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RESUMEN
Palabras clave: hidrégeno, bagazo de agave, hidrolisis enzimatica, CSTR, TBR.

Los problemas atribuidos al uso intensivo de los combustibles fésiles han motivado
la exploracién de nuevas fuentes de energia renovables. El hidrogeno (H,) es
considerado un combustible ideal, el cual puede ser producido mediante la
fermentacion oscura a partir de diversos tipos de residuos, tales como los
lignoceluldsicos. En este trabajo se evalud la producciéon de hidrégeno a partir de
hidrolizados enzimaticos de bagazo de agave utilizando un reactor de tanque
agitado (CSTR) y un reactor de filtro percolador (TBR). Las velocidades (VVPH) y
los rendimientos (RMH) de la produccion de hidrégeno fueron evaluados en
ambos reactores como respuesta a diferentes cargas organicas volumétricas
(COV). Los maximos VVPH y RMH obtenidos en el CSTR fueron de 2.53 L H,/L-d
y 1.35 mol Hy/mol azucar consumido a una COV de 52.5 y 40.2 g DQO/L-d,
respectivamente. Un aumento de COV a 60.3 g DQO/L-d resultd en una severa
disminucién en la produccion de hidrogeno. En el TBR se alcanzaron VVPH y
RMH maximos de 3.45 L H,/L-d y 1.53 mol Hy/mol azlcar consumido, ambos
obtenidos a una COV de 52.9 g DQO/L-d. El TBR fue mas sensible al contenido
de sdlidos en los hidrolizados en comparacion con el CSTR. Los metabolitos
predominantes en ambos reactores fueron butirato y acetato, con presencia de
lactato y propionato en concentraciones ligeramente mayores en el CSTR en
comparacion con el TBR, como se pudo observar tanto en los perfiles de
produccion de metabolitos como en los balances de electrones. La VVPH vy el
RMH mostraron una respuesta positiva a los aumentos de COV en el TBR. Sin
embargo, la VVPH y el RMH mostraron una correspondencia opuesta en el CSTR,
debido a que el RMH disminuyé con los incrementos de COV. Los distintos
desemperios fueron atribuidos a diferencias en la presion parcial de hidrégeno.
Existen pocos trabajos en los que se evalle la produccion continua de hidrogeno a
partir de hidrolizados lignocelulésicos. El presente trabajo muestra que la
configuracion de reactor tiene un efecto importante sobre la produccion de

hidrogeno a partir de hidrolizados enziméticos de bagazo de agave.
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ABSTRACT
Keywords: hydrogen, agave bagasse, enzymatic hydrolysis, CSTR, TBR.

Problems associated to the intensive use of fossil fuels have given rise to the
research on new alternative and renewable energy sources. Hydrogen (H) is
considered an ideal fuel, which can be produced biologically from a variety of
wastes by dark fermentation, including lignocellulosic residues, thus valorizing
residues and harvesting energy at the same time. The aim of this work was to
evaluate the continuous hydrogen production from enzymatic hydrolysates of
agave bagasse in a continuous stirred tank reactor (CSTR) and a trickling bed
reactor (TBR). Hydrogen production rates (VHPR) and yields (HMY) were
evaluated under different organic loading rates (OLR). The highest VHPR and
HMY attained in the CSTR were 2.53 L H,/L-d and 1.35 mol Hy/mol sugar
consumed at an OLR of 52.5 and 40.2 g DQO/L-d, respectively. A drop in
hydrogen production was observed at 60.3 g DQO/L-d. Both VHPR and HMY
peaked at 52.9 g DQO/L-d in the TBR, corresponding to 3.45 L H,/L-d and 1.53
mol H,/mol sugar consumed, respectively. The solids content in the hydrolysates
affected the operation of the TBR. Butyrate and acetate were the main metabolic
products in both reactors, whereas propionate and lactate concentrations were
slightly higher in the CSTR compared to the TBR, which was observed in both the
metabolite production profiles and the electron balances. The reactor configuration
had a strong influence on reactors performance. An upward trend was achieved in
both VHPR and HMY with increasing OLR in the TBR. Although the increments on
the OLR enhanced VHPR in the CSTR, HMY showed a decreasing tendency with
increasing OLR. The different performances observed were attributed to
differences in the hydrogen partial pressure. There are few studies on continuous
hydrogen production from lignocellulosic hydrolysates. In this study, it is shown that
reactor configuration has a relevant impact on the hydrogen production from

enzymatic hydrolysates of agave bagasse.
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CAPITULO 1. INTRODUCCION

El uso intensivo de los combustibles fosiles ha resultado en la acumulacion de
gases de efecto invernadero (GEI) y el agotamiento de estos recursos no
renovables, los cuales son dos de los principales problemas actuales a nivel
mundial. La acumulacion de GEI trae consigo graves problemas de indole
ambiental y de escala global como la lluvia acida, el agotamiento del ozono
estratosférico y el cambio ambiental global (Kalogirou, 2004); mientras que el
agotamiento ha causado grandes preocupaciones a nivel internacional, debido
principalmente a la alta dependencia hacia esta fuente de energia (Capellan-Pérez
et al., 2014) ya que alrededor del 78% de la energia global se produce a partir de
combustibles fésiles (Aleman-Nava et al., 2014). En México, el 81% de la energia

eléctrica se produce a partir de fuentes no renovables (SENER, 2013).

Esta situacion ha provocado la exploracibn de nuevas alternativas para la
obtencion de energia a partir de fuentes renovables, siendo la biomasa una opcién
con un potencial muy importante debido a su gran abundancia a nivel mundial.
Mientras el aprovechamiento de biomasa se ha enfocado principalmente a la
produccion de biocombustibles liquidos como el bioetanol o biodiesel, han sido
pocos los trabajos sobre la produccion de biocombustibles gaseosos como metano

e hidrégeno.

La produccidén de hidrogeno (H,) como acarreador de energia resulta de gran
interés principalmente por su alto contenido energético en base masica (122 kJ/g)
y debido a que genera vapor de agua como unico subproducto de combustion. Sin
embargo, uno de los factores que afectan la produccion biolégica de hidrégeno
son las altas presiones parciales de hidrégeno (Pn2) que disminuyen
significativamente el desempefio del proceso (Angenent et al., 2004). Para ello se
ha planteado el uso de diferentes configuraciones de reactores que favorezcan la
liberacion del H, producido hacia la fase gaseosa. En el presente trabajo se
propone aprovechar el bagazo de agave de la industria tequilera para la

produccion de hidrégeno en dos reactores de configuracion distinta.



1.1 Biomasa como fuente de energia

La biomasa comprende cualquier material derivado de los organismos vivos como
madera, cultivos agricolas, residuos y subproductos agroindustriales y de la
industria alimenticia, biomasa algal, entre otros. Dada la gran riqueza natural del
pais, se espera que la biomasa cobre importancia en el futuro energético de
México. Se estima que el potencial de produccién de bioenergia en México a partir
de biomasa es de 2635-3771 PJ anuales (Aleman-Nava et al., 2014).

La biomasa lignocelulésica incluye fundamentalmente a los derivados de
organismos fotosintéticos superiores. Entre los biocombustibles producidos a partir
de materiales lignoceluldsicos se encuentran los de primera generacion, los cuales
se obtienen a partir de cultivos agricolas (maiz, trigo, cafia de azucar) que podrian
ser utilizados como alimentos 0 que compiten por espacio y agua contra cultivos

destinados para la produccion de alimentos.

Debido a esta controversia la produccion de biocombustibles se ha enfocado
recientemente hacia la utilizacion de residuos agroindustriales (hojas, tallos,
rastrojos, bagazos), dando lugar a los biocombustibles de segunda generacion.
Estos residuos lignoceluldsicos representan una alternativa muy atractiva como
materia prima de bajo costo para la produccion de biocombustibles debido a su
gran abundancia. Se estima que a nivel mundial la produccion anual de este tipo
de residuos supera 220 x 10° toneladas (Ren et al., 2009), de las cuales alrededor
de 76 x 10° toneladas en peso seco se generan en el pais (Valdez-Vazquez et al.,
2010).

1.1.1 Residuos de la industria tequilera

Una de las agroindustrias mas importantes del pais es la industria tequilera, la cual
ha duplicado su produccion de 104.3 millones de litros producidos en 1995 a
242.4 millones de litros/afio producidos durante 2014 (CNIT, 2015). Entre los
principales residuos de esta industria se encuentran las vinazas tequileras y el
bagazo de agave. Las vinazas tequileras son los residuos liquidos que

permanecen en el fondo de los alambiques después de la destilacion del mosto



fermentado, mientras que el bagazo de agave es el residuo lignoceluldsico
acumulado después de la extraccion de los jugos contenidos en la pifia cocida. Se
sabe que por cada litro de tequila producido, se generan 10-12 litros de vinazas y
1.4 kg de bagazo de agave (Lopez-Lopez et al., 2010). Como consecuencia del
crecimiento de esta industria, actualmente se generan alrededor de 3.6 x 10°
toneladas anuales en peso seco de bagazo de agave (Caspeta et al., 2014), las

cuales cuentan con un alto potencial de valorizacion para la obtencion de energia.
1.2 Materiales lignoceluldsicos
1.2.1 Composicion

La lignocelulosa es un compuesto natural bastante complejo que constituye la
mayor parte de la pared celular de las plantas. La lignocelulosa est4 conformada
en diferentes proporciones por celulosa, hemicelulosa y lignina (Figura 1.1). La
proporcion de estos biopolimeros es diferente para cada especie, ademas de que
puede variar dentro de la misma especie de acuerdo a la edad de la planta, la

region y el clima del area de cultivo.

La lignina es un polimero tridimensional altamente estable formado por unidades
fenil-propanoides unidas por enlaces carbono-carbono y de tipo éter que unen los
componentes de la pared celular brindandole soporte y rigidez a la planta. La
lignina, provee de resistencia a patdgenos e insectos (Rubin, 2008) y puede llegar
a constituir hasta un 34% de la biomasa en maderas. La lignina también interviene
en el transporte de agua, nutrientes y metabolitos a través del sistema vascular
(Prinsen, 2013).

La hemicelulosa es el segundo componente mas abundante en los residuos
lignocelulésicos, comprendiendo entre el 20-35% de la biomasa en peso seco
(Lynd, 1996). Es un biopolimero heterogéneo, no cristalino, conformado por
hexosas (B-D-manosa, p-D-glucosa, a-D-galactosa), pentosas (B-D-xilosa, o-L-
arabinosa) y/o &cidos urodnicos (acidos a-b-glucoronico, a-b-4-O-metilgalacturdnico
y a-D-galacturonico), siendo los xilanos los compuestos hemicelulésicos mas

abundantes en los residuos agroindustriales (Girio et al.,, 2010). Las



hemicelulosas, al enlazarse covalentemente con la lignina, proveen de una matriz

de soporte para la celulosa proporcionando rigidez a la pared celular.

Figura 1.1 Esquema de la estructura de los materiales lignocelulésicos (Prinsen, 2013).

La celulosa es el componente principal de este tipo de materiales, la cual tiene la
funcién de brindar resistencia mecanica y estabilidad quimica a la planta (Singh et
al., 2014). La celulosa es un polimero lineal de glucosa compuesto por unidades
de celobiosa articuladas mediante enlaces p-(1-4)-glucosidicos. Su estructura
fuertemente empacada y altamente cristalina le da la propiedad de ser insoluble
en agua Yy resistente a la despolimerizacion tanto quimica como biolégica
(Taherzadeh y Karimi, 2008). La celulosa junto con la hemicelulosa (holocelulosa),
al ser polimeros de carbohidratos, representan una fuente potencial de azucares
gue pueden ser sometidos a procesos de fermentacion para obtener diversos
productos de interés, entre ellos los biocombustibles (Kumar et al., 2015; Ren
et al., 2009).



