV. Un anélisis estadistico de
comparacion de medias (prueba T-student-t), indic6 que los valores medios no difieren en un nivel de
significancia de 0,05. Este resultado permite soportar la hipdtesis anterior, en la cual la produccién de
metano después del dia 85 es atribuida a la metanogénesis hidrogenotrofica, debido a que no hay evidencia
suficiente que soporte una alta reduccion de DQO y AGV que pueda asociarse con metanogénesis
acetoclastica. Adicionalmente, la produccion de AGV entre el dia 85 y 180, sugiere la ocurrencia de rutas
metabdlicas de tipo acidogénico no productoras de hidrégeno, que involucran el uso de electrones
disponibles para producir compuestos reducidos como acid6 propionico y &cido lactico (Zhang y Yang,

2009).
Tabla 5.6 Resumen estadistico del desempefio del RA en la fase liquida

Variable Periodo (d) N Media Desv.Est. Minimo Maximo
Reduccion de Entre 1y 85 55 22,8 14,7 1,4 62,8

DQO (%) Entre 85y 180 54 21,0 13,4 1,1 54,1
Produccion de Entre 1y 85 65 50,4 54,2 1,1 273,7

AGV (%) Entre 85y 180 76 48,0 49,9 1,0 215,1

Del anélisis del desempefio del RA se pude concluir parcialmente que es factible la produccion
biolégica de hidrdgeno en reactores de crecimiento auto-inmobilizado con control sobre la biomasa y que
la configuracién del RA evaluado facilita el control de la COVe. Sin embargo, son necesarios estudios
adicionales relacionados con las condiciones operacionales para evitar el recrecimiento de arqueas
hidrogenotroficas en los GPH y mejorar el HY, para lograr, a largo plazo, una produccion estable de
hidrdgeno a partir del agua residual del proceso de extraccion de almidén de yuca. Probablemente, la
reduccion o eliminacion a largo de plazo de metandgenos de lento crecimiento consumidores de hidrogeno
se logre a través del efecto sinérgico de diferentes estrategias operacionales. Entre ellas, la disminucion del
TRH para incentivar el efecto de lavado de BCH, la reduccién del pH de operacion a traves de la eliminacién
del buffer de fosfato, una vez que se haya establecido en el reactor una poblacion de BPH y/o la adicion de
un inhibidor de la metanogénesis solo durante el arranque del RA.

5.2.2 EVALUACION DEL ARRANQUE DEL RM

La evaluacion de la fase metanogénica se realizé a través del anélisis de la composicion del sustrato
afluente RM y la evolucién del proceso de arranque del RM. El sustrato afluente RM correspondi6 con el
efluente RA. Debido a las caracteristicas acidas que presentd este efluente (valores de pH inferiores a la
neutralidad) fue necesario acondicionar su pH hasta un valor cercano a la neutralidad para evitar el
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establecimiento de un medio acido en el RM que pudiese interferir en el desempefio de las arqueas
metanogénicas. Las demas caracteristicas fisicoquimicas del efluente RA (DQO, AGV, ST, SV y nutrientes)
no fueron alteradas, por lo que el RM recibié un sustrato con una composicion variable que dependié de la
dinamica del RA. La evolucién del proceso de arranque del RM estuvo influenciada por la disminucién
gradual del TRH en funcién del desempefio o respuesta del RM con relacion a la reduccion de DQO y SST.

5.2.2.1 Composicion del afluente RM (Efluente RA)

De acuerdo con Chernicharo (2007), la DA es particularmente susceptible al control riguroso de las
condiciones ambientales y los microrganismos metanogénicos son considerados los mas vulnerables a esas
condiciones. De este modo, conocer la composicion fisicoquimica del sustrato incrementa las probabilidades
de éxito del arranque de un reactor anaerobio debido a que se pueden identificar aquellas variables que en
determinadas concentraciones pueden resultar nocivas para la actividad microbiana, o suministrar aquellas
gue por su ausencia también resulten inhibitorias. El andlisis de la composicién fisicoquimica del sustrato
afluente al RM se realizé en funcion de la variacion del pH, AB, DQO, AGV, sélidos (ST, SV y SST) y
nutrientes.

En la Figura 5.12 se observa que la alta variabilidad que present6 el pH del efluente RA fue
estabilizada a través de la adicion de bicarbonato de sodio (NaHCQ3;). De esta manera, el sustrato que
ingreso al RM present6 una baja variacion en el pH, en un rango entre 7,1y 7,3, proximo a la neutralidad y
cercano al rango (pH entre 6,8 y 7,2) en el cual las arqueas metanogénicas expresan un mejor desempefio
(Appels et al., 2008). EI mantenimiento de una variacién minima del pH del afluente RM se realizé con la
intencion de generar estabilidad en el sistema durante el arranque del RM, debido a que el pH es una de los
parametros que mayor incidencia puede tener sobre la actividad metabdlica de los microorganismos
formadores de metano.
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Figura 5.12 Variacion del pH en el efluente del RA y afluente al RM

Naturalmente, la adicién del bicarbonato de sodio para la correccion de pH tuvo un efecto notable
sobre la AB del sustrato afluente al RM con relacién al efluente RA (Figura 5.13). La AB del afluente al
RM presentd un valor de 3.500 + 2.348 mg CaCOs.L™, su alta variabilidad obedeci6 no solo a la variacién
del pH del efluente RA, sino a la demanda de alcalinizante necesaria para neutralizar los AGV. Algunos
autores recomiendan un rango de AB entre 500 y 3.000 mg CaCOs.L ! para neutralizar la accion de los AGV
en procesos de DA en una fase, alimentados con agua residual del proceso de extraccion de almidon de yuca
(Torres et al., 2005a, Pérez et al., 2006, Perez et al., 2009), en este caso fue necesaria una cantidad mayor
de AB para neutralizar los AGV presentes en el sustrato, debido a que este procedia de un RA en el cual el
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contenido de AGV fue mayor como resultado de la transformacién de materia orgénica representada en
carbohidratos. En la Figura 5.13 también se observa que, en el inicio del arranque, la AB fue mayor (> 3.000
mg CaCOs.L?) y esta fue disminuyendo progresivamente, este comportamiento que sera explicado en mayor
detalle en el item 5.2.2.2, puede ser entendido en funcion de la evolucion del establecimiento de las
condiciones metanogeénicas estables. El contenido de AB en el inicio del arranque fue mayor debido a que
en ese momento los AGV provenientes del RA solo podian ser neutralizados a través de la adicidn externa
de un alcalinizante y, a medida que estos &cidos fueron consumidos en el RM por las arqueas formadoras
de metano, se liber6 AB dentro del RM resultando en la disminucion del requerimiento del alcalinizante
externo. La reduccion de la adicién de alcalinizante en el afluente RM le imprimi6 un menor contenido de
AB.
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Figura 5.13 Variacion de la alcalinidad bicarbonética (AB) en el efluente del RA y afluente al RM

La concentracién de AGV en el efluente RA presenté un valor de 1.861 + 700 mg A. Acético.L?y
en el afluente RM el valor fue 1.729 + 638 mg A. Acético.L2. Aunque el comportamiento en la variacion
de los datos para RA y RM guardé una gran similitud (Figura 5.14), es probable que la diferencia en los
valores medios se deba al tipo de muestra. La primera corresponde con una muestra puntual recolectada en
la salida del RA y la segunda, es una muestra recolectada en el balde de alimentacién, después de almacenar
durante 24 el efluente del RA, semejante a una muestra de tipo compuesta en la cual se homogeniza la
concentracion de las sustancias.

