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Resumen

Se evalué el potencial acidogénico de la melaza de la industria azucarera en 4 diferentes OLR (6,02+4,33;
13,96+7,11; 15,8114,83; 26,94+13,27kgDQO/m?®.d) en un reactor de flujo ascendente, con lodo granular.
El sistema no contd con control de pH e inhibicion de la fase metanogénica. El reactor operé en continuo
durante 148 dias. Para evaluar el potencial acidogénico se utilizé el grado de acidificacion neto (GAn). Los
resultados mostraron que durante las tres primeras OLR el %GAn (29,46 + 13,01; 20,23 + 13,67; 24,63
19,49) se mantuvo sin diferencias significativas, pero para la mayor OLR el %GAn disminuy6 a la tercera
parte (10,21 + 7,14), mientras la concentracion de AGV fue la mayor para esta fase (2644,89mgDQO/L),
ademas se avaluo el balance de DQO para cada una de las fases, donde el % de AGV en el efluente
represento el porcentaje organico fermentable rapidamente en el efluente, estos valores indican que con
una recirculacion interna se podria mejorar el %GAn u obtener otra serie de productos de base bioldgica
para el aprovechamiento de este residuo. En este articulo se utilizd un reactor de flujo ascendente como
alternativa a los estudiados (CSRT y batch) presentando diferentes resultados.

Palabras clave: digestion anaerobia, grado de acidificacion neto, acidos grasos volatiles, biorefinerias, melaza de
cafa de azucar.

Abstract

The acidogenic potential of molasses from the sugar industry was evaluated using 4 different Organic
Loading Rates (OLR) (6.02+4.33; 13.96+7.11; 15.81+£4.83; 26.94+13.27kgCOD/m3.d) in an upflow
reactor with granular sludge. No pH control or methanogenesis inhibitors were used. The reactor was
continuously operated during 148 days. The acidogenic potential was evaluated based on the net degree
of acidification (DAn). For the first 3 OLR, %DAn did not show any significant variability (29.46 + 13.01;
20.23 £ 13.67; 24.63 £ 19.49), but for the highest OLR, %DAn dropped to a third of its initial value (10.21
+ 7.14), although the volatile fatty acid (VFA) concentration was the highest (2644.89mgCQODI/L). Also, a
COD balance was done for each of the 4 OLR. The VFA percentage in the effluent was assumed to be
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the most easily fermentable organic fraction in the effluent. The obtained results suggest that an internal
recirculation of the effluent could help to increase the %DAn so the produced VFA can be used as
substrate for the obtention of other valuable bioproducts. This article describes an upflow reactor is used
as an alternative to those studied (CSRT and batch) presenting different results.

Keywords: anaerobic digestion, net degree of acidification, volatile fatty acids, biorefineries, sugarcane molasses.

Resumo

O potencial acidogénica de melago da industria de cana de agucar foi avaliado em 4 diferentes OLR
(13,96 £ 7,11; 15,81 + 4,83; 6,02 * 4,33; 26,94 + 13,27kg DQO/m3.d) num reator de fluxo ascendente
com lodo granular. O sistema nao tinha controle de pH e também nao inibicdo da fase metanogénica. O
reactor foi operado continuamente durante 148 dias. O grau de acidificagéo (GaN) foi usado para avaliar
o potencial acidogénica. Os resultados mostraram que durante os trés primeiros OLR 0 %GAn (29,46 +
13,01, 20,23 + 13,67, 24,63 + 19,49) permaneceu sem diferengas significativas, mas para a maior OLR
0 %GAnN caiu para terceira parte (10,21 £ 7,14), mas a concentragao de AGV foi maior para esta fase
(2644,89mgDQO/L), alem disso o balance para a DQO foi avaliado para cada uma das fases, onde 0 %
AGV no efluente foi o percentagem organico rapidamente fermentavel no efluente, istos valores indicam
que a recirculagdo interna poderia melhorar melhorar o %GAn ou obter outro conjunto de produtos de
base bioldgica para a utilizagdo destes residuos. Este artigo descreve um reactor de fluxo ascendente
é utilizado como uma alternativa aos estudados (CSRT e batch) apresentando diferentes resultados.

Palabras-chave: digestdo anaerébia, grau de acidificagdo, acidos graxos volateis, biorrefinarias, melago de cana.