El bagazo generado por la industria tequilera representa el 40% en masa de las
pifias de agave (Agave tequilana Weber var. azul) procesadas (Cedefio-Cruz y
Alvarez-Jacobs, 1999) y esté constituido principalmente por ~44% celulosa, ~21%

hemicelulosa y ~16% lignina (Tabla 1.1).

Tabla 1.1 Composicién en peso seco (%) del bagazo de Agave tequilana Weber var. azul.

Celulosa Hemicelulosa Lignina Fuente
45.6 22.8 19.3 (Perez-Pimienta et al., 2013)
43 19 15 (Cedefo-Cruz y Alvarez-Jacobs, 1999)
42 20 15 (Saucedo-Luna et al., 2011)
44.19 22.56 14.86 (Abreu-Sherrer, 2013)

Estas propiedades hacen del bagazo de agave una materia prima atractiva para la
produccion de biocombustibles ya que presenta una mayor proporcion de celulosa
y un menor contenido de lignina en comparacibn con otros residuos
lignoceluldsicos como la paja de avena que contiene 37% de celulosa (Nkemka y
Murto, 2013) o bagazo de cafa de azlUcar que generalmente presenta 20-30% de
lignina (Rai et al., 2014). Ademas de que las agavaceas presentan resistencia a
sequias debido a su alta eficiencia en el uso del agua y una alta tasa de
crecimiento, lo que les brinda ventajas particulares con respecto a otros cultivos (Li
et al., 2012).

1.2.2 Pretratamientos

Hoy en dia se cuenta con una gran variedad de estrategias desarrolladas con el fin
de atacar la lignina presente en la biomasa lignoceluldsica y/o la solubilizacion de
la hemicelulosa. Para el caso de los biocombustibles, el uso de estas estrategias
pretende disminuir la recalcitrancia de la lignina para asi aumentar la digestibilidad
de la holocelulosa. Sin embargo, dependiendo de la naturaleza y severidad del
pretratamiento, junto con los azucares solubilizados se suelen generar diversos
compuestos tales como fenoles, derivados de furanos y/o acidos organicos (Figura

1.2), los cuales han sido reportados como inhibitorios (Monlau et al., 2014). Los



pretratamientos se pueden dividir en tres grandes grupos: térmicos, quimicos y

fisicoquimicos.

Entre los pretratamientos térmicos se encuentran la pirdlisis, pretratamiento con
vapor y explosion con vapor. Por lo general estas técnicas demandan grandes
cantidades de energia para alcanzar presiones de 0.7-4.8 MPa y temperaturas de
160-300°C. Sin embargo, las altas presiones y temperaturas utilizadas en estos
procesos pueden llegar a hidrolizar la hemicelulosa y parte de la celulosa amorfa,
modificar la lignina, asi como disminuir el grado de polimerizacién y cristalinidad
de la celulosa (Singh et al., 2014).

Figura 1.2 Generacion de compuestos inhibidores durante pretratamiento. Adaptada de Monlau et
al. (2014).

Los pretratamientos quimicos incluyen el uso de soluciones acidas, alcalinas,
entre otras. Los pretratamientos acidos atacan principalmente a la hemicelulosa,
aunque también pueden alterar la estructura de la lignina y aumentar el area
superficial accesible (Mosier etal.,, 2005). La soluciones &cidas diluidas son

ampliamente utilizadas debido a que permiten alcanzar altos rendimientos de



azucares provenientes de la hemicelulosa (75-90% de xilosa) resultando en
fracciones liquidas ricas en xilosa (Singh et al.,, 2014). La hidrdlisis alcalina
saponifica los enlaces éster entre las hemicelulosas y la lignina, ademas de que se
hidrolizan los acetatos y acidos urénicos de la hemicelulosa (desacetilacion), por lo
qgue disuelve parcialmente la hemicelulosa y lignina, aumentando asi la porosidad
de la matriz, la superficie especifica, la accesibilidad de las enzimas hidroliticas y
la digestibilidad de los carbohidratos (Prinsen, 2013; Hernandez-Salas et al.,
2009). Sin embargo, la formacién de compuestos inhibitorios como derivados de
furanos y compuestos fendlicos son la principal desventaja de los pretratamientos
quimicos (Monlau et al., 2013). Finalmente, la oxidacién humeda, irradiacion con
microondas y explosion de fibras con amonio (AFEX) son ejemplos de los
pretratamientos fisicoquimicos. Algunos de estos pretratamientos pueden alterar la
estructura y cristalinidad de la celulosa al modificar o remover los puentes de

hidrogeno que unen las cadenas de celulosa (Mosier et al., 2005).

La naturaleza del tratamiento tiene un efecto significativo sobre los procesos de
hidrolisis de la celulosa, asi como durante la fermentacion en la produccion de
biocombustibles. En este sentido, los mayores rendimientos en la produccién de
hidrogeno (2.84-3.0 mol Hz/mol hexosa) se han obtenido utilizando hidrélisis acida

y explosion con vapor en medio acido (Nissila et al., 2014).
1.2.3 Hidrolisis enzimatica

Una vez que el arreglo natural de la matriz lignoceluldsica ha sido desestabilizado
en la etapa de pretratamiento, la celulosa se encuentra mas accesible para su
hidrolisis por medio de enzimas celulasas. Las celulasas son una mezcla de
enzimas endoglucanasas, exoglucanasas Yy celobiohidrolasas que actian
sinérgicamente en la fragmentacion de la celulosa hasta celobiosa. En la mayoria
de las mezclas comerciales se suelen agregar f-glucosidasas a este conjunto de
enzimas para completar la hidrélisis de celobiosa a glucosa ayudando también a

evitar una inhibicién por producto.

La hidrdlisis enzimatica presenta ciertas ventajas como un alto rendimiento de

azucares, condiciones moderadas de operacion y despreciable o nula generacién



de inhibidores (Ren et al.,, 2009). Sin embargo, el pretratamiento de la
lignocelulosa suele ser necesario para una eficiente hidrélisis enzimatica, ya que el
contenido de lignina, el grado de acetilacion y el indice de cristalinidad (ICr) han
sido relacionados con la digestibilidad de la lignocelulosa (Chang y Holtzapple,
2000; Mosier et al., 2005). La deslignificacién y la desacetilacion disminuyen las
barreras fisicas que limitan la difusion de las enzimas en la matriz lignoceluldsica,
asi como la adsorcion de enzimas a superficies no productivas, por lo que ambos
impactan en el rendimiento final de azlcares; el ICr tiene un mayor impacto en la
efectividad de las enzimas adsorbidas en la celulosa, disminuyendo principalmente
la velocidad inicial de hidrélisis pero no el rendimiento final (Chang y Holtzapple,
2000).

1.3 Produccién de hidrégeno

El hidrégeno (H;) se puede obtener por medios termoquimicos, electroquimicos y
biolégicos, siendo actualmente los procesos termoquimicos los mas utilizados; se
estima que alrededor del 48% del hidrogeno producido a nivel mundial es
generado a partir de gas natural, 30% de petroleo, 18% de carbén y tan sélo 4%

por la electrélisis del agua (Konieczny et al., 2008).

Las tecnologias termoquimicas han sido ampliamente utilizadas desde los afios
sesentas y contindan liderando el mercado debido a su bajo costo de produccion
en comparacion con su obtencién a partir de biomasa (Balat y Balat, 2009). Sin
embargo, estos procesos demandan altas presiones y/o temperaturas de
operacion (hasta 1300°C), lo que se traduce en un gran consumo de energia
(Zuttel, 2004). En este sentido, la produccion de hidrogeno por medios biologicos
representa una alternativa muy atractiva ya que demanda una menor cantidad de
energia debido a que se lleva a cabo bajo presiones y temperaturas muy cercanas
a las ambientales, ademas de que se pueden utilizar una gran variedad de

residuos como materia prima (Singh y Wahid, 2015).

La fermentacion oscura es una de las vias biologicas de produccion de hidrogeno
gue ha recibido gran atencién por la comunidad cientifica, ya que con este proceso

se han obtenido velocidades volumétricas de produccién de hidrégeno (VVPH) de



hasta 15 L H,/L-h (Wu et al., 2006), superando hasta por tres 6rdenes de magnitud
a aquellas obtenidas con el resto de los procesos biolégicos (Hallenbeck et al.,
2012).

La produccion de hidrégeno por fermentacibn oscura se lleva a cabo
principalmente a partir de la degradacién de carbohidratos (azucares), ya que se
ha reportado que los sustratos ricos en lipidos y/o proteinas no son adecuados
para la producciéon de hidrogeno (Yasin et al., 2013). Los azucares son oxidados
por la via glucolitica hasta piruvato, este intermediario central es utilizado para
formar otros intermediarios involucrados en la generacion de H,. Los
microorganismos facultativos transforman el piruvato a formiato por la ruta
piruvato-formiato liasa (PFL) sin generar equivalentes reductores, el cual es
posteriormente convertido a H,; bajo ambientes moderadamente acidos
permitiendo un rendimiento molar de hidrogeno (RMH) de 2 mol Hz/mol glucosa

para este tipo de fermentacion (Hallenbeck, 2009).

Los anaerobios estrictos a través de la via piruvato-ferredoxina oxido reductasa
(PFOR) convierten el piruvato a acetil-CoA y CO,, generando a su vez ferredoxina
reducida (Fd.eq) que transfiere H" a las enzimas Fe-Fe o Ni-Fe hidrogenasas para
la formacién de 2 mol Hyo/mol de glucosa consumida (Figura 1.3). Adicionalmente,
bajo condiciones particulares éstos microorganismos pueden acoplar la oxidaciéon
del NADH producido durante la glucdlisis a la reduccion de Fdox para la producciéon
de H; por la via NADH-ferredoxina oxido reductasa (NFOR) produciendo 2 mol H;
extras, para un rendimiento maximo teérico de 4 mol H,/mol de glucosa para los

anaerobios estrictos (Hallenbeck, 2009; Hallenbeck et al., 2012).

En este sentido, la ruta metabdlica que mas favorece la produccion de H, es a
través de la generacién de acetato, ya que la formacion de otros metabolitos
consume poder reductor que pudiera ser utilizado para la produccion de Hy; la
produccion de propionato, butirato, etanol, entre otros, consume NADH y previene
la formacion de Fdeq y/0 formiato, o que resulta en rendimientos por debajo del

maximo tedrico (Lee et al., 2008). Es importante resaltar que la produccién de H,



depende de diversos aspectos ambientales, algunos de los cuales se detallan en

las siguientes secciones.

Figura 1.3 Esquema de las rutas metabdlicas utilizadas por los microorganismos productores de
hidrégeno. Modificada de Hallenbeck et al. (2012).

1.3.1 pH

El pH es uno de los factores mas importantes en la fermentacion oscura dado que
el valor 6ptimo para cada proceso depende de la comunidad microbiana presente,
ademas de que impacta en el grado de reduccion de los metabolitos producidos y
por tanto del hidrégeno generado, asi como sobre la actividad y especies de
hidrogenasas (Dinamarca y Bakke, 2011; Mohammadi et al., 2012). Las bacterias
producen H, durante la fase exponencial de su crecimiento provocando una
acumulacion de &cidos grasos volatiles (AGV) y una caida en el pH. Se ha
observado que el pH éptimo para la produccion de hidrégeno se encuentra en el
intervalo de 5.0-6.0 (Davila-Vazquez et al., 2008; Yasin et al., 2013).