De acuerdo con Rojas (1999), los principales AGV que se forman en un RA alimentado con agua
residual del proceso de extraccion de almidén de yuca son &cido acético (50%), propidnico (30%) y butirico
(20%). En concentraciones elevadas los AGV se convierten en sustancias toxicas inhibitorias de la actividad
metanogénica (Franke-Whittle et al., 2014). Wang et al. (2009) indican que tanto el acido acético como el
acido butirico en concentraciones superiores a 2.400 y 1.800 mg.L™* respectivamente, inhiben la produccion
de metano, pero que esta actividad se recupera cuando descienden las concentraciones. Mientras que niveles
de &cido propidnico del orden de 900 mg.L™* tienen un efecto nocivo del cual los metandgenos no son
capaces de recuperarse. Teniendo en consideracion los reportes anteriores es posible argumentar que si el
acido propidnico estuvo presente en un porcentaje menor al 50% en los AGV del afluente RM, el contenido
de AGV no tuvo un efecto inhibitorio para el establecimiento de las arqueas metanogénicas, debido a que
el contenido total de AGV no supero las concentraciones maximas inhibitorias reportadas para el &cido
acético y acido butirico.
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Figura 5.14 Variacion de los AGV en el efluente RA y afluente RM

De otro lado, la materia organica presente en el sustrato afluente RM, determinada a través de la
DQO presentd un valor medio de 5.425 + 2.055 mg.L*. Aunque se observé una diferencia cercana al 20%
respecto a la DQO del efluente RA (6.450 + 2.333 mg.L™?) (Figura 5.15), esta pudo ser causada por el tipo
de muestra, tal como se explicé previamente para los AGV, los cuales presentaron un comportamiento
similar.
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Figura 5.15 Variacion de la DQO en el efluente RA y afluente RM

El contenido de DQO y AGV de las dos muestras presentaron una correlacién lineal proxima a 0,50
(Figura 5.16), lo que indica que el 50% de la materia organica presente en el sustrato afluente al RM estaba
representada principalmente por AGV, incluso cuando el RA cambio su desempefio después del dia 85. Este
comportamiento indica que no hay un cambio significativo en la distribucion de materia organica en el
efluente RA derivado del cambio en el desempefio del RA. El otro porcentaje se relacion6 con solidos que
no fueron retenidos ni transformados en el RA, asi con biomasa que pudo sobrepasar la zona de
sedimentacion y salir en el efluente RA.
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Figura 5.16 Correlacion lineal entre DQO y AGV

En la Figura 5.17 se presenta la variacion de sélidos en el efluente RA y afluente RM. Inicialmente,
en la Figura 5.17a se observa un incremento cercano al 40% entre la concentracion de ST en la afluente RM
respecto al efluente RA, los valores medios fueron 5.525 + 2.014 mg.L?! y 9.203 + 3.076 mg.L*
respectivamente. Aunque es probable que esta diferencia sea influenciada por el tipo de muestra, tal como
se explico anteriormente con relacién a la DQO, también la adicion del bicarbonato de sodio pudo haber
incrementado la concentracion de ST, particularmente la fraccion inerte (solidos disueltos).

Con relacién a los SV, las dos tipos de muestras presentaron valores de 3.411 + 1.719 mg.L*
(Efluente RA) y 4.134 + 1.494 mg.L™* (efluente RM) (Figura 5.17b), el incrementé que es cercano al 20%
se atribuye a biomasa floculenta que pudo ser arrastrada por el flujo del liquido. Por su parte los SST
presentaron un valor medio de 718 + 497 mg.L y 403 + 270 mg.L"! respectivamente.
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En la Figura 5.18 se presenta la distribucién de sélidos en el afluente al RM, en la cual se observa
gue los solidos volatiles que se relacionan con materia organica representaron el 46% y los SST que se
relacionan con material de tamafio inferior a 0,5um de tipo organico y/o mineral representaron una fraccién
muy baja, tan solo el 5%.
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Figura 5.18 Distribucion de solidos en el afluente RM
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De esta manera se puede inferir que la fraccion faltante (49%) estaba relacionada con solidos
disueltos, los cuales podrian estar asociados a sales cuya presencia se debe a la adicién fosfato de sodio y
bicarbonato de sodio, que fueron las sustancias quimicas utilizadas para corregir el pH tanto en el afluente
al RA como en el afluente al RM respectivamente.

El aporte al contenido de sales disueltas en el afluente RM, estimado a partir de la adicion del
bicarbonato de sodio es presentado en la Figura 5.19. En esa Figura se observa gque en el inicio del arranque
del RM estas sales fueron cercanas a 5,0 g Na*.L?, pero rapidamente descendieron hasta obtener una
concentraciéon media de 1,68 +1,03 g Na*.L . El contenido de sales en altos niveles tiene un efecto
desfavorable sobre la DA, debido a que incrementa la presion osmética ocasionando la deshidratacion de
las células con lo que la comunidad bacteriana y arqueas metanogénicas mueren (Chen et al., 2008b). De
acuerdo con Appels et al. (2008), bajas concentraciones de sales son benéficas para el crecimiento de
arqueas metanogénicas (menor a 0,35 g Na*.L?), en concentraciones intermedias, entre 3,5y 5,5 g Na*.L?,
el crecimiento es moderado y en concentraciones superiores se afecta su crecimiento. Por lo anterior, es
posible argumentar que en general, el aporte de sales, en forma de cationes (Na*) por la adicion del
bicarbonato de sodio no tuvo un efecto inhibitorio para el crecimiento de arqueas metanogénicas debido a
gue no supero los limites inhibitorios. No obstante, el contenido de cationes (Na*) en el afluente podria
haber sido mayor debido a que en el RA se adicion6 un buffer de fosfato de sodio que podria haber
contribuido con el contenido de sales afluentes al RM.
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Figura 5.19 Aporte de sales por adicion de bicarbonato de sodio

Por otro lado, la cantidad de nutrientes disponibles para la actividad microbiana de los organismos
metanogénicos se establecio a partir de la relacion DQO:N:P. De esta manera, se observd que la cantidad
de nutrientes no varid significativamente entre el efluente RA y afluente RM, este Gltimo present6 una
relacion DQO:N:P de 350:6,5:24,8 equivalente a 100:2,0:5,9 (Figura 5.20). Como se establecié en el
capitulo anterior, la alta presencia de fosforo en el efluente acidogénico se atribuye a la dosificacion del
buffer de fosfato. La relacion tedrica para la descomposicion anaerobia de la materia organica y produccion
de biogas es de 100:1:0,4 (Sreethawong et al., 2010, Intanoo et al., 2012). En procesos de DA de una o dos
fases, empleando un sustrato similar o relacionado con la extraccion de almiddn de yuca, se han usado
relaciones DQO:N:P de 350:5:1 (Rojas, 1999), 100:2,98:2,03 (Intanoo et al., 2014), 100:1:2,3 (Intanoo et
al., 2016) y 100:2,5:0,8 (Chavadej et al., 2019) obteniendo resultados satisfactorios en cuanto a la reduccion
de materia organica y produccion de biogas. Por lo tanto, es posible inferir que la relacion de nutrientes que
presentd el afluente RM era similar a los valores comunmente utilizados para la metanogénesis y que el
sustrato contenia la cantidad suficiente de N y P para el desarrollo de la actividad microbiana.
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Con relacion al contenido de nitrégeno en el afluente RM (Figura 5.20b) se observa que la
concentracién media de NAT fue de 101,67 + 111,10 mg.L™. De acuerdo con lo reportado por Chen et al.
(2008b), quienes afirman que las concentraciones de NAT inferiores a 200 mg.L* son benéficas para la DA,
se puede se puede concluir que el NAT fue suficiente para suplir el requerimiento nutricional para el
establecimiento de las arqueas metanogénicas durante el arranque del RM.

De manera general, después de analizar la composicion fisicoquimica del afluente al RM se
concluye que el sustrato contenia los nutrientes organicos e inorgéanicos requeridos para el crecimiento
bioldgico, y que estos podrian ser usados en el RM para inducir el establecimiento de arqueas metanogénicas
durante el proceso de arranque. Adicionalmente, la composicion de la materia organica, que contenia una
fraccion importante de AGV podria estimular el desarrollo de la metanogénesis acetoclastica, la cual es la
ruta principal que se desea estimular en un RM para la produccion de metano.

5.2.2.2 Monitoreo de la fase liquida en el RM

El arranque del RM fue realizado incrementando la carga hidraulica y organica, a través de la
reduccidn gradual del TRH. La disminucién del TRH fue realizada en porcentajes entre 10 y 30% para evitar
sobrecargas hidraulicas que rompieran el equilibrio o causaran una perdida excesiva de biomasa por efecto
de lavado. Ademas del propdsito que cominmente tiene el arranque de reactores anaerobios que es crecer,
acumular y retener una concentracion suficiente de biomasa activa y bien equilibrada, el arranque de este
RM tenia como propésito secundario identificar la mejor condicion de operacion con relacién al TRH, COV,
pH y AB para producir metano a partir del tratamiento (reduccion de carga orgénica) del efluente del RA.
Adicionalmente, en el analisis del arranque del RM se consideré el efecto que pudo tener el cambi6 en el
desempefio del RA observado partir del dia 85, debido a que a partir de ese momento podria tratarse de dos
reactores anaerobios en series. La evaluacion del arranque del RM tuvo una duracién de 140 dias
contabilizados a partir del momento en que el RA llevaba 40 dias de operacion. La reduccion del TRH desde
48 h hasta 13 h se realiz6 en funcion del desempefio del reactor con relacion a la reduccion de carga organica
aplicada y produccion de biogas.