Introduccion biorefinerias debido a que son la materia prima para

la obtencion de biocombustibles, biomateriales
La digestion anaerobia se ha aplicado a través de y bioquimicos [1]. Las biorefinerias combinan
los afos para el tratamiento de una variedad de la tecnologia necesaria para convertir materias
sustratos organicos. Este proceso ha mostrado primas renovables en productos intermediarios
proveer muchas ventajas sobre otros sistemas de y finales (biomateriales, biocombustibles vy
tratamiento como los aerobios, dado que permiten  bioquimicos)[4]. Aescala industrial, el acido acético
disminuir los costos operacionales en losreactores, es ampliamente utilizado en la sintesis de una
disminuyen la produccion de lodos, necesitan de variedad de productos, como el acetato de vinilo,
bajos requerimientos energéticos y soportan altas el cual hace parte de la produccion de textiles,
cargas organicas de disefio. Este tipo de sistema PVC, aditivos de cemento, pegamento blanco,
ha ofrecido igualmente soluciones costo-efectivas  bolsas de papel, entre otros [3]. Las principales
para la transformacion de sustratos complejos en  aplicaciones industriales del acido butirico son
productos estables que pueden tener un valor a la manufactura del plastico acetato-butirato y la
nivel industrial (biogas) [1]. produccion de un tipo de polimero biodegradable,
Una de las etapas de la digestién anaerobia poco  que recientemente ha venido siendo explotado y
explorada es la acidogénesis, la cual consiste en es conocido como polihidroxibutirato (PHB) [4].
la conversion de compuestos complejos, como Actualmente, la atencién del acido butirico se ha
los aminoacidos, glucosa y &cidos grasos de enfocado en la sintesis de biocombustibles debido
cadena larga, por medio de la fermentacion, en a que se puede convertir en butanol a través
acidos grasos volatiles (C2-C5) [2]. Los sistemas de transformaciones quimicas y biolégicas [1],
de fermentacion de sustratos complejos que ademas su densidad energética corresponde a
existen actualmente para la produccion de acidos  29,2MJ/L, valor similar al que registra la gasolina de
grasos volatiles (AGV) involucran diferentes tipos  32MJ/L [6]. Otras aplicaciones de los AGV incluyen
de microorganismos y rutas bioquimicas [3]. En  su conversion térmica a cetonas y su subsecuente
afios recientes, la produccién de los diferentes hidrogenacion a alcohol que puede ser utilizado
AGV (acético, butirico, propionico, valérico) como combustible [3], o su uso como donador de
se ha venido estudiando por sus aplicaciones electrones en celdas de combustible microbianas
innovadoras, ya que ha sido considerada como [4]. Las diferentes aplicaciones de los AGV hacen
la principal plataforma para el desarrollo de las que el proceso de fermentacion acidogénica tome
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importancia y sea campo de estudio. Este proceso
ha permitido generar un valor agregado a una
variedad de residuos (industriales y agricolas) al
generar productos de alto valor e incursionar en
el mercado.

Varios estudios han determinado que es posible
producir AGV a partir de una variedad de residuos
agro-industriales [4], residuos de comida [5-7],
aguas residuales de aceite de oliva [8,9], vinazas
de la industria tequilera [10] y aguas residuales de
gaseosas [11]. Para un pais como Colombia, donde
la actividad agricola es uno de los principales
motores en la economia y al mismo tiempo genera
diferentes tipos de residuos sélidos y liquidos, la
busqueda de alternativas que permitan tratar esos
residuos para producir materiales o productos de
alto valor es una prioridad [12].