No obstante las condiciones de operacién a las que se llevan a cabo estos

procesos, se ha observado la produccion de metano (CH,) incluso a valores de pH
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por debajo de 5.0 (Kim et al., 2004), por lo que se ha propuesto operar a pH < 4.5
para evitar este tipo de problemas. Ademas, a estos valores de pH se induce la
ruta acetato-etanol que se ha sugerido puede aumentar la VVPH vy la estabilidad
del proceso con respecto a la fermentacion acetato-butirato (Ren et al., 2007). Sin
embargo, en un reactor UASB se observo una disminucién de ~60% en la VVPH
al disminuir el pH de 5.0 a 4.5 sin reducir la produccion de CH, (Carrillo-Reyes
et al., 2014). La produccion de etanol se favorece a pH 4.0-4.5 mientras que el
butirato es mas abundante a un pH ligeramente mayor; a pH alcalinos (pH 10) la
produccion de H; no es termodinamicamente favorable (Lee et al., 2008), mientras
que condiciones muy acidas (pH <4.0) pueden dar pie a la solventogénesis,
disminuyendo la produccion de H, debido al aumento en la proporcion de acidos

no disociados y la disminucion de ATP (Grupe y Gottschalk, 1992).
1.3.2 Tiempo de residencia hidraulico

El tiempo de residencia hidraulico (TRH) es inversamente proporcional a la tasa de
dilucion (D). Se define como el tiempo en el que es desplazado el volumen de
operacion del reactor y esta determinado por la relaciébn volumen de reactor
(Vr)/flujo de entrada (Qin). En sistemas de biomasa suspendida, el TRH influye en
la composicion de la microflora presente de acuerdo a las caracteristicas cinéticas
de cada grupo de microorganismos, en la que solamente permanecen las
especies con una velocidad de crecimiento mayor o igual a la tasa de dilucién
(Umax=D). La pmax de las metanogénicas acetoclasticas e hidrogenotroficas se
encuentra entre 0.0125-0.058 h y 0.019-0.144 h™* (Demirel y Scherer, 2008;
Rittmann y McCarty, 2001), respectivamente. Mientras que para -cultivos
productores de H, se ha determinado una pmax de 0.172-0.5 h™* (Chen et al., 2001;
Show et al., 2010). Generalmente la produccion de H, se favorece a D cercanas a
la pmax (TRH~6h), mientras que la operacion a TRH <4 h puede llevar a un lavado

celular (Davila-Vazquez et al., 2009; Arooj et al., 2008).

En los reactores de alta tasa, los microorganismos se adhieren a un material de
soporte o bien crecen en forma de granulos, por lo que el tiempo de retencion

celular (TRS) y el TRH se encuentran desacoplados. Esta diferencia permite
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aplicar TRH mas cortos (D>Umax) Sin experimentar lavado celular. Sin embargo,
aumentar el TRS puede favorecer la aparicion de microorganismos de lento
crecimiento como metanogénicas y bacterias del acido propionico (Hawkes et al.,
2007). Las mayores velocidades de produccién de H; en reactores de alta tasa se
han obtenido a TRH de 0.25-2 h (Jung et al., 2011).

1.3.3 Carga organica volumétrica

La carga organica volumétrica (COV) define la cantidad de sustrato alimentado a
un cierto volumen de reactor por unidad de tiempo, la cual se ve modificada
mediante la variacibn del TRH y de la concentracibn de sustrato en la
alimentacion. La velocidad de produccién de H; esta directamente relacionada con
la cantidad de sustrato disponible. Sin embargo, COV altas pueden provocar
inhibicion por sustrato o por producto. La acumulacion de AGV no disociados
puede inhibir la produccion de H, durante la fermentacion oscura. Grupe y
Gottschalk (1992) observaron una concentracion de 46 mM de acidos no
disociados durante el cambio a solventogénesis en un cultivo continuo de
Clostridium acetobutylicum, mientras que en cultivos mixtos este cambio de ruta
se ha presentado a concentraciones de 19 mM de acidos no disociados (Van
Ginkel y Logan, 2005).

1.3.4 Presion parcial de hidrégeno

Un factor clave en la fermentacién oscura es la presion parcial de hidrogeno (Pu»),
ya gue limita termodindmicamente la reaccion de la hidrogenasa. El H, se forma
mediante la transferencia de electrones desde Fd,.q (PFOR) y NADH (NFOR)
hacia la enzima hidrogenasa que cataliza la reducciéon de H* para dar lugar al
hidrogeno molecular. La produccién espontanea de H, por la via NFOR requiere
concentraciones bajas de H, (Pn2<60 Pa) a diferencia de la producciéon por PFOR
(Angenent et al., 2004). A Py, >60 Pa existe un cambio de ruta metabdlica hacia la
generacion de butirato (Angenent et al., 2004) lo que disminuye el RMH a 2 mol

H./mol glucosa.

Ademas, P4y,>500 Pa favorecen la actividad homoacetogénica en reactores

anaerobios (Demirel y Scherer, 2008), por lo que se han evaluado diversas

12



estrategias para disminuir la Py, como agitacion alta, implementacién de vacio,
burbujeo de N, y/o CO,. Sin embargo, éstas solo permiten mejorar ligeramente
(40-70%) el RMH (Kim et al., 2006; Kraemer y Bagley, 2006) e implican un

incremento en los costos de produccion.
1.4 Configuraciones de reactor

Los reactores mas comunmente utilizados en la fermentacion oscura son los
reactores de tanque agitado (CSTR) y de lote secuencial (ASBR). Sin embargo,
como se puede ver en la Tabla 1.2, la configuracién del reactor tiene un gran
impacto en el desempeiio del proceso, por lo que recientemente ha crecido la
investigacion sobre la evaluacion de diferentes configuraciones de reactores de
alta tasa, ya que permiten retener altas concentraciones de biomasa y operar a
TRH cortos.

Tabla 1.2 Velocidades de produccién de hidrégeno reportadas en la literatura* de
acuerdo a la configuracién de reactor.

Reactor VVPH tipica VVPH maxima
(L Hy/L-d) (L Hy/L-d)

ASBR 1.2-4.0 6.7
CSTR 0.9-10.8 28.2
CIGSB 7.3-8.5 189.36

PBR 31.7-38.4 40.56
UASB 0.7-6.0 11.6
EGSB 1.6-4.2 17.0

FBR 2.3-56.7 182.4

*Datos obtenidos de Jung et al., 2011; Davila-Vazquez et al., 2008; Show et al., 2011.

ASBR: reactor anaerobio de lote secuencial. CSTR: reactor de tanque agitado. CIGSB: reactor
de tanque agitado con lodo inmovilizado. PBR: reactor de lecho empacado. UASB: reactor de
lecho granular de flujo ascendente. EGSB: reactor de lecho granular expandido. FBR: reactor
de lecho fluidificado.
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Entre los reactores de alta tasa mas utilizados en la produccién de H, se
encuentran los reactores de lecho granular de flujo ascendente (UASB), reactores
de lecho granular expandido (EGSB), reactores de lecho empacado (PBR), de
lecho fluidificado (FBR), los reactores de tanque agitado con lodo inmovilizado
(CIGSB), entre otros. Otras configuraciones menos estudiadas son los reactores
de filtro percolador (TBR) (Seccién 1.4.2), los reactores anaerobios de baffles
(ABR) (Li et al., 2007) y otros desarrollados recientemente (reactor anaerobio de
disco) como esfuerzos para disminuir la inhibicion por altas Py, (Hiligsmann et al.,
2014). Los reactores enlistados en la Tabla 1.2, ademas del TBR, se muestran en

la Figura 1.4.

Figura 1.4 Diferentes reactores utilizados en la produccién de hidrégeno por fermentacién oscura.
A — Reactor anaerobio de lote secuencial (ASBR); B — Reactor de tanque agitado (CSTR); C —
Reactor de tanque agitado con lodo inmovilizado (CIGSB); D — Reactor de lecho empacado (PBR);
E — Reactor de lecho granular de flujo ascendente (UASB); F — Reactor de lecho granular
expandido (EGSB); G — Reactor de lecho fluidificado (FBR); H — Reactor de filtro percolador (TBR).
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1.4.1 Reactor de tanque agitado

De los sistemas en continuo, el CSTR es el mas utilizado para la produccién de
hidrogeno. Estos sistemas se encuentran completamente agitados, lo que facilita
la disponibilidad del sustrato para los microorganismos y permite estudiar aspectos
cinéticos de los cultivos productores de H,. Con esta configuracion se han
obtenido VVPH méaximas de 26.9 L Hy/L-d y 33.6 L H,/L-d a partir de glucosa y
suero de leche en polvo, respectivamente (Show et al., 2011; Davila-Vazquez et
al., 2009). Algunos autores han promovido la formacion de granulos durante la
operacion de CSTR, lo que ha resultado en VVPH superiores (76.8 L Hj/L-d)
(Zhang et al., 2007).

1.4.2 Reactor de filtro percolador

El reactor de filtro percolador (trickling bed reactor; TBR) es un reactor en donde
los microorganismos se adhieren a un soporte colocado a lo largo de una
columna. El sustrato es asperjado desde la parte superior del reactor, formando
una delgada capa sobre la biopelicula lo que permite una rapida liberacién del H,
producido hacia la fase gas, disminuyendo asi el efecto negativo ocasionado por
las altas presiones parciales de H,; en comparacion con otros sistemas.
Recientemente se demostrd que la transferencia de masa puede ser casi 4 veces
mayor en un TBR en comparacion con un CSTR burbujeado con N, (Orgill et al.,
2013). Existen pocos estudios sobre la produccion de hidrégeno en este tipo de
reactores. No obstante, se ha observado que esta configuracion permite la
obtencion de altas VVPH (252 L H,/L-d) (Jeon et al., 2008) y corrientes gaseosas
con contenidos de H, de hasta 74-83% (Zhang et al., 2006; Puhulwella et al.,
2014).

Sin embargo, Arriaga et al. (2011) observaron que un crecimiento excesivo de
biomasa puede afectar la produccién de H; en este tipo de reactores, aumentando
la Py2 y desviando la ruta hacia la produccion de propionato. Arreola-Vargas et al.
(2014) probaron que un arreglo vertical de tuberia de polietileno permitié operar

por largos periodos de tiempo sin observar problemas de taponamiento.
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CAPITULO 2. JUSTIFICACION, HIPOTESIS Y OBJETIVOS

El crecimiento de la industria tequilera trae consigo un aumento en la generacion
de residuos lignocelulésicos, alrededor de 3.6 x 10° ton/afio de bagazo de agave
con un alto contenido de azlcares solubilizables, amplia disponibilidad y bajos
costos de obtencion, por lo que se considera una materia prima muy atractiva para

la produccién de biocombustibles.

Hasta el momento el aprovechamiento de este recurso se ha estudiado
principalmente en pruebas en lote encaminadas a la produccion de bioetanol
(Hernandez-Salas et al., 2009; Saucedo-Luna et al., 2011; Arrizon et al., 2012;
Caspeta et al., 2014). Sin embargo, a pesar de que la produccion de bioetanol es
un proceso comprobado, los microorganismos utilizados no son capaces de utilizar
azucares de las hemicelulosas (Girio et al., 2010) a diferencia de las bacterias

productoras de hidrégeno (Ren et al., 2009).