En la Tabla 5.7 se presenta un resumen de los TRH y las respectivas COV aplicadas. En general, se
observa que el arranque del RM se inici6 con bajas COV, que presentaron gran similitud para los TRH de
48, 44 y 38 h. Posteriormente, la COV aumenté gradualmente debido a la interaccion entre la disminucién
del TRH e incremento no controlado de la DQO en el afluente al RM. Tal como se menciono previamente,
la variacion de la DQO fue resultado del desempefio del RA (Figura 5.11), que, aunque en la fase gaseosa
indicé un cambio en el proceso dominante por la ocurrencia en la produccion de metano a partir del dia 85,
en la fase liquida, la variacion de la DQO estuvo influenciada por la dinamica del sustrato afluente al RA,
que presentd fuertes variaciones en el contenido de materia orgénica, determinada como DQO.
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El efecto del incrementd de la COV por la variacion de esos dos parametros (TRH y DQO) fue
observado durante la evaluacion del TRH de 15 h, en el cual la COV se duplic6 en un corto periodo respecto
al TRH anterior. Adicionalmente, fueron monitoreados constantemente el pH, AB y AGV debido a la alta
sensibilidad que presentan las arqueas metanogénicas a las variaciones de estos parametros.

Tabla 5.7 COV aplicadas al RM en cada TRH durante el periodo de arranque

TRH(h) DUradion  periodo(d) N _ COV(gbQOL™ary .
(d) Media Desv.Est. Minimo Maximo
48 7 40 a 46 7 3,4 0,2 3,2 3,6
44 7 47 a 53 7 3,6 0,3 3,2 4,0
38 14 54 a 67 14 3,8 0,7 29 49
28 6 68a73 6 4.8 0,6 3,9 53
20 19 74 a92 19 50 1,3 29 7,5
19 18 93al10 18 8,3 2,1 4,6 11,3
15 4 111a114 4 17,5 3,0 14,9 21,9
17 19 115a133 18 3,2 2,3 14,1
16 34 134 a 167 34 6,4 2,6 1,9 12,2
13 13 168 a 180 12 7,2 2,3 42 11,7

N: nimero de datos

Con relacion al pH, en la Figura 5.21a se observa que el arranque del RM se inicié con valores de
pH cercanos a 7,5, lo cual fue debido a la cantidad de AB adicionada para neutralizar los AGV originados
en el RA. Durante la mayor parte del tiempo de evaluacidn, el pH efluente del RM fue superior al pH
afluente, lo cual puede ser entendido a través de la formacion CO; que se deriva de la transformacién
anaerobia de la materia organica, y a la accién del sistema carbonato-bicarbonato que es el sistema acido-
base mas importante en la DA (van Haandel, 1994). Con el progreso del arranque del RM tanto el pH como
la AB disminuyeron en el efluente. Asi, el pH efluente fluctué entre 7,0 y 8,0, valores considerados
adecuados para el establecimiento de las arqueas metanogénicas (Appels et al., 2008). En general, a través
de la variacion del pH se puede inferir que la actividad enzimatica al interior del RM no fue condicionada
por el pH, debido a que en el rango en que se establecid se elimind el riesgo de inhibicion de la
metanogénesis (Chernicharo, 1997a).

Entre los dias 106 y 127, cuando estaba finalizando la evaluacién del TRH de 19 hy durante el TRH
de 15 h, el pH efluente presenté valores inferiores al afluente indicando que se habia roto el equilibrio en el
sistema carbonato. Ese periodo coincidié con los valores méas bajos de AB y el mayor contenido de AGV
en el efluente RA. Aunque en este periodo el RA habia mostrado un cambio hacia la produccién de metano,
la fase liquida se caracteriz6 por un incremento en los niveles de AGV en el efluente RA (afluente RM),
indicando que no habia actividad de arqueas metanogénicas consumidoras de acetato en el RA. Por lo que,
el RA presentd una acumulacion de AGV, tanto por los que entraron al reactor en el afluente como por los
que fueron producidos a partir de la transformacion de los carbohidratos. Asi, el desequilibrio observado en
el pH del RM se atribuye a un exceso de AGV en el afluente al RM (sobre carga orgéanica), que supero la
tasa de consumo de las arqueas metanogenicas. Para superar la inestabilidad en el RM, reflejada
posteriormente a través de la alteracion de los indices de alcalinidad, el TRH fue rapidamente incrementado
a 17 h. Asi, los valores de pH efluente se incrementaron y se reestablecio el equilibrio.
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Figura 5.21 Variacion del pH

Generalmente, la alcalinidad es una de las variables mas importantes para evaluar la estabilidad de
la DA. Las sustancias que principalmente aportan alcalinidad en la DA son el bicarbonato y AGV. Sin
embargo, solo el bicarbonato es el que define la capacidad buffer o de amortiguacion del sistema. Por lo
tanto, es la concentracion de la AB la que neutraliza los AGV y regula el pH. En el RM se observé que la
AB inici6 con altos valores, los cuales fueron descendiendo gradualmente con la disminucion del TRH de
48 h hasta 19 h (Figura 5.22). Ese comportamiento fue consecuencia de la disminucion en la adicion de
bicarbonato de sodio, el cual fue adicionado teniendo en cuenta el comportamiento de indice buffer y el
indice AI/AP. La variacion de estos indices hasta el TRH referido, indico que el sistema contenia suficiente
capacidad buffer para neutralizar los AGV y que no habia riesgo de acumulacion de estos.
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Figura 5.22 Variacion de la AB

A partir del dia 99, cuando se estaba evaluando el TRH de 19, se observo un incremento gradual en
los niveles de DQO y los AGV afluentes al RM. Este comportamiento se extendié hasta el dia 125,
abarcando la evaluacion del TRH de 15y 17 h. Durante ese periodo (entre dia 99 y 125) no fue suministrada
suficiente capacidad buffer para neutralizar el exceso de AGV, por lo que el reactor se desestabilizd. A partir
del dia 125, se increment6 la adicién del bicarbonato de sodio, con lo cual se equilibraron las relaciones
entre AB y AGV, y se evit6 la acidificacion del RM. Esta estrategia operacional coincidié con una
disminucién en los niveles de AGV y DQO del efluente RA, lo que ayud6 a disminuir la carga organica que
entrd al RM y asi, se pudo recuperar el equilibrio permitiendo avanzar con la evaluacion del arranque.

Con relacion a los AGV afluentes al RM estos presentaron un valor medio de 1.729 + 639 mg A.
Acético.L. El comportamiento de los AGV, presentado a través de la Figura 5.23 (a 'y b) indicé que en la
mayor parte del periodo evaluado la concentracion de AGV efluente fue ligeramente inferior en
comparacion con el afluente, lo cual puede asociarse con una baja utilizacion en el reactor o porque en el
RM hubo produccion de AGV que no permitid diferenciar la transformacién neta de los AGV afluentes. El
arranque del RM se inici6 con una concentracién de AGV de 1.892 + 180 mg A. acético.L™ (Figura 5.23b),
que de acuerdo con Xu et al. (2014), podria haber condicionado el desempefio del RM, debido a que se
encuentra dentro del rango, entre 1.500 y 2.500 mg.L?, en el cual se inhibe la actividad arqueas
metanogénicas acetoclasticas.

A partir del dia 134, los niveles de AGV en el afluente RM disminuyeron, debido a que también
hubo una disminucion en la concentracion de AGV afluentes al RA (Figura 5.14), asi la concentracion media
de AGV durante el TRH de 16 h (1.420 + 425 mg A. acético.L™) y 13 h (1.277 + 344 mg A. acético.L™?) fue
inferior al rango de inhibicion sefialado. En ese periodo se observo una mayor utilizacion d ellos AGV
respecto a los TRH anteriores. Probablemente, la disminucion en la concentracién de AGV en el afluente
incentivd la actividad de arqueas metanogénicas consumidoras de acetato. Este comportamiento, podria
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ratificar la tesis anterior sobre una posible inhibicién de la metanogénesis acetoclastica por elevada
concentracion de acido acético.