La producciéon de cafa de azucar es una de las
actividades agroindustriales mas tradicionales
de Colombia. En el departamento del Cauca,
los cultivos superan las 225.560 hectareas y se
producen mas de 14 toneladas de azucar por
hectarea al afio [13]. En el afio 2014 el consumo
nacional aparente de azucar (ventas de los
ingenios nacionales mas las importaciones de
azucar) en Colombia fue de 1,73 millones de
toneladas [16]. Adicionalmente se exportaron 796
mil toneladas de azucar especialmente a Chile,
Peru, Estados Unidos, Haiti, Trinidad y Tobago,
Ecuador y Jamaica [16]. La industria azucarera en
la produccién de azucar y alcohol se caracteriza
por generar grandes cantidades de residuos vy
subproductos en su transformacion, se estima que
por cada tonelada cosechada se producen 800
litros de vinaza, 330kg de bagazo y de 30-50kg de
cachaza [12]. La melaza es un subproducto (alto
contenido de azucares: 62% de sacarosa y 38%
de fructosa) [14] que actualmente se aprovecha
en la produccioén de alcohol y como alimento para
animales. La produccién constante de la industria
azucarera requiere de otros procesos que
aprovechen sus subproductos y residuos como
la melaza con el objetivo de valorizarlos. Una
alternativa puede ser la fermentacién acidogénica,
la cual permite producir AGV como materia prima
para la obtencién de diferentes productos de
biorefineria como los polihidroxialcanoatos (PHA),
biocombustible, acetato de vinilo, entre otros;
aumentando el beneficio econdmico adicional
al actual en la industria y contribuyendo a la
disminucion de los impactos ambientales.

Lo anterior muestra que la digestiéon anaerobia
puede ser una buena alternativa para el
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aprovechamiento de la melaza como subproducto
de la industria azucarera. Por lo tanto el objetivo
principal de este articulo fue, evaluar el potencial
de acidificaciéon para la produccion de AGV de la
melaza residual de la industria azucarera, como
principal plataforma de las biorefinerias ya que
a partir de estos acidos se pueden sintetizar una
variedad de bioquimicos y biomateriales para la
industria. Esto se realizé en un reactor de flujo
ascendente operado bajo condiciones anaerobias.

Metodologia experimental

Reactor anaerobio de flujo ascendente

Para la operacion de este trabajo, se realizé el
montaje de un reactor anaerobio de configuracion
de flujo ascendente de lecho fijo con cultivo
microbiano mixto como se muestra en la Figura
1B, operado en continuo, con un volumen
efectivo de 2L y de 2,5L nominal, de material de
polietileno. El reactor contdé con una chaqueta
de calentamiento de recirculacion de agua. El
sistema de calentamiento (Figura 1C) consistio en
un tanque con agua, una resistencia y una bomba
sumergible para la recirculacion del agua. El
sistema de alimentacion (Figura 1A) del reactor fue
por gravedad con un sistema de goteo. El efluente
fue almacenado en un tanque (Figura 1D) donde
se realizo la medicion del caudal. La operacion se
realizé sin ninguna fuente externa de inhibicion de
la metanogénesis y sin control de pH.

B

_TQ

D

Figura 1. Diagrama del reactor de flujo ascendente.

El inéculo utilizado consisti6 de lodo granular
anaerobio proveniente de una planta de tratamiento
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de aguas residuales de la industria lactea de un
reactor UASB. La biomasa fue almacenada bajo
condiciones anaerobias a 4°C hasta el inicio de los
experimentos. El lodo inoculado inicialmente en el
reactor fue de 300mL/L de sélidos sedimentables,
equivalente al 30% del volumen efectivo.

El agua sintética utilizada en esta evaluacion, fue
preparada por dilucién de melaza comercial con
agua potable para simular la melaza de la industria
azucarera. La operacion de los reactores se realizd
en cuatro fases continuas correspondientes a
cada una de las concentraciones de DQO del
sustrato preparado, con el objetivo de aumentar la
carga organica aplicada (OLR) hasta alcanzar una
concentracion de 13000mgDQO/L. En la Tabla 1

se muestra la OLR del reactor y los parametros
operacionales del sustrato, la concentracion
de DQO, pH y AGV correspondientes a cada
una de las fases en los dias de operacion
medidos inmediatamente después de realizar
cada una de las diluciones. Las fases 1, 2,
3 y 4 corresponden a concentraciones en el
sustrato alrededor de los 2000, 4000, 8000
y 13000mgDQOI/L respectivamente, las cuales
presentaron una OLR promedio de 6,02kgDQO/m3.d
en la fase 1, 13,96kgDQO/m3.d en la fase 2,
15,81kgDQO/m3.d en la fase 3 y 26,94kgDQO/m3.d en
la fase 4. Las concentraciones de los nutrientes
fueron adicionadas al agua sintética de acuerdo
con acuerdo con Zehnder et al. [15].

Tabla 1. Parametros operacionales del sustrato y OLR del reactor en cada una de las fases (media aritmética +
desviacion estandar).