Hasta el momento, el Unico reporte disponible sobre el aprovechamiento del
bagazo de agave para la produccién de H, es el trabajo realizado por Abreu-
Sherrer (2013). Este autor realiz6 pruebas de potencial de produccion de H, a
partir de diferentes hidrolizados de bagazo de agave, en las que observo un efecto
negativo de los pretratamientos sobre el proceso de fermentacién, obteniendo
mayores producciones de H, a partir de los hidrolizados enziméaticos del bagazo
sin pretratamiento, por lo que concluy6 que el tratamiento térmico que reciben las
pifias de agave durante su coccion fue suficiente para acondicionar las fibras para
la hidrdlisis enzimatica y la fermentacidon oscura, lo cual puede ser favorable para

el balance energético y econdmico de la produccion de H; a partir de este residuo.

Por otra parte, la implementacion de procesos en continuo para la produccion de
H, resulta de gran interés para aplicaciones practicas, ya que las rutas
metabolicas podrian cambiar y por tanto mejorarse las producciones de H, con
respecto a aquellas observadas en los procesos en lote y discontinuos (Kumar et
al., 2015). Ademas, la configuracion del reactor puede llegar a tener un papel

importante en el desempefio del proceso.
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En este sentido, Abreu-Sherrer (2013) obtuvo VVPH de 1.74 L H,/L-d y RMH de
0.76 mol Hy/mol sustrato al emplear hidrolizados enzimaticos de bagazo de agave
en un CSTR. No obstante, se han observado RMH (1.6 y 2.9 mol H,/mol hexosa
consumida) y VVPH (1.95 L H,/L-d) superiores al utilizar otras configuraciones,
como el TBR, a partir de hidrolizados lignocelulosicos (Arriaga et al., 2011;
Arreola-Vargas et al., 2015), lo que puede deberse a una menor Py,. Sin embargo,
no es posible hacer una comparacién directa entre estos estudios debido a
diferencias sustanciales en la fase experimental. En consecuencia, resulta
necesario llevar a cabo experimentos bajo condiciones analogas para poder
comparar el desempefio en la produccion de H, de reactores con diferente

configuracion.
2.1 Hipétesis

La alta transferencia de masa liquido-gas del reactor de filtro percolador (TBR)
permitira obtener mayores producciones de hidrogeno a partir de hidrolizados
enzimaticos de bagazo de agave, en comparacion con el reactor de tanque
agitado (CSTR).

2.2 Objetivo general
Estudiar la produccion de hidrogeno a partir de hidrolizados enziméticos de

bagazo de agave en sistemas continuos con configuraciones de reactor y

capacidades de transferencia de masa liquido-gas distintas.
2.3 Objetivos especificos

1. Estudiar el efecto de la carga organica volumétrica en la producciéon de
hidrogeno en reactores CSTR y TBR alimentados con hidrolizados
enzimaticos de bagazo de agave.

2. Analizar y comparar el desempefio de ambos reactores en funcién de la

carga organica volumétrica.
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CAPITULO 3. MATERIALES Y METODOS

3.1 Hidrélisis enzimatica

El bagazo de agave fue obtenido de Casa Herradura (Amatitan, Jalisco). El
bagazo fue secado y reducido a un tamafio de fibra de 2-4 cm de longitud. La
hidrolisis enzimatica se llevé a cabo de acuerdo a Abreu-Sherrer (2013): el bagazo
fue suspendido al 4% (w/v) en una solucién buffer de citratos 50 mM (6.7 g
CeHsO7:H,O y 5.3 g NazCgHs07:2H,0) ajustando el pH a 4.5 con NaOH.
Subsecuentemente, se afadieron 0.82 ml de mezcla enzimética (Celluclast 1.5L)
por cada gramo de bagazo y se coloco en agitacion continua a 100 rpm y 45°C
durante 10 h.

3.2 In6culo

El in6culo utilizado fue lodo anaerobio de un reactor escala piloto utilizado en el
tratamiento de vinazas tequileras (CUCEI-Universidad de Guadalajara). Dicho lodo
fue tratado térmicamente a 105°C por 12 horas, disgregado con ayuda de un
mortero y sometido por segunda ocasion al tratamiento térmico para asegurar la
eliminacién de microorganismos no esporulantes. El contenido de soélidos del lodo
inicial fue de 26.9 g SST/Ly 19.9 g SSVI/L.

3.3 Medio mineral

El medio mineral utilizado fue modificado de Arreola-Vargas et al. (2013), el cual
estuvo compuesto por (g/L): NH4H2PO,4, 4.5; Na,HPO,4, 0.635; KoHPO,4, 0.125;
MgCl2-6H20. 0.1; ZnCl,;, 0.075; FeSO4 7H,0, 0.025; MnSO4-H20, 0.009;
CuS04-5H,0, 0.005.

3.4 Experimentos en reactor de tanque agitado

Se utilizé un CSTR de PVC con un volumen total de 3 L y un volumen de reactor
(Vr) de 2.8 L, operando con mezclado hidraulico a un flujo de recirculacion de 8
L/min. El reactor se operd en lote durante el arranque, inoculandose con 4.5 g
SSV/L de lodo tratado térmicamente y afiadiendo una solucién de hidrolizados

enzimaticos a una concentracion de demanda quimica de oxigeno (DQO) de 10
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g/L ajustando el pH inicial a 7 con NaOH. La operacion en continuo se inicié una
vez que los azucares fueron consumidos. El aumento de COV se realiz6 a un TRH
constante de 6 horas mediante el aumento de la concentracion de sustrato en el
alimento. EI CSTR se oper6 durante 68 dias en siete periodos bajo las condiciones
descritas en la Tabla 3.1, utilizando tres lotes de bagazo de agave distintos (todos

provenientes de Casa Herradura) para la obtencion de los hidrolizados.

Tabla 3.1 Estrategia de operacion de CSTR.

Concentracion de sustrato cov Lote de
Periodo Dias pH
(g DQO/L) (gAT/L)  (gDQO/L-d) (g AT/L-d) bagazo
I 1-19 10 2.3 39.9 9.2 4.6
I 20-22 15 35 60.3 14 46 1
i 23-29 10 2 40.2 8.6 4.6
I\ 30-44 10 2.2 40.4 8.1 4.6
2
\Y 45-60 11 2.1 44.1 9.1 5.5
\ 61-63 11 3.7 44.1 14.8 5.5
3
\l 64-68 13 4.2 52.2 16.6 5.5

El proceso fue instrumentado para el seguimiento en linea de la conductividad, pH,
temperatura y ORP en la fase liquida, ademas del flujo (uFlow, Bioprocess
Control) y contenido de H, (BCP-H2, Bluesens) del gas producido (Figura 3.1).
Estos datos fueron recolectados por medio del software LabView 2009 vy
almacenados en un equipo NI cRIO 9074 (National Instruments). El pH se controld
entre 4.6-5.5 mediante la adicion automatizada de NaOH con una bomba
dosificadora (DDA, Grunfos Alldos). La temperatura se controlé en 37°C con una
chaqueta de agua y el flujo de alimentacibn se mantuvo en 7.8 ml/min para

conservar un TRH constante de 6 horas.
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Figura 3.1 Esquema de CSTR: A — Bomba de alimentacion; B — Sensor de conductividad; C —
Sensor de pH; D — Bomba de recirculacién; E — Bomba de adicion de NaOH; F — Medidor de flujo
de biogas; G — Puerto de muestreo de gas; H — Chaqueta de agua; | — Termopar; J — Sensor de
presién; K — Separador liquido-gas; L — Equipo de control NI-cRIO; M — Computadora.

3.5 Experimentos en reactor de filtro percolador

Se utilizé un TBR de acrilico conformado por tres médulos, los cuales contaban
con un didmetro interno (Diy) de 6.5 cm y 30 cm de longitud, ademas de un
recipiente de almacenamiento con capacidad de 500 ml, sumando un volumen
total de 3.5 L. Los mddulos se empacaron con tuberia de polietileno (PE)
organizada verticalmente tal como se puede ver en la Figura 3.2, ya que este
arreglo permite operar por largos periodos de tiempo sin observar acumulaciéon
excesiva de biomasa (Arreola-Vargas et al., 2015). La tuberia tuvo un Dj, de 10
mm, la cual fue seccionada a longitudes de 10.7 (md&dulo 1) y 27.5 cm (mddulos 11y
[II) resultando en un volumen empacado de 2.17 L y un volumen efectivo (fraccion
vacia, €=0.69) de 1.5 L, éste ultimo fue considerado como el volumen de reactor
(Vro).
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Figura 3.2 Esquema de TBR: A — Bomba de alimentacién; B — Sensor de pH; C — Termémetro; D —
Aspersor de liquido; E — Tuberia de PE; F — Chaqueta de agua; G — Bomba de recirculaciéon; H —
Bomba de efluente; | — Puerto de purga; J — Bomba de adicién de NaOH; K — Controlador de pH; L
— Puerto de muestreo de gas; M — Medidor de volumen de gas.

El TRH se estableci6 mediante la prueba de determinacion de tiempos de
residencia (DTR) utilizada anteriormente en un biofiltro (Arellano-Garcia et al.,
2014), con la que se estim6 un volumen de hold-up de 60 ml, para un volumen
total de liquido (Vig) de 665 ml. La prueba de DTR se realizé a flujos de
alimentacion y de recirculacion de 4.4 ml/min y 180 ml/min, respectivamente,
resultando en un TRH experimental de 2.57 h, muy cercano al TRH de 2.52 h
calculado tedricamente dividiendo el volumen total de liquido entre el flujo de
alimentacion (Viig/Qin). Durante la operacion, el flujo de recirculacion se fijé en 180

ml/min y la alimentacién en 1.8, 2.8 y 5.5 ml/min para los TRH de 6, 4 y 2 horas,
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antes de ser recirculado mediante la adicion automatizada de NaOH con una
bomba peristaltica (Masterflex) controlada por un equipo HANNA Instruments Hl
8710E y un temporizador. La temperatura se mantuvo en 37°C con una chaqueta

de agua.

El arranque se realizé en lote, inundando completamente el empaque del reactor
con una solucién que contenia medio mineral e hidrolizado a una concentracién
inicial de 10 g DQOI/L y ajustando a pH 7 con NaOH. Se inocul6 con 2.265 g
SSVI/L de lodo tratado térmicamente. La operacién en continuo se inicié una vez
gue los azucares fueron consumidos, se drend el liquido de los modulos y se
comenzo a regar el lecho. El TBR se operé durante 87 dias en diez periodos bajo

las condiciones descritas en la Tabla 3.2, controlando el pH en 5.5.

Tabla 3.2 Estrategia de operacion de TBR.

Concentracion de sustrato cov TRH
Periodo Dias
(g DQO/L) (8 AT/L) (eDQO/L-d) (g AT/L-d) (h)
| 1-17 10 2.7 17.3 4.7
Il 18-29 12.5 3.9 21.6 6.7
1 30-36 15 4.4 26 7.6
6
v 37-49 20 5.4 34.6 9.3
\Y 50-61 30 7.4 52.9 12.8
\ 62-68 20 5 34.6 8.6
Wl 69-72 20 49 52.9 13.2 4
VIl 73-75 10 3 52.9 16.1 2
IX 76-83 20 6 34.6 10.4
6
X 84-87 20 5.5 34.6 9.5
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3.6 Evaluacién del desempefio en la produccién de hidrogeno

La evaluacion del desempefio de cada reactor se realiz6 en base a los RMH y

VVPH como variables de respuesta en relacién a la COV. En la Tabla 3.3 se

presentan las ecuaciones utilizadas para calcular la producciéon de H,, el TRH y la

COVv.

