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RESUMEN

DIGESTION ANAEROBIA DE EFLUENTES DE LA INDUSTRIA CITRICOLA

Elaborada por: M.C. Erik Samuel Rosas Mendoza

Dirigida por: Dr. Alejandro Alvarado Lassman

Esta investigacion tiene como objetivo principal desarrollar y modelar los procesos de
tratamiento de efluentes de la industria citricola mediante un Reactor Anaerobio
Hibrido, minimizando el efecto inhibidor del D-limoneno. Los objetivos particulares son:
1) disefar, construir, arrancar y operar un reactor anaerobio hibrido para el tratamiento
del efluente proveniente de la industria citricola, 2) realizar pruebas en modo batch a
diferentes concentraciones extremas de D-limoneno como agente inhibidor, tomando
como base el caso de estudio de un efluente industrial, para comprender su
mecanismo de inhibicion e influencia en el tratamiento de un efluente citrico y 3)
estimar los parametros biocinéticos de los modelos de inhibicion no competitiva y no

competitiva mixta en la fase liquida que representen la inhibicion por D-limoneno.

El Reactor Anaerobio Hibrido (RAH) esta constituido por dos secciones, en la parte
superior un lecho fijo y en la parte inferior un lecho fluidizado inverso. El medio de
soporte es una arena silica llamada Extendosphere™ con un diametro de 170 ym, un
area de superficie especifica de 20,000 m?/m? y densidad de 0.69 kg/m3. El RAH se
encuentra en un cuarto a temperatura controlada de 35x2 °C, es decir; en un intervalo
mesofilico. Para poder medir el efecto de inhibicion que provoca el D-limoneno en la
digestion anaerobia de los efluentes provenientes de la industria citricola, se presentan
ocho pruebas batch o cinéticas de degradacién con diferentes concentraciones de D-
limoneno (308, 616, 952, 1,904 y 2,856 mg/L) como inhibidor con relacion
sustrato/biomasa alrededor 0.35 en condiciones mesofilicas. Se muestran valores de
los coeficientes biocinéticos Km, Vmax, Km ap, Vmax ap, Kii y Kic para los modelos de

Michaelis — Menten y de inhibicibn no competitiva mixta.




El RAH se opera en modo continuo durante 70 dias con alta carga organica (8
gDQO/Ld), alimentado con un efluente citrico a base naranja. Presenta valores de pH
cercanos a 7, remociones de DQO total y DQO soluble del 75 y 85% respectivamente,
remociones de ST y SV del 42 y 53% respectivamente, asi como rendimientos de
metano alrededor de 0.15 LCH4/gDQOrem en condiciones estandares de temperatura
y presion (TPS). En modo batch, cuando el D-limoneno es suministrado en
concentraciones de 0, 308, 616 y 952 mg/L, se obtienen valores de pH igual a 6.92,
6.84, 6.80 y 6.61; remociones de DQO soluble del 82, 71, 60 y 57%; volumenes de
biogas de 313, 277, 244 y 195 mL con rendimientos de metano de 0.260, 251, 248 y
0.210 LCH4 a TPS/gDQOs rem, respectivamente. Al aumentar las concentraciones de
inhibidor a 952, 1,904 y 2,856 mg/L, el pH se acidifica llegando a 6.40, 6.30 y 6.04; las
remociones de DQO soluble disminuyen a 58, 47 y 34%, respectivamente. Y cuando
se deja de suministrar dosis de inhibidor, el pH incrementa sus niveles a 6.56, 6.44 y
6.44; mientras que la DQO soluble alcanza 60, 43 y 23% de remocion. Para los
coeficientes biocinéticos: En concentraciones de inhibidor menores a 616 mg/L de D-
limoneno, se obtienen valores de Km = 1,144 mg/L, Vmax por debajo de 112 mg/Lh, Kii
en el intervalo de 330 — 4,500, y Kic alrededor de 890 mg/L. Cuando se utilizan dosis
por arriba de 952 mg/L de inhibidor, el valor de Km es igual a 968 mg/L, Vmax ap
disminuye con relacion a Vmax del control y los valores de las constantes Kii = Kic = Ki=
ICso = 690, 261 y 191 mg/L para 952, 1,904 y 2,856 mg/L de D-limoneno,

respectivamente.