5.000 TRHew (n):48 44 38 28 20 19 15 17 16 13 48
= Arranque del RM [ 1 Cambio en el desempefio del RA
3 4.000 — I -~
Q . i |
o | \ DL'F' O oo 36
- \ ] —_
8 3.000 ' 2 S
() 3 TR R s 2
o 2000 el enne oo Sem A% gme e E
é & ED oy n._. :%}-:'L'D E\Fﬁ.ﬁf --l-j- 12
< 1.000 P o o ﬂhﬁﬁ
Q |
< 0 : 0
0 15 30 45 60 75 90 105 120 135 150 165 180
Tiempo (d)
8- Afluente RM e Efluente RM === TRH
5.000 Variable
= O RM
- 4.000 [ Efluente RM
g
§ 3.000 Q B 987
. 1.915 a 225 1.996 e
(b) - 1.802 "Um-gs ’381’
2,000 2 1376, 34 | . 1965
gp E 1.74 $ . éﬁ??
% 1.000 $ *asv
q 69
0
48 44 38 28 20 19 15

Figura 5.23 Comportamiento de los AGV. (a) Variacion de los AGV afluente y efluente en todo el perlodo de
evaluacion y (b) Variacion de AGV en cada TRH

Tomando en consideracion el efecto adverso que tiene la elevada concentracion de AGV sobre la
actividad de arqueas metanogénicas acetoclasticas y debido a que se espera que esta sea la ruta principal de
produccion de metano en un RM (Chavadej et al., 2019), resulta necesario controlar los niveles de AGV en
el afluente al RM durante el arranque de este reactor para lograr en menor tiempo un mejor establecimiento
de este grupo de organismos, a pesar de que las arqueas metanogénicas acetoclasticas después de un largo
periodo pueden adaptarse a un ambiente sobrecargado de acetato (Xu et al., 2014)., . En esta investigacion
se observé que iniciar el arranque del RM con un TRH elevado (48 h), lo que denotaba una baja carga
organica, no permitié el adecuado establecimiento de arqueas productoras de metano a partir del consumo
de acetato, a pesar de que los indices de alcalinidad se encontraban dentro de rangos adecuados, segun las
recomendaciones de diversos autores (Jenkins et al., 1983, Palacios-Ruiz et al., 2008, Pérez y Torres, 2008,
Martin-Gonzalez et al., 2013). Por lo anterior, es probable que durante el arranque del RM sea necesario la
inclusion de la carga de AGV aplicada como una variable que permita analizar el balance de AGV dentro
del reactor, debido a que a diferencia de un digestor anaerobio de una fase, en los RM que actian como la
segunda fase de la DA, resulta mas dificil diferenciar entre el AGV producido y el consumido, ya que a ese
balance se le debe adicionar los AGV que trae el afluente acidogénico.

Por otro lado, el comportamiento de los indices de alcalinidad presentado a través de las Figuras
5.24 a 5.26 fue usado para monitorear la acidificacion del RM e identificar desequilibrios en el proceso. El
indice buffer (IB) ha sido cominmente empleado para el control de la estabilidad de la DA y una variacion
entre 0,20 y 0,4 ha sido aceptada como indicativo de buen funcionamiento del proceso (Speece, 1983, Rozzi,
1986). En la evaluacion del arranque del RM se observo que el IB presentd preponderantemente valores
inferiores a 0,20 (Figura 5.24 a'y b). De acuerdo con Rozzi (1986), esos valores corresponden con un sistema
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subalimentado, que en este caso fue ocasionado por la aplicacion de bajas cargas orgénicas al inicio del
arranque del RM, y por la disminucién en la concentracion de DQO al final del periodo de arranque cuando
el TRH fue disminuido a 16 y 13 h. Por otro lado, se observo un fuerte incremento en el IB durante el TRH
de 19 y 15 h, superando el limite méximo previamente sugerido, lo cual indic6 que el sistema habia sido
sobrecargado y que habia un riesgo de acidificacion en el RM debido a que la AB era inferior al 60%
respecto a la AT del sistema. En el TRH de 17 h, donde el RM mostrd un mejor desempefio con relacion a
la reduccion de carga orgénica, el 1B presentd un valor medio de 0,28 + 0,09, indicando que para este sistema
es recomendado que el = 70% de la AT sea de tipo bicarbonatica.
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Figura 5.24 Variacion del indice buffer

Respecto a la variacién de la relacion Al/AP presentada en el Figura 5.25, Ripley et al. (1986)
recomiendan mantener valores inferiores a 0,3 para evitar procesos de inestabilidad. Sin embargo, los
reactores anaerobios pueden encontrar su estabilidad a diferentes valores de esta relacién. En general,
durante todo el arranque del RM solo fueron observados procesos de inestabilidad cuando este indice
presentd valores superiores a 0,50. Por ejemplo, en el dia 99 durante la evaluacion del TRH de 19 h el indice
Al/AP se increment6 de 0,44 a 0,60 en un lapso de 24 h cuando los AGV alcanzaron un valor de 2.118 mg
A. Acético.L! y la AB fue 2.255 mg CaCOs.L™?, indicando que alrededor de estos valores eran los limites
maximos para garantizar la estabilidad en el RM. En su evaluacion sobre la importancia del pH y la
alcalinidad en el tratamiento anaerobio del agua residual del proceso de extraccion de almiddn de yuca,
Torres et al. (2005a) reportaron que se evitd la acumulacién de AGV en el reactor cuando el indice AI/AP
se mantuvo alrededor de 0,5, lo cual concuerda con lo observado en este estudio. Sin embargo, considerando
la fuerte variacion que presenta la concentracion de AGV en el efluente RA, seria mas recomendable adoptar
un indice Al/AP en torno de 0,40, para suministrar un contenido de AB que permita neutralizar los AGV,
los cuales variaron en un amplio rango entre 551 y 3.714 mg A.acético.L™. Y de esa manera dotar al RM de
suficiente de AB pero evitando la sobredosificacion del alcalinizante, que pudo presentarse cuando el indice
Al/AP se situd en valores bajos entorno de 0,20. Una recomendacion similar fue realizada por Martin-
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Gonzalez et al. (2013) quienes establecieron un limite méximo de 0,4 de la relacion AI/AP cuando los AGV
presentan valores entre 3.000 y 4.000 mg A.acético.L™.
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Figura 5.25 Variacion del indice AI/AP

Con relacion a la variacion del indice o, que relaciona la AB con la AT, presentado en la Figura
5.26, se observa que la mayor parte del periodo de evaluacion presenté valores en torno a 0,80 indicando
gue el sistema estaba dotado de una buena capacidad buffer, y los cuales fueron superiores al rango minimo
aceptable, entre 0,50 y 0,70, sugerido por Pérez y Torres (2008) para agua residual facilmente acidificable.
Durante el TRH de 19 y 15 h se observo que el indice o empez6 a descender, incluso tomando valores
inferiores al rango minimo sugerido, indicando que la evolucion adecuada del arranque del RM habia sido
interrumpida por una sobre carga organica y que habia una deficiencia en la AB y posiblemente acumulacion
de AGV en ese periodo.
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Figura 5.26 Variacién del indice a

La variacion de la DQO, asi como la carga organica y su reduccion se presentan en la Figura 5.27.
La variacion de la DQO afluente al RM fue causada por el desempefio del RA, tomando valores en un
amplio rango entre 1.242 y 13.304 mg.L™. Esa variacioén que caracteriza a los efluentes de procesos de
fermentacion se reflejo en el desempefio del RM. La DQO efluente present6 un rango de variacion entre
185y 6.954 mg.L ! y fue siempre menor con relacion al afluente, indicando que una fraccion de la materia
organica era removida o retenida en el RM (Figura 5.27c).

Por su parte, la variacion de la carga de DQO afluente, efluente y removida presentada en la Figura
5.27 b y ¢, muestra que iniciar el arranque del RM con un TRH de 48 h result6 en una carga organica baja
de 41,4 + 1,9 g DQO.d* que fue gradualmente incrementada hasta 61,2 + 15,8 g DQO.d™, a medida que se
disminuy6 el TRH desde 48 h hasta 20 h. Durante ese periodo fueron observados incrementos graduales en
la reduccion de carga orgénica, desde 41,6 hasta 58,3 %. Este comportamiento indicaba la adaptacion de los
microorganismos metanogénicos tanto al sustrato como a las condiciones ambientales (pH, nutrientes,
temperatura, etc) y al crecimiento de biomasa metanogénica. EI cambio en el desempefio del RA, tuvo lugar
hacia el dia 85 cuando en el RM estaba finalizando la evaluacién del TRH de 20 h. En ese momento, los
valores de DQO en el afluente RM no revelaron el cambio en el desempefio del RA, por el contrario, se
observo un incremento gradual en la DQO afluente al RM en los dias siguientes que correspondieron con el
TRH de 19y 15 h. Por lo que la carga organica fue fuertemente influenciada, mas por el incremento en los
valores de DQO que por la disminucion del TRH.