La principal diferencia entre los reactores es con respecto a Vr Y Viq, por lo que no

se pueden utilizar las ecuaciones (3) y (5) para el TBR. Las ecuaciones

correspondientes a la produccion de H, tienen implicados flujos masicos (1) y

volumétricos (2) independientes del volumen de liquido y/o volumen de trabajo.

Tabla 3.3 Ecuaciones utilizadas para la evaluacién del desempefio de los reactores.

Para CSTR: Para TBR:

Debido a que Vg # V|4 para TBR:

t=tiempo.
1 mol AT=1 mol glucosa.

0.6 es la correccién para la
aportacion de la enzima vy
citratos.

Vizprog=volumen a condiciones
estandar (0°C y 1 atm).

Vr=volumen de reactor CSTR.
Vr+=volumen de reactor TBR.

Vig=volumen total de liquido
TBR.

S%=concentracion de sustrato
en el alimento.

Qin=flujo de alimentacion.
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Aunque en algunos periodos de operacién se alimenté la misma concentracion de
sustrato (S°) en ambos reactores, la COV fue diferente. Los RMH reportados estan
corregidos para la aportacién (40%) hacia la produccion de H, por parte de la
mezcla enzimatica Celluclast 1.5L y el buffer de citratos (Abreu-Sherrer, 2013).

Las VVPH se reportan en condiciones estandar (0°C y 1 atm).

La ec. 4 se utilizé para estimar los diferentes TRH ensayados durante la operacion
del TBR, ecuaciéon que fue validada mediante la prueba de DTR. Para calcular la
COV en el TBR (ec. 6) se utilizé el volumen de reactor (Vg+) definido anteriormente
como la fraccion vacia del volumen empacado (Seccion 3.5), sin sustituir el TRH

(ec. 4) en dicha ecuacion.

De manera adicional, el seguimiento de los reactores se realiz6 mediante el
analisis rutinario de la composicion del biogas. Asimismo, se tomaron muestras
diarias del efluente para determinar la concentracion de acidos grasos volatiles
(AGV), demanda quimica de oxigeno (DQO), azucares totales y solidos

suspendidos.
3.7 Métodos analiticos

La determinacibn de DQO, soélidos suspendidos totales (SST) y sélidos
suspendidos volatiles (SSV) se realizé6 por métodos estandar (APHA, 1998),
mientras que la determinacion de azucares totales (AT) se realiz6 por el método

fenol-sulfarico (DuBois et al., 1956).

Para el CSTR, la composicion del gas producido se midi6 mediante cromatografia
de gases en un equipo GC Perkin-Elmer Autosystem XL equipado con un detector
de conductividad térmica, mientras que los AGV se determinaron por medio de un
equipo HPLC Waters 600, ambos métodos descritos anteriormente (Méndez-
Acosta et al., 2011).

En el caso del TBR, la composicion del gas se midié con un equipo GC 6890N
Network GC System Agilent Technology equipado con un detector de
conductividad térmica como se ha descrito anteriormente (Carrillo-Reyes et al.,
2012) y los AGV determinados mediante electroforesis capilar con un equipo

Agilent 1600A con el método descrito anteriormente (Davila-Vazquez et al., 2008).
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3.8 Balance de electrones

El balance de equivalentes de electrones (eq ") en ambos reactores se calculé a

partir de flujos masicos (eq e /d) mediante la ec. (7) modificada de Carrillo-Reyes

et al. (2012):

Donde: eq e (DQOin) = eq e provenientes de la alimentacion (considerando 8 g
DQO/eq e); eq e (metabolitos) = suma de los eq e de cada metabolito
producido; eq e (gas) = eq e del H, producido; eq e (azUcares residuales) = eq e~
de los azucares totales medidos en el efluente; eq e (biomasa) = eq e de la
biomasa medida como SSV; eq e (N. D.) = eq e no determinados, que resulta de

la diferencia entre los eq e (DQOy,) y el resto de los términos de la ecuacion.
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CAPITULO 4. RESULTADOS Y DISCUSION

4.1 Hidrolizados enzimaticos

Los hidrolizados enziméticos utilizados durante la operacion del CSTR se
obtuvieron de tres lotes diferentes de bagazo de agave, los valores de DQOsq Y
AT para los hidrolizados obtenidos de cada lote de bagazo se presentan en la
Figura 4.1. En promedio, estos hidrolizados presentaron una DQOg, de 43.7 +
4.41 g/Ly AT de 11 + 3.7 g/L. En el caso del TBR, se utiliz6 un solo lote de bagazo
de agave durante toda la operacion, cuyos hidrolizados tuvieron concentraciones
de 41.5 + 3.1 g DQOsu/L y 12.47 + 2.3 g ATIL.

Figura 4.1 Caracteristicas de los hidrolizados enzimaticos de los distintos lotes de bagazo
utilizados en el CSTR.

Una de las principales diferencias encontradas entre los hidrolizados empleados
en ambos reactores fue su contenido de AGV: mientras que para los hidrolizados
utilizados en el CSTR la concentracién de AGV totales fue de 2.55 + 1.85 g/L, en
los correspondientes al TBR se detectaron 0.31 + 0.1 g/L. La presencia de
concentraciones mayores de AGV en los hidrolizados utilizados en el CSTR indica
gue posiblemente el bagazo sufrié una ligera fermentacion antes de ser sometido
a la hidrolisis enzimatica. De acuerdo a la Figura 4.2, los AGV representaron el 9%
y el 1% de la DQO para los hidrolizados del CSTR y TBR, respectivamente. Los

azucares presentes en los hidrolizados representaron el 22-28% de la DQO, de la
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cual la mayor parte (~60%) fue aportada por la mezcla enzimatica utilizada para
realizar la hidrdlisis. Finalmente, los hidrolizados enzimaticos presentaron un
contenido de solidos de 21.6 £ 2.34 g SST/Ly 15.5+1.7 g SSVIL.

OMezcla enzimatica W Azlcares totales B C(Citratos OAGV

Figura 4.2 Balance de DQO para los hidrolizados utilizados en los reactores CSTR y TBR.

4.2 Produccion de hidréogeno en reactor de tanque agitado

El CSTR se arranc6 en lote y después de 14 horas los azucares llegaron a una
concentracion residual de 0.78 g/L, momento en el que se dio inicio a la operacién
en continuo manteniendo el pH en 4.6, esto Ultimo debido a que en arranques
previos se observo la presencia de actividad metanogénica. EI CSTR se oper6
durante 68 dias en siete periodos bajo las condiciones descritas en la Tabla 3.1.
La remocion de azucares promedio fue de 77 £ 7.2, 77 + 4.2 y 93 + 1% para los
hidrolizados obtenidos de los lotes 1, 2 y 3, respectivamente. La concentracién de
biomasa durante la operacion del reactor fue de 3.98 + 0.81 g SSVI/L y los AGV
predominantes fueron acetato y butirato, metabolitos asociados a la produccion de
H., con presencia de lactato y propionato (<700 ppm) los cuales se producen

mediante rutas que previenen la formacién de H, (Lee et al., 2008).

Durante el periodo |, la VVPH alcanz6 un valor maximo de 2.49 L H,/L-d en el dia

11 (Figura 4.3a). Se consideré que el estado estacionario se alcanzaba al
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observar al menos tres mediciones de VVPH consecutivas con una variacion
<10%. Bajo condiciones de estado estacionario se alcanz6 una VVPH de 1.98 L
H./L-d, un RMH de 1.35 mol Hy/mol azdcar consumido y un contenido de 35% de
H. en balance con CO; en el gas. Los AGV predominantes durante este periodo
fueron butirato (828 mg/L) y acetato (692 mg/L), mientras que el lactato y el

propionato estuvieron presentes en bajas concentraciones (~100 mg/L).

Figura 4.3 Desempefio del CSTR durante los distintos periodos de operacion. a) Velocidad
volumétrica de produccién de hidrégeno (VVPH), rendimiento molar de hidrégeno (RMH) y pH; b)
acidos grasos volatiles (AGV) y carga organica volumétrica (COV).

Durante el periodo Il se aumentd la COV a 60.3 g DQO/L-d, lo cual resulté en una
disminucién del 70% en la VVPH y 80% en el RMH con respecto al periodo | (0.64

L H,/L-d y 0.29 mol Hy/mol azicar consumido, respectivamente) en el dia 22. El H,
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representd el 15.4% del gas producido en este dia. La Figura 4.3b muestra que a
pesar de estas observaciones, los metabolitos predominantes durante este
periodo fueron butirato y acetato, con una relacion molar butirato/acetato (Bu/Ac)
de 0.74, la cual fue similar a 0.82 del periodo |. Esta relacion molar ha sido

utilizada como indicador de la produccién de H, (Kim et al., 2006).

Tedricamente se producen 2 moles de H, por cada mol de acetato o butirato
producido, por lo que algunos autores han propuesto la relacion molar H,/(Ac+Bu)
como un indicador de consumo de H, en cultivos mixtos (Motte et al., 2014), en
donde relaciones Hy/(Ac+Bu) menores a 2 sugieren la presencia de otras rutas
metabolicas que consumen H,. En este sentido, la relacion H,/(Ac+Bu) fue de 1.07
para el periodo I, lo que indica cierto consumo de H,, mientras que en el periodo Il
cayo a 0.24 para el dia 22. Esto sugiere que la disminucion observada en los RMH
y VVPH pudo deberse a un incremento abrupto en el consumo de H, mas que una

inhibicion en la generacién del mismo.

Es preciso mencionar que durante los dias 20-22 del periodo Il se realizé la
determinacién de etanol y acetona, encontrandose en concentraciones menores a
150 mg/L (no se muestran los datos). Lo anterior debido a que el pH de operacién
(4.6) y el aumento en la concentracién de acidos no disociados pueden propiciar
un cambio en la ruta metabdlica hacia la solventogénesis (Van Ginkel y Logan,
2005; Kyazze et al., 2005). Sin embargo, las concentraciones de estos solventes

fue muy baja.

Dados estos resultados, en el periodo Il se decidi6 regresar a las condiciones
iniciales obteniendo producciones similares al periodo | (1.74 L H,/L-d y 1.24 mol
H./mol azucar consumido). En el periodo IV se alimentaron hidrolizados obtenidos
de un segundo lote de bagazo de agave, los cuales mostraron un cambio en su
composicidn lo que se vio reflejado en el desempefio del reactor provocando un
comportamiento inestable. No obstante, durante los dias 41-43 se obtuvieron
producciones comparables a las obtenidas con el lote de bagazo inicial (1.59 L
H./L-d y 1.12 mol H,/mol aztcar consumido). Debido a la inestabilidad observada,

resulta importante caracterizar mas ampliamente los hidrolizados debido a que las
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variaciones entre lotes de bagazo afectan considerablemente el desempefio del

proceso.

Durante el periodo V se aplicé un aumento del 10% en la COV (44.1 g DQO/L-d)
sin observar una mejora en el desempefio del reactor después de 12 dias de
operacion. Es comunmente aceptado que valores de pH entre 5.0 y 6.0 favorecen
la produccién de H, (Jung et al., 2011; Show et al., 2011; Davila-Vazquez et al.,
2008), especialmente en el intervalo de 5.2-5.8 (Hawkes et al., 2007), por lo que
en el dia 58 se decidi6é incrementar el pH a 5.5. Este aumento de pH permitié una
operacion mas estable en la que se observo un aumento en el contenido de H, de
27 a 33%, los RMH y VVPH fueron muy similares al periodo I. La produccién de
butirato incrementé durante los dias 58-60 con concentraciones superiores a los
periodos Il y IV (1739 mg/L), tal como se observa en la Figura 4.3b. En la Tabla
4.1 se presentan las producciones de hidrégeno y AGV para cada periodo, en
donde se puede observar que la concentracion de acetato se mantuvo constante
para los periodos IV y V, mientras que el butirato aumentd considerablemente, lo
que se reflejo en un incremento en la relacibn Bu/Ac de 0.5 a 0.98,

respectivamente.