Sustrato Reactor
Fase Dias de operacién i6
P C‘(’r:‘;‘g'ggfi;’" pH (mg’:‘)%‘g"_) OLR (kgDQO/m?.d)
1 37 2316,80 + 378,64 5,79 £ 0,60 203 6,02 + 4,33
2 25 4488,40 + 433,76 5,87 +0,12 330 13,96 + 7,11
3 18 7958,80 + 181,16 5,80 + 0,50 705 15,81 £ 4,83
4 32 13177,50 £ 432,35 5,64 +0,21 1095 26,94 +13,27

Métodos analiticos

Se realizaron dos tipos de muestreo en el
reactor acidogénico: frecuente y regular. Los
muestreos frecuentes se realizaron diariamente y
correspondieron a la medicién de los parametros
de pH, temperatura y caudal. Los muestreos

regulares se realizaron cada 3 0 2 dias y se midio la
concentracion de los AGV por medio de la técnica de
titulacion y la demanda quimica de oxigeno (DQO)
por reflujo cerrado. En la Tabla 2 se muestran los
parametros medidos en el reactor dependiendo del
tipo de muestreo y los métodos empleados.

Tabla 2. Métodos de medicién y frecuencia para el reactor anaerobio.

Parametro Método de medicion

Frecuencia de mediciéon Referencia

4-Channel Temperature Meter SDL 200-

Temperatura (°C)

(40 - 392°F)
pH HI 2210 pH Meter
AGV (mgDQOI/L) Titulacion

Método colorimétrico de dicromato a reflujo
cerrado. HI 83099 COD and Multiparameter

DQO (mg/L)

Bead Wire Type J Temperature Probes

Diario

[16]

3 02 veces a la semana (7]

Photometer. HI 839800 COD Reactor
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Calculos Debido a la naturaleza acida del sustrato fue
necesario corregir este parametro por el grado
de acidificacién neto (GAn), el cual tiene en
cuenta la concentracion de AGV del sustrato,
este parametro se calculé por medio de la
_AGV como DQO del efluente Ecuacion 2:

1
DQO del sustrato (1)

El grado de acidificacion (GA) fue el principal
parametro usado para la evaluacion del potencial
de acidificacion [1], esta definido por la Ecuacion 1:

GA

_AGV  como DQO del efluente— AGV como DQO del sustrato
DQO del sustrato

GA

()

Resultados y Discusion también fue reflejada en la variacion de la OLR. El

pH se mantuvo sin diferencias significativas entre
La Tabla 3 muestra los principales parametros las fases 1y 2 y las fases 2 y 3, pero presenté
de operacion del reactor anaerobio de flujo una disminucion significativa en las fases 3 y 4
ascendente para cada fase. La variaciéon del comparados con las fases 1y 2, lo cual se debe al
tiempo de retencién hidraulico (TRH) entre cada aumento significativo de la OLR. La temperatura
una de las fases fue debido al dificil control no presenté diferencias significativas entre las
del caudal, debido a que se us6 un sistema de fases de la operacion del reactor anaerobio de
alimentacion por goteo. Por lo tanto esta variacién  flujo ascendente.

Tabla 3.Parametros operacionales (media aritmética + desviacion estandar).

Fase Dias de operacion TRH (h) pH T(°C) (ngglalfms.d)
1 38 16,57+14,75 4,3910,33 31,31+0,99 6,02+4,33
2 23 8,92+4,74 4,32+0,18 29,7943,88 13,96+7,11
3 18 13,86+6,44 4,05+0,07 31,83+0,91 15,81+4,83
4 32 15,41+10,23 4,0810,08 32,32+1,02 26,94+13,27

La Figura 2, muestra el comportamiento de laDQO  muestra el comportamiento de la operacion de cada
delinfluente y del efluente durante la operacién del  fase al aumentar la concentracion inicial de DQO
reactor anaerobio de flujo ascendente. La Figura2 de la melaza, la cual fue usada para aumentar la
comienza desde el dia 38, porque durante los 37 OLR, llevando a una disminucion significativa del
dias iniciales, el reactor se aclimaté con el mismo pH en las fases 3 y 4. La diferencia entre la DQO
sustrato pero con una concentracion de DQO de del sustrato y la DQO del efluente permitio evaluar
1000mg/L, con el objetivo que los microorganismos  la DQO que fue removida, como mas adelante se
se adaptaran al sustrato. En esta figura también se  muestra en el balance de DQO para cada fase.
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Figura 2. Comportamiento de la DQO del influente y del efluente durante la operacion.