Se observa un efecto de inhibicion por la presencia de D-limoneno en el efluente citrico,
ya que no se empled pretratamiento para la eliminacion de este aceite esencial,
existiendo un efecto de decaimiento en los parametros evaluados. Sin embargo, el
tratamiento de efluentes citricos por medio de digestion anaerobia se puede
implementar a nivel piloto e industrial por medio de un RAH para generar y aprovechar

una fuente de energia renovable como el biogas.

Vi



ABSTRACT

ANAEROBIC DIGESTION OF CITRUS INDUSTRY EFFLUENTS

Prepared by: M.C. Erik Samuel Rosas Mendoza

Directed by: Dr. Alejandro Alvarado Lassman

The main objective of this research is to develop and model the effluent treatment
processes of the citrus industry using an Anaerobic Hybrid Reactor, minimizing the
inhibitory effect of D-limonene. The specific objectives are: 1) to design, build, start and
operate a hybrid anaerobic reactor for the treatment of effluent from the citrus industry,
2) to carry out batch tests at different extreme concentrations of D-limonene as an
inhibiting agent, based on the case study of an industrial effluent, to understand its
mechanism of inhibition and influence in the treatment of a citrus effluent and 3) to
obtain the biokinetic parameters of the models of noncompetitive and noncompetitive
inhibition mixed in the liquid phase that represent the inhibition by D-limonene.

An Anaerobic Hybrid Reactor was used, consisting of two sections, in the upper part a
fixed bed and in the lower part a reverse fluidized bed. A silica sand called
Extendosphere™ with a diameter of 170 um, a specific surface area of 20,000 m?/m?3
and a density of 0.69 kg/m? as the support medium was used. The reactor was kept in
aroom at a controlled temperature of 35 + 2 °C. To measure the inhibition effect caused
by D-limonene in the anaerobic digestion of effluents from the citrus industry, eight
batch or kinetic degradation tests with different concentrations of D-limonene (308, 616,
952, 1,904 and 2,856 mg/L) as an inhibitor were developed, with substrate/biomass
ratio around 0.35 in mesophilic conditions. The biokinetic coefficients Km, Vmax, km ap,
Vmax ap, Kii and Kic for Michaelis — Menten and noncompetitive inhibition mixed models

were determined.

Vi



In continuous mode during 70 days at high organic loading rate (8 gDQO/Ld) the AHR
was operated, using a citrus effluent of orange. The pH values were close to 7,
removals of total COD and soluble COD of 75 and 85% were obtained, respectively;
removals of ST and SV of 42 and 53% were achieved, respectively and finally methane
yields around 0.15 LCH4 at STP/gDQOrem were obtained. In batch mode, when D-
limonene was supplied in concentrations of 0, 308, 616 and 952 mg/L, pH values of
6.92, 6.84, 6.80 and 6.61 were obtained; 82, 71, 60 and 57% of soluble COD were
removed; biogas volumes of 313, 277, 244 and 195 mL with methane yields of 0.260,
251, 248 and 0.210 LCH4 at STP/gDQOrem, Were achieved, respectively. By increasing
the concentrations of inhibitor to 952, 1,904 and 2,856 mg/L, the pH tended to
acidification reaching 6.40, 6.30 and 6.04; the soluble COD removals decreased to 58,
47 and 34%, respectively. And when they stopped giving doses of inhibitor, the pH
managed to increase its levels to 6.56, 6.44 and 6.44; while the soluble COD reached
60, 43 and 23% of removal. For biokinetic coefficients: in inhibitor concentrations less
than 616 mg/L of D-limonene, Km = 1,144 mg/L, Vmax below 112 mg/Lh, Kii in the range
of 330 — 4,500, and Kic around 890 mg/L. Using doses above 952 mg/L of inhibitor, the
value of Km is equal to 968 mg/L, Vmaxap decreases in relation to Vmax of the control and
the values of the constants Kii = Kic = Ki = ICso = 690, 261 and 191 mg/L for 952, 1,904

and 2,856 mg/L of D-limonene, respectively.