La carga organica mas alta aplicada al RM fue 195,5 + 34,5 g DQO.d™ durante el TRH de 15 h. Esa
sobrecarga organica, represent6 un incremento del 100% respecto a la carga organica anterior (95,1 + 23,9
g DQO.d?, TRH de 19 h), lo que afectd el desempefio del RM, expresado a través de una disminucién en la
reduccion de carga orgénica (42,3%). Dos aspectos convergieron durante ese periodo para desestabilizar el
desempefio del RM: (i) la concentracion de AGV afluente RM se increment6 paralelo con la DQO y (ii) no
se suministro suficiente capacidad buffer para neutralizar los AGV. Aunque el RA estaba mostrando en su
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fase gaseosa produccion de metano, en la fase liquida la reduccion de DQO no correspondia con el desarrollo
de una digestion anaerobia de una fase, debido a que los valores de reduccion de DQO seguian siendo bajos
(21 + 13,4 %, Tabla 5.6), comparables con los procesos de fermentacion oscura (acidogénesis). Siendo esta
la causa probable junto con el incremento en el DQO afluente al RA, los que causaron el incremento en la
carga organica afluente al RM, durante el TRH de 19 y 15 h. Estos disturbios: sobre carga organica y
deficiencia en la capacidad buffer fueron expresados a través de una notable alteracién en los indices de
alcalinidad, los cuales habian presentado una relativa estabilidad en sus valores (Figuras 5.24 a 5.26).
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Figura 5.27 Variacion de la carga organica. (a) Comportamiento de la DQO afluente y efluente, (b) Carga de
DQO en cada TRH y (c) Reduccion de carga de DQO en cada TRH

El aumento del TRH de 15 a 17 h permitié disminuir la carga orgénica después de que la DQO
afluente se elevo hasta un valor de 13.304 mg.L* durante el TRH de 15 h. Asi, en el TRH de 17 h la carga
organica media present6 un valor 102,3 + 36,7 g DQO.d equivalente a una COV de 9,0 + 3,2 g DQO.L.d"
!, Con esta carga organica, el RM recuperd su eficiencia de reduccién de carga organica hasta un valor de
60.9%, que se incrementd a 69,5 y 80,9% cuando el TRH fue disminuido a 16 y 13 h, respectivamente.
Durante este periodo, el 60% de la materia organica (DQO) afluente al RM estaba representada por AGV
(Figura 5.28), lo que pudo incentivar la actividad de arqueas metanogénicas consumidoras de acetato, y de
esa manera, reducir la carga orgéanica. Otro aspecto que pudo tener influencia sobre el desempefio del RM
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en este periodo, los valores de DQO en el afluente RM presentaron una concentracion media de 4.682 +
1.944 mg. L%, por lo que la disminucién del TRH no tuvo un efecto notable sobre la carga organica aplicada.
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Figura 5.28 Correlacién lineal entre DQO y AGV en el afluente RM en los TRH de 17, 16 y 13 h

De manera preliminar, se puede inferir que a través del arranque del RM se logré el crecimiento y
establecimiento de una biomasa capaz de reconocer el sustrato, debido a que la reduccién de carga organica,
aun con las variaciones en la concentracion de DQO afluente, presenté un comportamiento ascendente a
medida que avanzo el periodo de evaluacién. Ademas, fue posible restaurar el equilibrio del sistema frente
a una sobre carga orgéanica. También, se pudo establecer que la carga organica maxima aplicada que pudo
tolerar el RM estaba alrededor de 100 g DQO.d?, equivalente a una COV de 9,0 + 3,2 g DQO.L™.d? con
un TRH de 17 h. Sin embargo, la seleccion de estos valores como la mejor condicidn operacional del RM,
dependera ampliamente de la concentracion de DQO en el efluente del RA, debido a que concentraciones
de DQO superiores a 8.000 mg.L* afectaron el desempefio del RM.

El desempefio del RM respecto a la variacion de la carga de SST aplicada, efluente y removida se
presenta en la Figura 5.29 (a, b y c). Se puede observar una tendencia creciente en la reduccién de carga de
SST a medida que avanzo el arranque del RM. Solo en la evaluacién del TRH de 19 se observé una
reduccidn en el porcentaje de eliminacion de carga de SST respecto al TRH inmediatamente anterior. Este
comportamiento, se atribuye a un arrastre o acumulacién de soélidos en la zona de salida del reactor que
pudieron alterar la calidad del efluente, mas que a una sobre carga de sélidos, debido a que la carga de SST
aplicada en ese periodo fue una de las mas bajas (2,39 g SST.d). Probablemente, hacia ese momento ocurrié
algin desprendimiento de la biopelicula que fue arrastrada con el flujo horizontal y generé la alteracion en
la calidad del efluente.

Un aspecto interesante que se observo, es que el incremento de carga de SST que se present6
también durante el TRH de 15 h, no tuvo un fuerte impacto sobre el desempefio del RM, debido a que la
carga eliminada de SST se mantuvo en un nivel superior al 50%. Este comportamiento, es atribuido a la
fuerte retencion de sélidos que ocurre en reactores de medio fijo, en los cuales la biomasa suspendida en los
espacios vacios, retiene las particulas por un efecto de adherencia. Esta biomasa representa la mayor parte
de la biomasa total, y segin Ganesh et al. (2010) contribuye considerablemente a la actividad bioldgica,
maés que la formacidn de biopelicula.
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Figura 5.29 Variacion de la carga de sélidos. (a) comportamiento de los SST afluente y efluente, (b) Carga de
SST aplicada en cada TRH y (c) Reduccién de carga de SST en cada TRH

En la Figura 5.30 se presenta la biomasa formada sobre el medio de soporte (izquierdo) y la biomasa
suspendida (derecha), en ella se observa que cualitativamente fue mayor la biomasa suspendida.
Adicionalmente, la reduccién de carga de SST también puede ser atribuida al flujo mixto del RM, debido a
gue las particulas solidas son incapaces de seguir el flujo del liquido (ascendente y descendente), y por lo
tanto, quedan retenidas en el reactor.
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Figura 5.30 Biomasa adherida (izqmrda) e intersticial (derecha»‘)'

AUn con la fuerte variacion en la carga de sélidos aplicada, la méxima reduccién de carga de SST
(69,9%) fue observada con el TRH de 17 h (Figura 5.29c¢). Este nivel de eficiencia pudo disminuir debido
al desprendimiento y acumulacion de la biopelicula que sufren los reactores de medio adherido. Sin
embargo, Escudié et al. (2011) informan que una baja produccién de gas durante el arranque de reactores
anaerobios de medio adherido ayuda a regular las fuerzas hidrodinamicas y controla las tasas de crecimiento
y desprendimiento de la biopelicula, lo cual permite una acumulacidon mas rapida de biomasa sobre el medio
de soporte, y posibilita mayores capacidades de conversion volumétrica que carga contaminante sin perder
rapidamente la eficiencia del RM en cuanto la reduccidon de solidos.

5.2.2.3 Monitoreo de la produccion de biogas y CH4 en el RM

La produccion volumétrica de biogas (PVB), composicion del biogas y MY fueron usados como
indicadores de la evolucion del arranque del RM. La Figura 5.31a muestra que la PVB se incrementd
gradualmente con la disminucion del TRH, desde 48 h hasta 17 h, donde present6 un valor maximo.
Después, describié un comportamiento descendiente que se extendid hasta el dia 159, cuando se estaba
evaluando el TRH de 16 h. Luego, se aprecia una recuperacion en la PVB en el Gltimo TRH evaluado (13
h). La curva de PVB de biogas describié el comportamiento esperado de un proceso de arranque de un
reactor anaerobio y parece no estar alterada por el cambio en desempefio del RA. La fluctuacién en la
tendencia creciente obedece a la variacion en la composicion del agua residual, es decir a la variacion en la
carga organica aplicada. En procesos de arranque de reactores anaerobios en los cuales la carga organica
aplicada es controlada a través del incremento de la DQO, las fluctuaciones en la curva de produccion de
biogas son mas acentuadas (Meng et al., 2017).
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Figura 5.31 Indicadores del desempefio del RM. (a) Composicion del biogés y (b) Produccién volumétrica de
biogas (PVB)

En reactores metanogeénicos la produccién de metano hace parte del metabolismo energético de
arqueas metanogénicas acetoclasticas del género Methanosarcina y Methanosaeta. Las primeras, tienen
mayor afinidad por el acetato, pero crecen mas lentamente que las segundas. Mientras que la
Methanosarcina que consume tanto acetato como H2/COz, comunmente domina en ambientes con altas
concentraciones de sales (Carrillo-Reyes et al., 2014). EI comportamiento de la curva de PVB, descrito en
el parrafo anterior, podria estar relacionado con las diferencias entre las dos familias de metandgenos
acetoclasticos comunmente encontrados en reactores metanogénicos. Al inicid, el afluente RM presentd
altas concentraciones de sales, por lo que es probable que predominaran metandgenos del género
Methanosarcina y con ello un menor consumo de acetato, expresado través de una baja transformacion de
los AGV (Figura 5.23) y baja PVB. Luego, probablemente la reduccion en el nivel de sales en el afluente
RM favorecid la proliferacion de arqueas del género Methanosaeta y con ello una mejor PVB y consumo
de acetato. Asi, hacia el dia 127 con un TRH de 17 h cuando el nivel de sales en el afluente RM fue muy
bajo, el RM encontré la maxima PVB (1,47 L biogés. L™.d}), que podria asociarse con un dominio de
arqueas del género Methanosaeta. Esta hipotesis sobre la alternancia entre los dos géneros de metandgenos
acetoclasticos en funcion del contenido de sales se ajusta a la disminucion y posterior incremento de la PVB
observada en el TRH de 16 y 13 h, respectivamente. También la alternancia entre los dos grupos de
metandgenos sefialados ha sido asociada con la disminucién gradual del TRH. Asi, Schmidt et al. (2014)
explican que a altos TRH se estimula el crecimiento de Methanosarcina y a medida que se disminuye el
TRH la poblacion de arqueas del género Methanosaeta se incrementa debido a que tienen una mejor
capacidad para la formacion de biopelicula.