El aumento de la OLR durante la operacion se
muestra en la Figura 3A, y los valores de la media
aritmética se muestran en la Figura 3B, lo cual
permite establecer que entre las fases 2 y 3 no
existieron diferencias significativas. Por lo tanto
para el analisis de los datos se consider6 que
se obtuvieron 3 cambios de OLR significativos,
siendo la menor OLR de operacion la fase 1, OLR
intermedia fase 2 y 3 y OLR mayor la fase 4.

El porcentaje del grado de acidificacion neto para
cada una de las fases de operacién se muestra en
la Figura 4, el mayor porcentaje de acidificacion
se obtuvo en la fase 1 con una media aritmética
de 29,46% y el menor en la fase 4 con una media
aritmética de 10,21%. Al comparar las Figuras
3 y 4 es posible establecer que el grado de
acidificacion se logra mantener sin diferencias
significativas entre las fases 1, 2 y 3 ante el
aumento de la OLR, pero en la fase 4 cae a un
valor de 10,21%, casi la tercera parte que la fase
1. Esto puede ser debido a la alta concentracién
de DQO (13000mg/L) y al alto contenido de AGV
en el influente (1497mgDQO/L) que pueden inhibir
los microorganismos. En este articulo se deseaba
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conocer los rangos maximos de OLR de trabajo
utilizando la melaza producida en la industria
azucarera como sustrato y bajo las condiciones
de operacién mencionadas anteriormente. Los
valores del grado de acidificacion obtenidos
en las tres primeras fases (29,46%, 20,23% y
24,64), son valores que se pueden considerar
de un buen rendimiento acidogénico para
este sustrato, teniendo en cuenta que en este
estudio no se tuvo control de pH e inhibicion de
la metanogénesis. Algunos autores como Silva
et al. [1] también han estudiado la melaza como
sustrato de acidificacion, obteniendo un grado
de acidificacion neto de 37,3+1,2 con una DQO
inicial de 8101+60mg/L en reactores batch a 37°C
con control de pH e inhibiendo la metanogénesis
y una produccion de AGV neto en el efluente
de 3110+124mgAGV(DQO)/L. Igualmente en el
estudio de Albuquerque et al. [14] donde trabajaron
con reactores CSTR con control de pH (5, 6, 7),
produciendo 8329mgAGV(DQO)/L en el efluente
con una OLR de 26,9 y un grado de acidificacion
del 77% (este valor no tiene en cuenta los AGV del
influente).
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Figura 3. Comportamiento de la OLR durante la operacion.
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Figura 4. Comportamiento del %GAn durante la operacion.
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La produccion de AGV netos en el efluente
para este estudio se presenta en la Figura 5, lo
cual muestra el incremento en la produccion de
AGV para cada una de las fases de operacién
y aumentan con el aumento de la OLR. Estos
resultados también pueden ser comparados por
los obtenidos por Silva et al. [1] en un reactor
Batch con una DQO inicial de 8101+60mg/L
y llegaron a una produccion de AGV netos de

3110+124mgDQO/L, en condiciones similares
en este estudio corresponde a la fase 3 la cual
produjo 1684mgAGV(DQO)/L netos. Condiciones
similares a la fase 4 fueron encontradas por
Albuquerque et al. [14] en reactores CSTR donde
produjeron 83110+£124mgAGV(DQO)/L, con una
OLR de 26,9kg/m3.d, teniendo en cuenta que el
valor de AGV no es neto, en este estudio la fase 4
produjo 2644,89mgAGV(DQO)/L neto.

4000 Fase
2 -
g 3000 2
o —— 3
E s e ol
£ S\
(7]
[
]
2 1000 e e ., /\/‘*\_
0- T T T T
50 75 100 125 150
Tiempo (dias)
4000
)
S 3000+
[a]
2 2644,89
o 2000
o 1684 [
§ 1000- %935,33
=== 559
0_ T T T T
1 2 3 4

Fase

Figura 5. Comportamiento de los AGV en el efluente durante la operacion.