An inhibition effect is observed due to the presence of D-limonene in the citrus effluent,
since pretreatment was not used for the elimination of this essential oil, there being a
decay effect in the parameters evaluated. However, the treatment of citrus effluents by
means of anaerobic digestion can be implemented at the pilot and industrial level
through a AHR to generate and take advantage of a renewable energy source such as

biogas.
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INTRODUCCION

México es uno de los principales productores de citricos, ocupa el cuarto lugar a nivel
mundial con aproximadamente 7.4 millones de toneladas anuales, de las cuales 4.08
toneladas corresponden a naranja (SIAP, 2015). Para México, la citricultura es una
actividad de gran importancia dentro de la fruticultura nacional, la geografia productiva
se encuentra bien definida, 91% de la produccion total esta concentrada en sélo 10
estados (SIAP, 2015). Veracruz es el principal productor de citricos aportando el 47%
de la produccion total del pais y el 49% de la produccion nacional de naranja (SIAP,
2015). Derivado del procesamiento de estos productos, se desechan grandes
volumenes de efluentes con altas cargas de materia organica y bajos niveles de pH,
por lo que su tratamiento inadecuado y disposicién final provocan cambios
fisicoquimicos en suelos y cuerpos receptores de aguas, teniendo un impacto negativo
en el medio ambiente. De acuerdo con datos obtenidos, una planta procesadora de
citricos ubicada en la parte norte del Estado de Veracruz, por cada tonelada de naranja
procesada se desechan de 0.79 a 1.25 m? de efluentes industriales (Rosas-Mendoza
et al., 2017). Mientras que otras investigaciones reportan que por cada tonelada de
fruta procesada se generan de 158 a 3 m® de agua residual (Koppar vy
Pullammanappallil, 2013; Antonio-Quaia, 2011), estos volimenes varian dependiendo
de las condiciones de operacién de cada planta. Aunado a esto, la industria citricola
presenta graves problemas sociales debido a la generacion de malos olores y
atraccion de vectores por los grandes volumenes de residuos que genera. Como
consecuencia, esta industria sufre problemas econémicos por pago de elevadas

multas debido a los impactos negativos en cuerpos receptores de aguas y en suelos.

Por sus caracteristicas fisicoquimicas, este tipo de efluentes son viables para tratarse
por medio de digestién anaerobia buscando reducir su carga organica contaminante,
ademas de obtener un producto con valor agregado como el biogas. La digestion
anaerobia puede ser definida como la conversion biologica de la materia organica a

una variedad de productos finales como el biogas, el cual esta constituido por metano,




diéxido de carbono, nitrégeno, hidrégeno, acido sulfhidrico y oxigeno (Speece, 1983;
Nutiu, 2014). La degradacién de la materia organica tiene lugar en 3 etapas: hidrélisis,
acidogénesis y metanogénesis hasta la obtencién de biogas (Gerardi, 2003). Para que
el proceso de digestién anaerobia se lleve a cabo adecuadamente, se deben mantener
controlados parametros como temperatura, pH, concentracion de sustrato,
concentracion de nutrientes, (Behera et al., 2010; Jeong et al., 2010) y concentracion

de compuestos tdxicos como el D-limoneno (Garcia-Gonzalo et al., 2013).