Se observé una notable diferencia entre la maxima PVB obtenida en este estudio con la reportada
por Colin et al. (2007), la cual fue 3,7 L biogas. L™.d? obtenida un reactor anaerobio de caracteristicas
semejantes alimentado con un sustrato de procedencia similar y operado como un reactor anaerobio de una
fase con un TRH de 9,5 h. Adicionalmente a los aspectos relacionados con la actividad microbiana
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previamente presentados, la baja PVB registrada en el RM podria deberse a problemas hidrodindmicos en
el reactor. Aunque la produccidn de biogas fue observada a los pocos dias que se inicio6 el arranque del RM,
con el crecimiento de la biomasa también se observé que pequefias burbujas de biogés quedaban atrapadas
entre el medio de adherencia y la biomasa suspendida, tal como se ilustra en la Figura 5.32. Lo cual podria
haber interferido con la liberacion y captacion del biogés, y por lo tanto, con su cuantificacion.
Probablemente, un ordenamiento del medio de soporte como el utilizado por Anzola-Rojas et al. (2015) o
la seleccion de un medio de soporte con mayor porcentaje de area superficial efectiva que reduzca la
acumulacién de biomasa suspendida podria contribuir con la liberacion del biogas desde la fase liquida hacia
el headspace y de esta manera, mejorar el registro de la produccion de biogés. También, deficiencias en la
captacion del biogas podrian ser responsables de la baja productividad de biogas registrada. La forma del
reactor impedia una buena captacién del biogés debido a que toda la zona superficial que cubria el medio
de soporte se constituy en un gran headspace, y solo al alcanzar su presurizacion se logré la contabilizacion
del biogas. Para resolver la presurizacién del reactor, se podria individualizar completamente, en la parte
superior del RM, cada una de las camaras que lo conforman y de esta manera se tendrian pequefios
headspace que serian mas sencillos de presurizar.

La determinacién de la composicion del biogas sélo pudo realizarse a partir del dia 98 bajo el TRH
de 19 h, cuando el RM ya llevada 48 dias de operacion. El biogas generado contenia principalmente CH.
(66% - 98%) y CO- (3% - 31%). La composicion fue similar a lo reportado por Lullio et al. (2014y), Espafia-
Gamboa et al. (2018) en sistemas anaerobios operados en dos fases. Teniendo en cuenta que la
metanogénesis acetoclastica e hidogenotréfica son las dos principales vias de formacién de metano en la
DA (Dinamarca et al., 2011, Abbasi et al., 2012) y que en el afluente al RM, probablemente no existian los
sustratos necesarios para la metanogénesis hidrogentréfica (Hz y CO2), el metano producido puede ser
atribuido principalmente al establecimiento de arqueas productoras de metano a partir del consumo del 4cido
acético. Esta suposicion puede encontrar sus fundamentos en que el hidrégeno producido en el RA fue
captado en ese reactor y que en el RM no hubo un incremento en la concentracion de AGV que
conjuntamente llevara a la produccién de hidrégeno. Volpini et al. (2018) reportaron la produccién de
metano predominantemente a través de la via acetoclastica, en un reactor metanogénico operado en modo
discontinuo y que trataba el efluente de la produccion de biohidrégeno a partir de vinaza de cafia de azlcar.
También en la investigacién de Almeida et al. (2017) el metano fue predominantemente producido por el
consumo de acido acético.

e N
Figura 5.32 Burbujas de biogas atrapadas em el medio de soporte

El MY también present6 una alta variabilidad, en un rango entre 41 y 274 mL CH..g' DQO
removida (Figura 5.33). EI maximo MY fue observado en el TRH de 19 h, ese valor (274 mL CH4.g™* DQO
removida) aUNQue es comparable con los reportados por diversos estudios presentados en la Tabla 5.8, difiere
del valor teérico de 350 mL CHa4.g* DQO removida, que corresponde con el establecimiento de un ecosistema
metanogénico estable (Michaud et al., 2002). Tanto el BY como el MY en cada uno de los TRH evaluados
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alcanzaron un valor méximo y luego descendieron. Probablemente ese comportamiento describe dos de las
tres fases de formacion de la biopelicula que son: (i) induccion que se caracteriza por la disminucién del
MY como consecuencia del lavado del indculo) y (ii) crecimiento que se relaciona con el aumento del MY
(Escudié et al., 2011).

TRHgm (h): 48 44 38 28 20 19 15 17 16 13
~ 500
o
Arranque del RM
8 400 >
= 300
E 200 :
>_
S 100
0
0 15 30 45 60 75 90 105 120 135 150 165 180
Tiempo (d)
4444444 o MY BY

Figura 5.33 Rendimiento de metano (MY) y rendimiento de biogas (BY)

De acuerdo con Michaud et al. (2005), en el arranque de reactores anaerobios los bajos MY indican
que la actividad anabdlica es mayor gue la catabdlica, debido a que los microrganismos se encuentran en la
fase de construccion de la biopelicula y que a medida que avanza el periodo de arranque, el MY se va
incrementando hasta alcanzar un nivel estable que corresponde con el final de formacion de la biopelicula.
De esta manera, se podria inferir que en cada TRH referido, los microorganismos metanogénicos
desarrollaron una biopelicula adherida al medio de soporte y que la variacion de las condiciones
operacionales, ofrecidas tanto por la variacion en la composicion del sustrato como la disminucion del TRH,
generaron un entorno inestable, por lo que no fue posible observar un equilibrio entre el crecimiento de la
biopelicula y el desprendimiento de biomasa, que se tradujera en un MY estable. Por lo anterior, se puede
concluir parcialmente que la variacién tanto del BY como MY es reflejé del desarrollo de la biopelicula y
ratifica el uso del MY como un indicador para el monitoreo del proceso de arranque de reactores anaerobios
de crecimiento adherido y que, ademas, en este caso particular indic6 que el RM se mantuvo en un proceso
de arranque sin establecer una operacion en estado estable.

Tabla 5.8 Rendimiento de metano en procesos de DA en dos fases

Tipo de Composicion del MY (mL CHa.g*!

Reactor LB biogas DQO removida) Autor
UASB N 0 s x
hibrido Manipueira 80 % CH4 280 Paixao et al. (2000)
CSTR Residuos de yuca - 249 mL CHq4.g* SV Luo et al. (2010)
H -1
UASB AR del procesamiento de 68 % CH. 183 mL CH4_.g DQO Intanoo et al. (2014)
yuca removida
Reactor de Vinazas de la produccién
crecimiento P 70 275 % CHq 320 - 340 (Hmissi et al., 2017)
. de tequila
adherido
AR del procesamiento 0 Espafia-Gamboa et
UASB del maiz 84 % CH. 282 al. (2018)
Reactor de AR del proceso de
crecimiento = extraccion de almidon de 66 - 98% CH4 41 - 273 En este estudio

adherido yuca
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5.2.3 Seleccidn de la condicion de operacidn del RM para el acople con el RA

A partir de los resultados observados del monitoreo del arranque del RM entre el dia de operacién
40 y 85 se selecciond la condicidn de operacion mas apropiada para el acople de los dos reactores. Este
periodo se selecciono en virtud del desempefio del RA, debido a que a partir del dia 85 ese reactor perdid
su condicion de reactor hidrogenador o productor de hidrégeno. En la Tabla 5.9 se presenta un resumen del
BY del RA y RM durante el periodo mencionado. Un analisis de varianza permiti¢ establecer que existieron
diferencias significativas (p < 0,05) entre los valores medios del BY en el RM en funcion del TRH. Asi, el
mayor BY en el RM fue observado cuando el reactor fue operado con un TRH de 28 h. De esta manera, se
establece una condicion inicial para el acople entre el RA 'y RM para la evaluacion de la produccion conjunta
de H, y CH, a partir de la DA en dos fases del agua residual del proceso de extraccion de almidén de yuca.

Rendimiento de biogas (BY)

RA
(mL biogéas.g CH removidos)

RM

Tabla 5.9 Resumen del BY en el RAy RM

TRH rm ()

(mL biogas.g DQO removida)

48
44
38
28
20

N
32

11

76

184
181
197
221
165

Media

60

10
5
11
17
22

Desv.Est.