Al comparar los estudios mencionados con dilucion
de melaza como sustrato, se observé que se
obtuvieron diferentes resultados con condiciones
de operacion similares pero usando diferentes
configuraciones de reactor. En el estudio realizado
por Silva et al. [1] se trabaj6é con un reactor Batch,
en el estudio realizado por Albuquerque et al.
[14] se emplearon reactores CSTR y en este
estudio con un reactor de flujo ascendente, por
lo tanto esta puede ser una variable de interés
para préoximos estudios. Ademas en los otros
trabajos se realizé control de pH e inhibicion de
la metanogénesis mientras que en este estudio el
objetivo de la produccién de AGV era sin control de
pH y sin inhibicién de la metanogénesis.
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La Figura 6, muestra la composicion de la DQO
bajo la cual se realiz6 el balance de materia para
cada una de las fases. La DQO influente contiene
los AGV expresados en términos de DQO y para
el efluente se determind la DQO (en el efluente)
y los AGV (en el efluente), con estos valores se
determind la DQO removida como la diferencia
entre la DQO del efluente con la del influente, el
grado de acidificacion neto por la Ecuacién 2 y por
diferencia se obtuvo la DQO residual.

La Tabla 4 muestra los resultados del balance de
materia de la DQO para cada una de las fases
de operacion. El % de AGV efluente representa
el porcentaje organico fermentable rapidamente
en el efluente. Estos valores muestran que una
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posible opcion para mejorar el porcentaje del
grado acidificacion puede ser la recirculacion
interna del efluente. También que si se pudiera
acoplar a una segunda fase de metanogénesis
un alto porcentaje de la DQO (%AGV efluente),
podria ser convertido facilmente a metano. Una de

DQo
Influente

las ventajas de tratar la melaza para la produccion
de AGV a altas OLR, sin control de pH e inhibicién
de la fase de metanogénesis, es el ahorro de agua
para dilucion de la melaza a tratar. Por lo tanto esta
puede ser una alternativa para el aprovechamiento
de este residuo en la industria azucarera.

T
DQO

Removida
1

BN

DQO
Residual

AGV
Efluente

Figura 6. Composicion del balance de DQO.

Tabla 4. Balance de DQO para cada fase de operacion (media aritmética + desviacién estandar).

Fase 1 2 3 4
%DQO removido 29,46 + 13,00 20,23 + 13,67 24,64 + 19,49 10,21+ 7,14
%AGV efluente 51,78 £ 8,89 38,25 £ 8,60 42,44 + 6,15 37,01 £9,90
%GA neto 29,46 + 13,01 20,23 + 13,67 24,63 + 19,49 10,21+ 7,14
%DQO residual 34,87 + 12,83 57,46 + 15,95 44,21 + 14,46 49,07 + 21,90

El mayor porcentaje de GAn (29,46 + 13,01%)
se presentd en la fase 1 correspondiente a
651,62+110,58mgAGV(DQO)/L con una OLR de
6,02 + 4,33kgDQO/m3.d. Al relacionar la Tabla 4
con la OLR que se presenta en cada una de las
fases se puede observar que el aumento de la
OLR es inversamente proporcional a la produccion
de AGV.

Conclusiones

Este articulo muestra a la fermentacién acidogénica
como una alternativa para el aprovechamiento
de la melaza proveniente de los residuos de la
industria azucarera, para convertila en AGV
como producto de base biologica. Usando el
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caldo mixto de AGV producido, para la sintesis
de bioproductos (biomateriales, biocombustibles y
bioquimicos) como los PHA o PHB. Los resultados
del porcentaje del grado de acidificacion neto para
cada una de las fases (29,46 + 13,01; 20,23 %
13,67; 24,63 + 19,49; 10,21 £ 7,14) muestran que
es posible trabajar hasta una OLR de 15,81+4,83
(fase 3) sin necesidad de controlar el pH y de
inhibir la metanogénesis, con una OLR superior a
26,94113,27 (fase 4), el grado de acidificaciéon neto
disminuye de forma significativa, pero igualmente
la produccion de AGV en esta fase fue la maxima
(2644,89mgDQO/L). En este articulo se utilizé un
reactor de flujo ascendente como alternativa a los
estudiados (CSRT y batch) presentando diferentes
resultados.
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