En el periodo VI se utilizaron hidrolizados enzimaticos obtenidos de un tercer lote
de bagazo, con los que se increment6 la VVPH a 2.23 L H,/L-d y se observd una
disminuciéon del RMH a 0.79 mol Hy/mol azucar consumido. El aumento en la
VVPH estuvo acompafiado de un incremento en la concentracion de acetato y
butirato, con una relacién Bu/Ac de 1.08, similar a la del periodo V. Un ultimo
aumento de COV en el periodo VIl propicié una VVPH maxima de 2.99 L H,/L-d en
el dia 64 la cual disminuyé hasta 2.15 L H,/L-d en el ultimo dia de operacién,
resultando en un valor promedio de 2.53 L H,/L-d para el periodo VII. El RMH se
mantuvo constante y la relacion Bu/Ac disminuy6 a 0.77, tal como se observa en la
Tabla 4.1. Durante este periodo se observo un incremento en la produccion de
AGV, con el acetato en concentraciones similares al butirato, lo que indica que el
aumento en la VVPH se debié a un incremento en la producciéon de AGV (acetato
y butirato), mas que a un aumento en la relacion Bu/Ac como fue el caso del

periodo VI.

30



Tabla 4.1 Desempefio de CSTR en la produccidn de hidrégeno a partir de hidrolizados enzimaticos de bagazo de agave.

cov AGV (mg/L) Produccion de H,
Periodo . ] Bu/Ac H, VVPH RMH
g DQO/L-d Lactato Acetato Propionato Butirato 3 .
(%) (L Hy/L-d) (mol H,/mol azticar consumido)
N 40.2 99+11 692 + 24 103+4 828 + 75 0.82 353 1.98 +0.04 1.35+0.14
n° 60.3 191 + 36 1030+ 101 201 +28 1131 + 106 0.76 18.1 0.8+0.23 0.35%+0.1
ne 40.2 34+29 721 + 157 171+19 816 + 86 0.81 335 1.74 £ 0.05 1.24+0.1
Ve 40.2 177 £ 49 1281 + 46 127 + 27 938 + 348 0.5 32.1 1.59+0.24 1.12+0.13
Ve 44.1 45+3 1215+ 250 174 + 49 1739 + 313 0.98 31.9 1.95+0.11 1.34+£0.2
vI° 44.1 39+17 1412 £ 290 333+71 2128 +£ 323 1.08 34.2 2.23+0.19 0.79 = 0.07
vii® 52.2 76 £ 11 2307 £ 117 637 +44 2601 + 266 0.77 32.5 2.53+0.32 0.79 = 0.08

Valores promedio (£ desviacidn estandar), a: n=2; b: n=3; c: n=4; d: n=5.
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Aunque el butirato y el acetato predominaron durante toda la operacion, la
produccion de hidrogeno no corresponde a la cantidad producida de estos
metabolitos (H,/(Ac+Bu) < 2) lo que podria deberse a la produccion de otros
metabolitos mas reducidos que no fueron contemplados en este estudio como
propanol, acido caprdico y/o valérico (Saady, 2013). Otras posibles explicaciones
son la reduccién de CO, mediante la utilizacion de H,, ya sea para formar acetato
por homoacetogénesis o CH, por metanogénesis hidrogenotréfica. Sin embargo,
no se detectd6 CH; en el gas producido, lo cual apuntaria hacia la
homoacetogénesis. En reactores productores de H; se puede realizar una
estimacion de la incidencia de la actividad homoacetogénica mediante las ecs. (8)

y (9) planteadas por Luo et al. (2011):

Estas estimaciones presentaron una correspondencia (R?=0.86) con las relaciones
H./(Ac+Bu) observadas en los diferentes periodos de operacién (Figura 4.4),
indicando la probabilidad de que esta ruta metabdlica sea la causante del
consumo de H,. Aunque la presencia de homoacetogénesis en este tipo de
reactores ha sido reportada a pH 4.5 y >5 (Hussy et al.,, 2003), es necesario

realizar los estudios moleculares correspondientes para confirmar esta hipotesis.

50

45

40

o,
% Achomoacet

0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2
H,/(Ac+Bu)

Figura 4.4 Relacion entre %AcChomoacet Y H2/(Ac+Bu) observada en CSTR.
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4.3 Produccion de hidrogeno en reactor de filtro percolador

Durante el arranque, el TBR fue inundado y operado en lote durante 20 horas
hasta que los azucares alcanzaron una concentracion residual de 1 g/L.
Posteriormente, se vacidé la columna y se comenzo la operacién en continuo. El
TBR se opero durante 87 dias en diez periodos bajo las condiciones descritas en
la Tabla 3.2, controlando el pH a 5.5. Durante la operacion, la remocion de
azucares fue de 82 + 7.5%, el contenido de H, en la fase gas estuvo entre 20-52%
y la concentracién de soélidos en el efluente fue de 1.05+0.52 g SSV/L. Las
variaciones en el desempefio de los dias 23-26 y 39-42 fueron causadas por fallos

operacionales.

Durante el periodo I, la VVPH alcanz6 valores maximos de 2.26 L Hy/L-d y un
RMH de 2.69 mol Hx/mol azucar consumido en el tercer dia de operacion (Figura
4.5a). El estado estacionario se considero al observar al menos tres mediciones
de VVPH con una variacion <10%. Bajo condiciones de estado estacionario, se
obtuvieron VVPH y RMH de 0.28 L H,/L-d y 0.34 mol Hy/mol azticar consumido,
respectivamente. Los AGV predominantes fueron acetato (2000 mg/L) y butirato
(1718 mg/L), con una relacion molar Bu/Ac de 0.59 y el propionato presente a una

concentracion de 118 mg/L sin detectarse lactato.

A diferencia de otros estudios en donde el arranque de este tipo de reactores ha
requerido desde 10 hasta 89 dias (Jeon et al., 2008; Arreola-Vargas et al.c 2015;
Oh et al., 2004; Arriaga et al., 2011), en estos experimentos se observdé una
produccion inmediata de biogas al comenzar la operacion en continuo, con un
contenido de H, de 44-51% en la fase gas, en balance con CO,. El crecimiento de
la biopelicula sobre el soporte se hizo apreciable a partir de los dias 3-6, lapso en
el que se comenzé a observar una disminucién en la biomasa plancténica de 1.34
a 0.58 g SSVI/L en el efluente de los dias 6 y 14, respectivamente. En reactores
empacados arrancados de forma similar, usualmente se presentan altas
producciones de H, en los primeros dias de operaciéon como se observé en el
TBR. En dos PBR independientes, Carrillo-Reyes (2013) observo una alta VVPH
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después de la etapa de arranque. Sin embargo, ésta mostré una disminucién

después de 5 dias de operacion.

Durante el periodo Il se incrementd la COV a 21.6 g DQO/L-d resultando en una
VVPH de 0.57 L H,/L-d, equivalente al doble de la obtenida en el periodo | y el
RMH increment6 a un valor de 0.47 mol Hy/mol azlicar consumido. Sin embargo,
la concentracion de AGV fue menor al periodo I, probablemente debido a que el
reactor se vacio debido a una falla operacional y se tuvo que reemplazar el liquido

con alimento fresco.

Para el periodo Ill se obtuvieron valores de VVPH y RMH de 0.82 L H,/L-d y 0.59
mol H,/mol azucar consumido, respectivamente, en donde la produccion de
acetato y butirato fue muy similar (2172 y 2092 mg/L, respectivamente) y
presentaron una relacion molar de Bu/Ac 0.63. Se detectdé propionato en

concentraciones muy bajas (20 mg/L).

En el periodo 1V, se logré obtener una VVPH de 1.68 L H,/L-d, la cual duplica a la
obtenida en el periodo Il y es 5 veces mayor a la velocidad obtenida en el periodo
inicial. El valor promedio del RMH durante el periodo IV fue de 1.02 mol Hy/mol
azucar consumido. En este periodo la concentracion de butirato superé a la
concentracion del acetato, tal como se observa en la Figura 4.5b, y la relacién
molar Bu/Ac fue mas cercana a la unidad (0.85) en comparacion con los periodos
anteriores. También se puede observar en la Figura 4.5b que el propionato
comenzO a presentar concentraciones alrededor de los 500 mg/L al final del

periodo IV.

Durante el periodo V se realizé un siguiente aumento en la concentracion de
hidrolizados enziméticos a 30 g DQO/L, por consiguiente la COV se incrementé a
52.9 g DQO/L-d aumentando también la VVPH a 2.9 L H,/L-d. Sin embargo, en
este periodo la operacion del reactor presentd variaciones importantes debido a
fallas operacionales causadas por el contenido de sdlidos en los hidrolizados.
Cuando la operaciéon se estabilizo, el valor promedio de la VVPH fue de 2.81 L

H./L-d. La relacién Bu/Ac mostré una valor extremo de 1.59 para este periodo.
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Figura 4.5 Desempefio del TBR durante los distintos periodos de operaciéon. a) Velocidad
volumétrica de produccion de hidrégeno (VVPH), rendimiento molar de hidrégeno (RMH) y tiempo
de residencia hidraulico (TRH); b) acidos grasos volatiles (AGV) y carga organica volumétrica
(Cov).

Se ha propuesto que los reactores de tanque agitado al igual que los reactores de
biopelicula no son afectados por la presencia de material particulado (Hawkes et
al., 2007). Sin embargo, el modo de alimentacién del TBR, en donde usualmente
el sustrato es distribuido por aspersién, lo hace mas sensible a fallas por
taponamiento debido a los altos contenidos de soélidos. Recientemente, se ha
utilizado el TBR para la produccion en lote de hidrégeno a partir de residuos
alimenticios (Choi y Ahn, 2014).
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Para el periodo VI el liquido del reactor fue reemplazado por alimento fresco,
burbujeando con N, durante el proceso para evitar la entrada de aire al reactor y
se retomaron las condiciones del periodo IV. Las producciones de hidrégeno en el

periodo VI fueron de 1.62 L H,/L-d y 0.89 mol Hy/mol aztcar consumido.

Una de las ventajas de los reactores de biomasa fija es que permiten operar a
TRH cortos sin presentar lavado celular (Seccion 1.3.2), por lo que en los periodos
VIl 'y VIII se evalud el efecto de la disminucion del TRH manteniendo una COV de
52.9 g DQO/L-d. Los mejores resultados de toda la operacion del TBR se
obtuvieron a un TRH de 4 h en el periodo VII, en el que la VVPH fue de 3.45 L
H./L-d, 12 veces la obtenida en el periodo I. Como se observa en la Tabla 4.2,
durante el periodo VII se presentaron concentraciones de butirato similares a las
del periodo V a pesar de la diferencia de TRH, lo que quiere decir que hubo un

incremento en la producciéon de butirato, asi como de acetato.

La operacién a TRH de 2 h durante el periodo VIII resulté en una disminucién en el
RMH y la VVPH, con valores de 1.08 mol Ho/mol azGcar consumido y 2.98 L H,/L-
d, respectivamente, la disminucién en las concentraciones de AGV fue debido a
que se disminuyd la concentracion de sustrato para mantener la misma COV del
periodo VII. Una observacion importante es que en los periodos VIl y VI se
obtuvieron las concentraciones mas altas de H, en el gas (40-42%), una de las
ventajas que presenta este tipo de reactor (Puhulwella et al., 2014; Zhang et al.,
2006).