Minimo

2

173
170
182
200
120

Maximo

208

198
185
220
240
190

En la Tabla 5.10 se presentan las condiciones operacionales del RA y RM durante el periodo en
cual el RM se operd con un TRH de 28h. De acuerdo con los resultados discutidos en los items anteriores,
esas condiciones operacionales representan una condicion inicial para evaluar la produccion conjunta de H,
y CH, a partir de la DA en dos fases del agua residual del proceso de extraccion de almidon de yuca,
empleando un RA de crecimiento auto-inmobilizado con control sobre la COVe y un RM de crecimiento

adherido y flujo mixto.

Tabla 5.10 Condiciones iniciales de operacion y control para el acople entre el RAy RM
Desv.Est.

Reactor Variable

cov

RA COVe
TRH
pH
cov
TRH
pH
RM NaHCO4/DQO
indice 1B
indice AI/AP
Indice
N: numero de datos

Unidades

g DQO.LLd*?

g CH.L1d?

g CH.gtSv.d?

h

g DQO.Ltd*

h

N

6
6
1
6
6
6
6
6
6
6
6
6

Media
16,8

1:11

5,0
0,8
8,0
53
4,8
28
7,2

0,2
0,2
0,8

4,1
0,8
*
0,1
0,1
0,6
0,0
0,1
0,4
0,1
0,1
0,1

Minimo
10,4
3,6
0,8
7,9
52
39
28
7,1
0,8
0,1
0,1
0,8

Méximo
21,2
5,8
0,8
8,2
55
53
28
7,3
1,7
0,2
0,3
0,9
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A partir de la condicion inicial de operacion para el acople entre los dos reactores (RA y RM)
deberén realizarse estudios adicionales para mejorar el HY y MY, debido a que los resultados indicaron que
los valores medios de HY y MY difieren de los maximos teéricos, 4,0 mol Hz.mol* CH y 350 mL cha.g*
DQOr, respectivamente. No obstante, el resultado indica que es factible la produccién conjunta de hidrégeno
y metano a partir de la digestion anaerobia del agua residual del proceso de extraccion de almidon de yuca.
El MY obtenido durante el arranque del RM es susceptible de incrementarse, debido a que un porcentaje
importante de AGV que son el sustrato principal para las arqueas metanogénicas acetoclasticas, no fue
totalmente transformado en ese reactor. Los posibles factores que causaron este comportamiento ya han sido
presentados y discutidos en item anteriores. Debido a que no se trata de limitaciones de orden metabdlico,
sino de posible inhibicidon por condiciones ambientales adveras o deficiencias nutricionales, se puede
suponer que al mejorar esas condiciones también se incremente la metanogénesis acetoclastica y con ello el
MY vy la calidad del efluente del RM.

5.3 CONCLUSIONES PARCIALES DEL CAPITULO 5

Con relacion al RA, la disminucién del TRH a 8 h increment6 la formacién de granulos productores
de hidrégeno. La operacién durante 180 d mostro que las arqueas metanogénicas fueron capaces de recobrar
su actividad metabdlica después de un largo periodo de adaptacién, aun bajo condiciones ambientales
adversas (pH inferiores 6.0). Por lo tanto, se han de implementar métodos complementarios al
pretratamiento del inéculo para evitar su recrecimiento.

También el estudio mostré que a medida que avanzo el periodo de arrangque del RM se establecio
una biomasa metanogénica capaz de remover la carga variable de DQO y AGV proveniente del RA. Aun
asi, se necesitan estudios complementarios para mejorar la produccion de metano a partir del efluente
acidogénico de un reactor alimentado con agua residual del proceso de extraccion de almidon de yuca,
debido que no controlar el contenido de AGV y DQO afluentes al RM, es decir la carga organica aplicada,
resulté en un efecto negativo que afecto el arranque del RM.

Los indices de alcalinidad resultaron una guia importante para evidenciar condiciones de
inestabilidad del reactor. Por las caracteristicas del afluente al RM, una relacién AI/AP inferior a 0.40 es
recomendada para reducir la inhibicién de las arqueas metanogénicas cuando los AGV presentan valores
superiores a 1.500 mg A. acético.L ™.

En general se observé que es factible la produccion conjunta de hidrégeno y metano, a partir de la
DA de agua residual del proceso de extraccion de almidén de yuca, operando el RA con un COVe de 0,8
mg CH. g *SV.d*, TRHde 8 hy pH de 5,2 0,2, y el RM con TRH de 28 hy COV de 4,8 g DQO.L1.d.

54 RECOMENDACIONES

Con relacion al RA se recomienda explorar la adicion de una sustancia quimica que act(e
complementariamente al pretratamiento del indculo, como un inhibidor de la metanogénesis, con el
proposito de evitar el recrecimiento a mediano y largo plazo de las arqueas metanogénicas. Y asi, poder
estudiar el comportamiento del HY a largo plazo a partir de agua residual del proceso de extraccion de
almidon de yuca.

Para disminuir el periodo de arranque del RM se recomienda realizar el incremento de la carga
orgénica en funcién de la concentracion de DQO o AGV, para evitar que el RM sea subalimentado debido
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a la variacion de la composicion del efluente acidogénico. Y ademas, porque el desempefio del RM mostrd
una mayor sensibilidad a la variacion de la composicién del efluente acidogénico que al incremento de la
carga hidraulica (disminucién del TRH).

Se recomienda mejorar la captacion del biogés en el RM para una mejor estimacién de la PVB,
probablemente una separacion de las camaras que lo conforman seria una alternativa viable y sencilla que
reduciria el volumen del headspace.

Analizar la degradacion de la materia organica en cada uno de los compartimientos del RM, debido
a que es probable que la adicion de bicarbonato se reduzca entre una cdmara y otra. De esa manera quizas
sea necesaria una dosificacion diferencia o escalonada que mejore la produccion de metano. También para
establecer el requerimiento minimo de compartimientos para incrementar el tiempo de retencion celular y
eliminar una mayor carga de sélidos de tipo biodegradable que se relacionan con biomasa que sale del RA.

Determinar el contenido de cationes (Na*) en el efluente del RA para poder establecer el aporte real
de sales disueltas de este afluente, debido al efecto inhibitorio que tienes las sales disueltas sobre el
crecimiento de las arqueas metanogénicas.

De manera general, tanto para el RA como RM es necesario complementar los estudios de otras
variables que ayuden a mejorar el HY e MY. Entre ellas resulta importante analizar de manera detallada la
disponibilidad de nutrientes.
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Capitulo 6 Conclusiones finales y recomendaciones

De acuerdo con los objetivos inicialmente propuestos y conforme con los resultados obtenidos, las

principales conclusiones derivadas del presente trabajo son:

i)

i)

El pretratamiento térmico de 85°C durante 30 min aplicado a un indculo mixto proveniente de
reactor UASB que trata el efluente de un centro de sacrificio de ganado, inhibi6 inicialmente en un
alto porcentaje (mayor al 97%) la actividad de arqueas metanogénicas. Sin embargo, se observo un
recrecimiento de estos microorganismos, el cual fue incentivado por factores tales como la
acumulacion de sustratos favorables para su recrecimiento, como la disponibilidad de acetato o la
mezcla de hidrégeno + didxido de carbono, que promueven la metanogénesis acetoclastica e
hidrogenotrofica. De acuerdo con esto, resulta necesario complementar el efecto inicial del
pretratamiento térmico con métodos operacionales que eviten a largo plazo, el recrecimiento de
microorganismos consumidores de hidrégeno (BCH) y facilitar la produccion fermentativa de
hidrégeno.

El pH inicial o pH de la fermentacion tuvo un efecto significativo sobre el HY a partir de agua
residual del proceso de extraccion de almidon de yuca. Para este sustrato, en condiciones de flujo
discontinuo, un pH entre 5,4 y 5,0 mejoré el HY frente a valores de pH mas cercanos a la
neutralidad. Detras de este resultado, subyace un interés secundario para la produccion fermentativa
de hidrégeno a partir del sustrato referido, debido a que reduce los requerimientos de un
alcalinizante puesto que el sustrato en mencion se caracteriza por presentar valores de pH entorno
de 4,5. El maximo HY observado en condiciones de flujo discontinuo fue de 1,25 mol H.. mol*
CH. Este valor difiere significativamente del maximo teérico (4,0 mol Hz. mol* CH),
probablemente por la ocurrencia de rutas metabdlicas no productoras de hidrogeno. No obstante,
este resultado permite establecer que es posible la produccion de hidrégeno fermentativo a partir de
agua residual del proceso de extraccion de almidon de yuca y que el incremento del HY debera ser
potenciado a través del estudio de otras variables que influyen sobre el metabolismo de las BPH.