En el periodo IX se regresé a un TRH de 6 h'y una COV de 34.6 g DQO/L-d con el
objetivo de verificar la reproducibilidad de los datos, obteniendo producciones de
hidrogeno similares a los periodos IV y VI (1.76 L Hy/L-d y 0.92 mol Hz/mol azucar
consumido) en los que se aplicaron las mismas condiciones de operacion.
Posteriormente, dada la sensibilidad mostrada por el TBR en el periodo V a la
presencia de material particulado, en el periodo X se procedi6 a evaluar la
produccion de H, a partir de los hidrolizados enzimaticos clarificados. Los
hidrolizados se centrifugaron durante 15 minutos a 3700 rpm para su clarificacion.

Para el periodo X, el desempefio del reactor no presenté grandes cambios con
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respecto al periodo IX; el RMH y los AGV en ambos periodos fueron muy
similares, tal como se observa en la Tabla 4.2. Sin embargo, se pudo advertir una
ligera disminucion en la VVPH a 1.53 L H,/L-d en el periodo X, lo que podria
indicar que la DQO particulada contribuyé aproximadamente con un 13% del H,

producido en el periodo IX.

Cabe mencionar que las relaciones Bu/Ac durante toda la operacion, con
excepcion del periodo V, mostraron una correlacion positiva con los aumentos en
la COV (R?=0.89) y con la VVPH (R?=0.88). El %AcChomoacet Y 1a relacion Ho/(Ac+Bu)
presentaron valores entre 41-52% y 0.14-0.86, respectivamente, sin observarse

ninguna tendencia (R?=0.38), como se muestra en la Figura 4.6.
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Figura 4.6 Relacion entre %AcChomoacet Y H2/(Ac+Bu) observada en TBR.

Durante la operacion del TBR no se observaron problemas en el desempefio del
reactor causados por taponamiento o crecimiento excesivo de biomasa; la fraccion
vacia al final del experimento (¢=0.56) fue equivalente al 81% de la fraccion vacia
inicial (€=0.69), lo que corrobora la efectividad de la configuracién del soporte para

evitar taponamiento, como fue observado por Arreola-Vargas et al. (2014).
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Tabla 4.2 Desempefio de TBR en la produccion de hidrogeno a partir de hidrolizados enzimaticos de bagazo de agave.

cov AGV (mg/L)
Periodo

(g DQO/L-d) Lactato Acetato Propionato Butirato
° 17.3 N.D. 2000 £ 175 1185 1718 + 157
I° 21.6 N.D. 1467 + 396 N.D. 1412 £ 471
e 25.9 N.D. 2172 + 818 20%2 2092 + 1037
IV 34.6 N.D. 3105+566  286+260 3865681
VP 52.9 956 £827 2115+1025 306+192 4472 +1431
ik 34.6 93*6 2273 £69 N.D. 2662 £ 131
il 52.9 51+12 3182 + 140 101+ 15 4633 + 266
iilk 52.9 N.D. 1533 + 187 63%2 2397 + 232

IX° 34.6 90 £ 25 3644 £ 220 N.D. 4968 + 42
X 34.6 71+28 4034 % 495 N.D. 4739 £ 583

Bu/Ac

0.59

0.65

0.63

0.85

1.59

0.80

0.99

1.07

0.93

0.8

Produccion de H,

H, VVPH RMH
(%) (LH,/L-d)  (mol Hy/mol aztcar consumido)
25.9 0.28 £0.04 0.34 +0.02
27.7 0.57 £0.04 0.47 £0.01
29.9 0.82 £0.05 0.59 +0.03
353 1.68+0.1 1.02+£0.18
35.1 2.81+0.1 1.32+0.17
33 1.62+0.19 0.89+0.14
39.8 3.45+0.2 1.53+0.11
41.9 2.98+0.38 1.08 £0.12
34.4 1.76 £0.03 0.92+0.1
33.7 1.53+0.1 0.89 +0.06

N. D.=No detectado. Valores promedio (£ desviacidn estandar). a: n=2; b: n=3; c: n=4.
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4.4 Efecto de la configuracién de reactor en la produccién de hidrégeno

En la Figura 4.7 se muestra el desempefio de los reactores mediante diagramas
de cajas utilizando los datos de las Tablas 4.1 y 4.2. En esta representacion
grafica se distingue la respuesta positiva que tuvo la VVPH a los aumentos de
COV, comportamiento que se observo en ambos reactores a cargas de hasta 53 g
DQOJ/L-d. La aplicaciéon de COV superiores no fue explorada en el TBR debido a
que éste presentd cierta sensibilidad a la carga de sdlidos, mientras que en el
CSTR una COV de 60.3 g DQO/L-d tuvo un efecto negativo en el desempefio del
reactor, afectando principalmente la VVPH, tal como se puede observar en la

Figura 4.7a.

Figura 4.7 Diagramas de cajas mostrando la produccion de hidrogeno en funcién de la COV para
los reactores CSTR (a, ¢) y TBR (b, d). Dentro de las cajas se recoge el 50% de los datos, la linea
divisoria dentro de la caja representa la mediana y los brazos muestran la distribucién total de cada
serie de datos (valores minimos y maximos). Los promedios se representan con el simbolo ().
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La principal diferencia entre ambos reactores se observo en el comportamiento del
RMH cuya tendencia para el caso del TBR fue bastante similar a la observada
para la VVPH (Figuras 4.7b y d). EI comportamiento opuesto se presenté en el
CSTR, en donde el aumento de COV tuvo un efecto negativo sobre el RMH
disminuyendo un 70%; de 1.25 mol Hy/mol azlicar consumido en la carga inicial a

0.35 mol Hy/mol azucar consumido en la maxima carga aplicada (Tabla 4.3).

Tabla 4.3 Desempefio de los reactores CSTR y TBR en funcidn de la COV.

CSTR TBR
cov VVPH RMH cov VVPH RMH
(mol Hy/mol aztcar (mol Hy/mol aztcar

(g DQO/L) (L H;/L-d) consumido) (s DQO/L) (L Hy/L-d) consumido)
40.2f 1.79+0.21 1.25%+0.15 17.3° 0.28 £0.05 0.34+£0.01
44.1d 2.09+£0.21 1.06 £0.33 21.6° 0.57 £0.05 0.47 £0.01
52.2° 2.53+£0.32 0.79 £0.08 25.9° 0.82 £0.03 0.59+£0.02
60.3° 0.8 +£0.22 0.35+0.01 34.6 1.64£0.13 0.94 £0.08
52.9° 3.08 £0.38 1.31+0.24

Valores promedio (+ desviacion estandar), a: n=2; b: n=3; c: n=5; d: n=6; e: n=9; f: n=13.

Al relacionar estos resultados con los aumentos en la COV, se observé una
respuesta lineal en la VVPH y el RMH para el TBR (Figuras 4.8b y d). Asi mismo,
en estas figuras se presentan los resultados obtenidos por Arreola-Vargas et al.
(2014), quienes utilizaron el mismo empaque (tuberia de PE) en un TBR para la
produccion de H; a partir de hidrolizados enzimaticos de paja de avena,
obteniendo una VVPH de 0.43 L H,/L-d, similar a la obtenida en el periodo Il del
TBR. No obstante, estos autores obtuvieron un rendimiento muy alto en
comparacion con los obtenidos en este trabajo a COV comparables, lo que
probablemente se debe a las diferencias en el indculo y los hidrolizados utilizados
en cada estudio, ademas de que en dicho trabajo no se considera la aportacion

por parte de la mezcla enzimatica hacia la produccion de Ho.
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La VVPH del CSTR tuvo una respuesta positiva a los aumentos en la COV al
pasar de 40.2 a 52.2 g DQO/L-d (R?=0.78). Estas producciones se asemejaron a
las obtenidas por Abreu-Sherrer (2013) a TRH mas prolongados (12-24 h) (Figura
4.8a), las cuales mostraron una tendencia similar a las de este estudio. Sin
embargo, esta respuesta positiva en la VVPH se perdio al aumentar la COV a 60.3
g DQO/L-d.

Figura 4.8 Tendencias en la produccién de hidrégeno en funcién de la COV para los reactores
CSTR (a, ¢) y TBR (b, d). *Abreu-Sherrer (2013): 22.3 g DQOI/L. **Arreola-Vargas et al. (2014): 5 g
DQOIL.

El RMH en el CSTR se vio claramente afectado por el incremento en la COV
(Figura 4.8c), lo que concuerda con lo propuesto anteriormente por Van Ginkel y
Logan (2005) en este tipo de reactores. En reactores CSTR, Davila-Vazquez et al.
(2009) y Cota-Navarro et al. (2011) encontraron que los rendimientos de H; fueron
mas sensibles al aumento de COV a través de la disminucién del TRH que
mediante el aumento en la concentracion de sustrato. En contraste, Kyazze et al.

(2005) observaron una disminucién de aproximadamente el 50% en el RMH a una
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concentracion de glucosa de 50 g/L (0.8 mol Hy/mol glucosa) con respecto al
rendimiento obtenido a 10 g/L (1.7 mol Hy/mol glucosa). No obstante, en diversos
estudios se ha observado una correspondencia inversa entre el RMH y la VVPH
(Turcot et al., 2008; Chen et al., 2008).

Dicha correspondencia se observo en el CSTR, excepto para la carga de 60.3 g
DQOJ/L-d (Figuras 4.7a y c). Esto podria explicarse debido a un incremento en la
Pu2 como resultado de una mayor VVPH en cada aumento de COV, siempre que
las condiciones de transferencia de masa se mantengan constantes y permitan la
acumulacion de H; en la fase liquida. De hecho, hay reportes que demuestran una
saturacion de H, disuelto en reactores CSTR (Kraemer y Bagley, 2006), y
recientemente se ha determinado que las condiciones de transferencia de masa
tienen un efecto importante en el RMH (Beckers et al., 2015), aspecto en el que el
TBR es superior al CSTR (Orgill et al., 2013). Ademas, el aumento de la Py, puede
favorecer el consumo de H; en cultivos mixtos, lo que puede explicar la

disminucién tanto de la VVPH como del RMH.

Por otra parte, en la operacion de un TBR utilizando glucosa como sustrato,
Arreola-Vargas et al. (2014) lograron incrementar la velocidad de produccién junto
con el rendimiento de H; al disminuir el TRH de 12 a 6 horas (10-20 g DQO/L-d).
Sin embargo, los siguientes aumentos de COV solamente mejoraron las VVPH,
mientras que los rendimientos se mantuvieron entre 1.5-1.7 mol H,/mol glucosa, lo
cual fue observado también por Zhang et al. (2006) quienes obtuvieron
rendimientos de 0.6 a 0.8 mol Hy/mol glucosa al pasar de 16.8 a 199.2 g
glucosa/L-d. Otros autores han obtenido una respuesta negativa en el RMH al
aumentar la concentracion de sustrato y/o disminuir el TRH (Oh et al., 2004;
Arriaga et al., 2011).

Con estos resultados se puede advertir que a pesar de las diferencias en el
desempeiio de los reactores, las maximas producciones de H, a partir de los
hidrolizados enzimaticos de bagazo de agave estuvieron entre 2.5y 3.5 L H,/L-d
bajo las condiciones evaluadas en este estudio, en donde la maxima VVPH

obtenida en el CSTR fue equivalente al ~75% de la maxima obtenida en el TBR.
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Ademas de que el TBR permiti6 obtener mayores VVPH, éstas estuvieron
acompafadas de altos RMH, a diferencia del CSTR. Adicionalmente, un TRH de 4
h fue el mas adecuado para la produccién de H,, obteniendo una corriente de gas

con un mayor contenido de H; (40%).
4.5 Balance de electrones

En la Figura 4.9 se muestra el balance de electrones para los dos reactores
estudiados. Los principales sumideros de electrones identificados fueron el
butirato y acetato en ambos reactores. Se puede observar en la Figura 4.9a que
durante la operacion del CSTR a pH 4.6 (dias 1-57) los metabolitos solubles y el
H, explicaron un maximo del 48% de los electrones disponibles, con valores
promedio para el butirato y acetato de 13 y 10%, respectivamente. Al operar a pH
5.5 (dias 58-68) el porcentaje de electrones presentes en el butirato fue casi tres
veces mayor (34%) mientras que el valor para el acetato fue de 16%. A pH 5.5,
alrededor del 60% de los electrones se canalizaron a los AGV e H,. Los electrones
canalizados a H, representaron entre 2.4 y 3.5% para los pH 4.6 y 5.5,

respectivamente.

En el caso del TBR, el porcentaje de electrones en el butirato y acetato fueron muy
similares a los observados en el CSTR al operar a un pH 5.5, con valores
promedio de 31y 15%, respectivamente. El porcentaje de electrones en el H, tuvo
un promedio de 3.5%, representando el 4.6% durante la maxima produccién
(Figura 4.9b).

El lactato representdé menos del 1% en ambos reactores, mientras que el
propionato estuvo presente en el CSTR durante la mayor parte del tiempo de
operacion alcanzando un maximo de 7.4% de los electrones disponibles en los

altimos dias de operacion. Este ultimo represento alrededor del 1% en el TBR.
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Figura 4.9 Balance de electrones para los reactores CSTR (a) y TBR (b).

Aunque en la Figura 4.9 no se incluye la biomasa, se puede observar en la Tabla
4.4 que el mayor porcentaje de electrones fue destinado al crecimiento de
biomasa, medida como SSV, en dias especificos. Los balances mayores al 100%
se deben probablemente al material particulado presente en los hidrolizados, ya
gue éste también se cuantifica dentro de los SSV. Por otra parte, los SSV medidos
en el efluente y en la purga del TBR representaron un promedio de 12 y 7% de los
electrones, respectivamente. Los balances menores al 100% en este caso se
deben probablemente a la biomasa retenida en la biopelicula, la cual no fue

cuantificada.
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Tabla 4.4 Balance de electrones en dias especificos (%).

Periodo
(dia)

Producto CSTR TBR
| Il \} Y Vi Vil | 1 Vil IX X
(18) (22) (44) (57) (63) (67) (16) (36) (72) (82) (86)
Lactato 1.0 1.5 1.8 1.4 0.6 0.5 0.0 0.0 0.4 0.5 0.2
Acetato 7.8 7.8 14.2 9.1 16.7 19.0 199 114 163 21.2 22.6
Propionato 1.6 2.2 1.3 1.4 5.7 7.5 0.0 0.0 0.8 0.0 0.0
Butirato 17.4 128 8.0 124 30.7 34.8 28.6 19.8 39.6 48.8 44.8
Biomasa 76.9 623 83.8 89.3 58.3 45.7 134 16.2 114 30.4 15.2
A.R. 5.2 5.0 5.4 2.5 2.8 2.5 4.8 5.3 4.4 3.0 4.5
H, 3.5 0.8 2.2 1.4 3.9 3.2 13 1.8 4.7 4.0 3.2
SUMA 1134 92,5 116.7 1175 118.7 113.3 68.0 546 77.6 107.9 90.5

A. R.: azlcares residuales. Biomasa: SSV en el efluente + SSV en la purga en el caso del TBR.

4.6 Produccion de hidrégeno con hidrolizados enzimaticos

En la Tabla 4.5 se muestran los resultados encontrados en la literatura sobre la
produccion de H, con hidrolizados enzimaticos obtenidos de diferentes materias
primas y con diversas configuraciones de reactores. Es claro que el CSTR ha sido

el reactor mas utilizado en estos reportes.

Los resultados obtenidos en este trabajo concuerdan con los reportados en estos
estudios, incluso son similares a aquellos realizados con cultivos puros bajo
condiciones termofilicas, las cuales han sido consideradas mas apropiadas para la
produccion de H, (Raj et al., 2012). Pawar et al. (2013) obtuvieron el rendimiento
mas alto reportado para cualquier hidrolizado lignocelulésico utilizando
hidrolizados enzimaticos de paja de avena en un CSTR burbujeado con N, bajo

condiciones hipertermofilicas.
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Las mayores velocidades fueron obtenidas por Chen et al. (2008) a cargas de
azucares de hasta 312 g azucares/L-d. Cabe mencionar que ellos utilizaron
almidon como materia prima a diferencia de este trabajo en el que se utilizd un
material lignocelulésico. La maxima VVPH obtenida en el CSTR de este trabajo es
comparable a los resultados de Boonsayompoo y Reungsang (2013) quienes
utilizaron bagazo de sorgo, mientras que en el TBR se alcanz6 una VVPH 8 veces
mayor a la obtenida por Arreola-Vargas et al. (2014) con la misma configuracién
de reactor pero utilizando paja de avena como materia prima. Resulta interesante
qgue los rendimientos obtenidos en el CSTR y TBR (55.7 y 67.2 L Hy/kg bagazo,
respectivamente) son similares a los reportados para hidrolizados enziméaticos de

residuos alimenticios.
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Tabla 4.5 Produccion de hidrégeno con hidrolizados enzimaticos en diferentes sistemas continuos.

TRH VVPH RMH
Reactor  Materia prima In6culo pH Referencia
(h) (L Hy/L-d)  (mol Hy/mol sustrato)
CSTR Almidon® C. butvricum CGS2 6 2 26.7" 1.5
- putyricum ) (Chen et al., 2008)
6.3 12 8.9 2.03
CSTR Almidoén C. butyricum CGS2! 6.5 12 5.28 1.04 (Lo et al., 2008)
. Residuos .
CMISR _ - 1 4 6 8.49 58.7
alimenticios” Lodo PTAR (Han et al., 2015)
4 6 4.8 85.6~
CSTR  Pajadeavena” C.sacchaolicusDSM g5 67 5.19 2.08
8903 (Pawar et al., 2013)
6.5 19.9 5.09 3.43
. (Arreola-Vargas et al.,
CSTR  Tallode maiz® T-thermosaccharolyticum 55 59 4.52 1.9 (Zhao et al., 2013)
W16
ASBR  Tallode maiz® T-thermosaccharolytcum —g5g 15 5.16 1.9 (Zhao et al., 2014)

w162
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CSTR Bagazoede
sorgo

CSTR Bagazo Se
agave

CSTR Bagazo Se
agave

TBR Bagazo Se
agave

T. thermosaccharolyticum
KKU19

Lodo anaerobio®

Lodo anaerobio®

Lodo anaerobio®

N. R.

5.0

4.6

55

55

32

12

2.608

1.74

1.98

2.53

3.45

0.76

1.35

0.8

1.53

(Boonsayompoo y
Reungsang, 2013)

(Abreu-Sherrer, 2013)

Este estudio

N.R.: no reportado. *reactor empacado continuamente agitado. +Producciones corregidas a condiciones estandar (0°C, 1 atm). **L Ha/kg

bagazo.

Pretratamientos:
a: térmico.

b: biolégico.

¢: vapor acido.
d: acido diluido.

e: microondas asistido con acido.

Condiciones:

1: mesofilicas.

2: termofilicas.

3: hipertermofilicas.
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CAPITULO 5. CONCLUSIONES Y PERSPECTIVAS

Los resultados confirman que los hidrolizados enziméaticos de bagazo de agave
son un sustrato adecuado para la produccion de hidrogeno, obteniendo
producciones similares a las encontradas en la literatura. Sin embargo, son pocos
los estudios que evaltan la produccion continua de hidrogeno con hidrolizados
lignoceluldsicos, especialmente con hidrolizados enzimaticos. Por lo que la
investigacion de estos sistemas es relevante en vias de la evaluaciéon de su

produccion a gran escala.

En este trabajo se muestra que la configuracion de reactor tiene un efecto
importante en la produccién de hidrégeno, en donde a COV equivalentes, el TBR
permitié obtener VVPH y RMH ligeramente mayores al CSTR, lo que se atribuyo a

una menor Pyo.

En el CSTR, los incrementos de COV tuvieron un efecto negativo en el RMH,
mientras que la VVPH se vio favorecida. Sin embargo, a cargas altas (60.3 g
DQO/L-d) se observé un consumo sustancial de hidrégeno, probablemente debido

a homoacetogénesis, afectando tanto la VVPH como el RMH.

La alta transferencia de masa liquido-gas caracteristica del TBR permitié obtener
altas VVPH sin comprometer los RMH, ademas de obtener mayores
concentraciones de hidrogeno (40%) en el gas en comparacion con el CSTR, por
lo que se puede considerar un sistema mas adecuado para la produccién de
hidrogeno a partir de estos hidrolizados. Ademas, se confirmd que el arreglo
vertical del empaque permitié operar sin problemas de taponamiento durante 87
dias. Sin embargo, esta configuracion de reactor fue sensible al contenido de
sélidos en el sustrato. En el ultimo periodo estudiado se observé que posiblemente

estos sélidos contribuyeron un 13% a la produccion de hidrégeno en este reactor.
Perspectivas:

* A pesar de que los hidrolizados enzimaticos de bagazo de agave son un

sustrato adecuado para la produccion de hidrogeno es necesario realizar
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una caracterizacion detallada de su composicién, ya que se pueden
presentar variaciones en el desempefio del proceso aun cuando éstos
presenten valores similares de azucares y DQO. Esto también podria
ayudar a explicar las bajas producciones de hidrogeno obtenidas a partir de
sustratos lignocelulésicos en comparacién con sustratos modelo y otros
residuos facilmente biodegradables.

Es importante estudiar las condiciones que favorecen el consumo de
hidrogeno en reactores continuos con este tipo de sustratos, debido a que
este fenomeno puede reducir de manera dramatica la produccién de
hidrogeno a gran escala.

De acuerdo al modelo utilizado para estimar la actividad homoacetogénica,
ésta estuvo presente en ambos reactores sin mostrar una relacion clara con
la COV. Sin embargo, la intensidad con la que se manifiesta esta ruta
metabolica parece ser mas susceptible a las condiciones operacionales en
la configuracion CSTR que en el TBR, exhibiendo valores de %AcChomoacet
mas estables en el TBR (41-52%) en comparacioén con el CSTR (26-46%).
Por lo tanto, es probable que la configuracion de reactor tenga un efecto
importante sobre la incidencia de la actividad homoacetogénica. Esto
altimo, junto con el desarrollo de una metodologia para la medicion de este
tipo de metabolismo en reactores productores de hidrogeno, requieren una
mayor investigacion.

La alta densidad celular del TBR impulsa a evaluar la aplicacion de COV
superiores a las estudiadas en estos experimentos, siempre y cuando se
puedan evitar los problemas operacionales causados por el material
particulado. Se podrian utilizar hidrolizados clarificados u otro tipo de
aspersion.

Finalmente, resulta interesante evaluar diferentes Vg« con respecto al Vi,
ya que el primero determina la COV y la VVPH, mientras que el ultimo
determina el TRH del sistema; mientras mas cercano sea Vgr+ a Vg Se

pueden aplicar mayores COV a un mismo TRH.
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