El estudio del efecto de la relacion sustrato/biomasa (relacion S/X) sobre el HY arrojé resultados
interesantes con relacion a como el tipo de sustrato tiene un efecto preponderante sobre las rutas
metabolicas. Razon por la cual, resulta de vital importancia realizar las evaluaciones relacionadas
con la produccion bioldgica de hidrégeno con sustratos reales. EI maximo HY observado en esta
evaluacion fue de 1,98 mol.mol™* CH con una relacién S/X de 2,0 g DQO.g* SV y pH inicial de 5,2
+ 0,2. Este valor de HY fue superior al encontrado en la evaluacion del efecto del pH inicial sobre
el HY, lo que significé un avance en la identificacion y definicion de los rangos en los cuales las
variables de operacion mejoran el HY a partir de agua residual del proceso de extraccion de almidon
de yuca.

En condiciones de flujo continuo, se evidencio la fuerte interferencia que ejerce la composicion del
sustrato sobre el HY. Mas aun, del efecto adverso que las impurezas propias de los sustratos reales
ejercen sobre la evolucion de las rutas metabdlicas. En este caso, las bacterias &cido lacticas (BAL)
que hacen parte de la microbiota autéctona de la yuca pudieron ejercer una competencia por el
sustrato, obstaculizando el desarrollo de la fermentacion oscura y causando fuertes variaciones en
la produccion volumétrica de biogés y produccion volumétrica de hidrogeno. Las interferencias
ejercidas por el sustrato no permitieron determinar el efecto de la variacion de COVe sobre el HY.
No obstante, a través del analisis global del desempefio del RA fue posible identificar una mejor
estabilidad y control operacional del reactor operado con la COVe0,8 y COVel,5 g CH.g* SV.d™.
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v)

vi)

vii)

viii)

La formacion GPH, como un hallazgo fortuito de esta investigacion, se constituyo en el principal
criterio para seleccionar la COVe de 0,8 g CH.g*! SV.d* acompafiada de un pH en torno de 5,2 +
0,2 y TRH de 8 h, como las condiciones operacionales del RA, mas apropiadas para continuar
evaluando la produccion de hidrégeno a partir de agua residual del proceso de extraccion de almidén
de yuca. Con esas condiciones operacionales la maxima produccién volumétrica de hidrégeno fue
491 mL H,.Lt.d?y el mayor HY fue 0,9 mol Hz.mol* CH.

A diferencia de la biomasa floculenla, los GPH tienen mayor resistencia al efecto bactericida de las
BAL. Por lo tanto, la granulacion representa una alternativa, frente a los procesos de esterilizacion
del sustrato, para minimizar de forma natural la competencia por el sustrato que ejercen las BAL en
los procesos de produccion fermentativa de hidrogeno Sin embargo, a largo plazo el aumento en el
tamafio de los granulos probablemente facilitd el recrecimiento de arqueas consumidoras de
hidrogeno en el RA, afectando la produccidn de este gas, por lo que para aprovechar las ventajas de
la granulacidn se deberan realizar estudios complementarios orientados a evitar el establecimiento
de BCH dentro de los granulos.

Con relacion al arranque del RM previamente acoplado a un RA, se observo que la condicién
operacional mas adecuada para producir metano y reducir la carga orgéanica procedente del RA fue
un TRH de 28 h'y una COV de 4,8 g DQO.L.d. Con esa condicién operacional el RM presentd
el mejor con relacién al BY (221 £ 17 mL biogas.g DQO removida) y reduccion de carga organica
(60,3%). Sin embargo, las condiciones operaciones sugeridas solo representan el punto de partida
para el acople del RM con el RA debido a que un contenido importante de materia organica
representada en AGV (1.328 mg A. Acético.L ) salid en el efluente del RM, lo que supone que un
mayor BY y MY se puede alcanzar través del mejoramiento de las condiciones operacionales y
ambientales.

Respecto a los indices de alcalinidad se encontré que un indice Al/AP de 0,4 fue adecuado para
neutralizar los AGV en el afluente RM con el propdsito de evitar la inhibicion de la metanogénesis
acetoclastica.

La produccion continua de hidrégeno y metano a partir de la DA en dos fases del agua residual del
proceso de extraccion de almiddn de yuca es posible. Sin embargo, se deben abordar paulatinamente
estrategias de operacion adecuadas para el control de estos procesos. Con relacion al HY, su
mejoramiento dependera de la identificacion y compresion de los fendmenos que afectan el
establecimiento de las rutas metabdlicas productoras de hidrégeno. Sin embargo, los resultados de
esta investigacion sefialan que la configuracion del RA de crecimiento suspendido seleccionado
como alternativa tecnoldgica para controlar el crecimiento de biomasa resultd acertada y que,
ademas, los estudios realizados permitieron identificar un punto de partida para su operacion en
flujo continuo. Con relacion a la produccion de metano, la evaluacién de un reactor anaerobio de
crecimiento adherido y de flujo mixto, a través de su etapa de arranque, mostro que esta alternativa
tecnoldgica se complementa adecuadamente con el RA de crecimiento suspendido, debido a que
permite reducir la carga organica en términos de DQO vy el contenido de SST, y producir metano a
partir del efluente acidogénico

Aunqgue los resultados de esta investigacion evidenciaron que hay limitaciones para producir
hidrogeno fermentativo a partir del agua residual del proceso de extraccion de almidén de yuca,
como resultado del desconocimiento o necesidad de profundizar en temas especificos relacionados
con la conservacion de las rutas metabolicas y las poblaciones microbianas dominantes, existe un



Capitulo 6

181

interés creciente para incorporar este proceso como una estrategia de valorizacion energética, que a
largo plazo redunde en un beneficio ambiental y econémico para un sector agroindustrial, que, en
el caso de Colombia, se ubica en zonas rurales que actualmente no pueden soportar los costos de
tecnologias robustas.

Con relacién a estudios futuros que permitan avanzar en el mejoramiento del HY y MY a partir de
la DA en dos fases del agua residual del proceso de extraccidn de almiddn de yuca, se sugieren las siguientes
recomendaciones:

i)

i)

vi)

Determinar la relacion C:N:P Optima para mejorar el HY y MY a través de la DA en dos
fases del agua residual del proceso de extraccion de almidon de yuca. Este parametro no
fue evaluado en este estudio debido a que investigaciones previas con un interés distinto a
la produccidn de hidrégeno y metano mostraron que el sustrato en cuestion contenia una
relacién de C:N:P suficiente para desarrollar la DA en una y dos fases.

Evaluar la influencia de la COVe sobre el HY a través del incremento de la concentracion
del sustrato, debido a que esta variable depende tanto de la concentracion del sustrato como
de la concentracion de la biomasa. Para sustratos mas concentrados podria resultar de
interés diferenciar cual de los dos términos tiene mayor incidencia. En este caso se
selecciond la concentracion de la biomasa debido a que el agua residual fue catalogada
como parcialmente diluida. Este estudio permitiria conocer los limites de carga organica a
las cuales se puede someter la configuracion del RA propuesto en este trabajo y su posible
efecto sobre el control de BCH, que en condiciones de alta carga organica pueden disminuir
su actividad metabdlica.

Investigar una nueva configuracion del RM de crecimiento adherido y flujo mixto para
mejorar la captacion del biogas. La insercion de tuberias sumergibles interconectadas o la
independizacion de las camaras que lo conforman podria optimizar la liberacién del biogas
y con ello mejorar el registro volumétrico.

Evaluar la influencia del medio de soporte y su configuracion sobre el RM a partir del
efluente acidogénico de un reactor alimentado con agua residual del del proceso de
extraccion de almiddn de yuca. Debido a que uno de los objetivos del acople entre los dos
reactores anaerobios es la produccién de metano, es necesario mejorar su liberacién y
captacion, lo cual puede lograrse a través de un estudio del tipo y organizacion del medio
de soporte.

Estudiar los grupos microbianos dominantes en el RA'y RM para comprender e identificar
las limitaciones y deficiencias ambientales o nutricionales que se presentan en el sistema.
Esta informacion es clave para reducir los aspectos limitantes del HY y MY a traves de la
DA en dos fases del agua residual del del proceso de extraccion de almidon de yuca.

Analizar el efecto de las sales sobre el desempefio de la produccion bioldgica de hidrégeno
y metano a partir de la DA en dos fases del agua residual del proceso de extraccion de
almidon de yuca. La adicidn de los buffers de fosfato y bicarbonato de sodio incrementaron
el contiene solidos disueltos que de forma natural se encuentran en el sustrato en cuestion.
Debido a la fuerte inhibicién que los cationes (Na *) pueden ocasionar sobre las células
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microbianas, resulta de gran importancia comprender los limites a los cuales son sometidos
los microrganismos con la adicion de los alcalinizantes.