Los usos potenciales del biogas incluyen: calefaccidon, generacion combinada de calor
y electricidad, combustible de transporte 0 como mejorador de la calidad de gas natural
para diversas aplicaciones (P6schl et al., 2010; SENER, 2015; Surendra et al., 2014;
Markou et al., 2017). La composicion del biogas varia dependiendo del sustrato a
degradar, en general, el biogas contiene en 50 - 75% de CHa y 25 - 50% de COz2 junto
con otros componentes como vapor de agua (H20), acido sulfhidrico (H2S) y el
amoniaco (NHs). El CHa es el Unico compuesto del biogas que contribuye con un
aporte energético. Por ejemplo, 1 m® de biogas a temperatura y presion de estandar
que contiene 60% de CHa tiene un poder calorifico de 21.5 MJ (equivalente a 5.97 kWh
de electricidad) comparado con 1 m3 de CH4 a temperatura y presion de estandar que
tiene un poder calorifico de 35.8 MJ (equivalente a 9.94 kWh de electricidad) (Muylaert
et al., 2000).

Se han realizado algunas investigaciones empleando reactores anaerobios para el
manejo de altas cargas organicas, Alvarado-Lassman et al. (2008) utilizaron un reactor
de lecho fluidizado inverso con biopelicula para la degradaciéon de un efluente
proveniente de una cerveceria, alcanzado cargas organicas superiores a 70 gDQO/Ld
y obteniendo remociones de DQO superiores al 90% con rendimientos de metano
cercanos 0.3 LCHs4 a TPS/gDQOrem. Rico et al. (2015), realizaron el tratamiento de
suero de leche y fraccion liquida de estiércol vacuno en un reactor de flujo ascendente
a una carga organica de 28.7 gDQO/Ld, logrando remociones de DQO de 95.1% y

rendimientos de metano de 0.34 LCH4 a TPS/gDQOrem. A su vez, también se han




reportado algunos trabajos de digestion anaerobia utilizando residuos liquidos y
sélidos citricos como: Siles et al. (2007), realizaron la digestion anaerobia de un agua
residual proveniente del prensado de céscara de naranja, donde se alcanzd un
rendimiento de metano de 295 mLCH4 a TPS/gDQO removido, eliminando con un
pretratamiento el D-limoneno presente en el agua residual. Martin et al. (2010),
realizaron la biometanizacion de cascara de naranja eliminando con un pretratamiento
el D-limoneno presente, obteniendo 0.27 - 0.29 LCH4 a TPS/gDQOadicionada. Calabro et
al. (2016), obtuvieron 370 LCH4 a TPS/kgSV en condiciones mesofilicas en la
biometanizacidén de cascara de naranja, utilizando diferentes concentraciones de D-

limoneno.

Algunas investigaciones indican que la digestién anaerobia con efluentes citricos es
dificil de llevar a cabo por la presencia de D-limoneno y por las altas concentraciones
de materia organica, por tal motivo han optado por: utilizar reactores convencionales y
con cultivos en suspension, eliminar el D-limoneno del agua residual mediante
pretratamiento y operar los reactores a Cva menores a 5 gDQO/Ld en modo semi-
conitnuo y batch a tiempos de residencia hidraulica mayores a un dia (Valdés et al.,
1994; Martin et al., 2010b; Koppar y Pullamimanappallil, 2013).

Esta investigacion tiene como objetivo principal desarrollar y modelar los procesos de
tratamiento de efluentes de la industria citricola mediante un reactor anaerobio hibrido,
minimizando el efecto inhibidor del D-limoneno. Como obijetivos particulares: 1)
disefiar, construir, arrancar y operar un Reactor Anaerobio Hibrido para el tratamiento
del efluente proveniente de la industria citricola, 2) realizar pruebas en modo batch a
diferentes concentraciones extremas de D-limoneno como agente inhibidor, tomando
como base el caso de estudio de un efluente industrial, para comprender su
mecanismo de inhibicidon e influencia en el tratamiento de un efluente citrico y 3)
estimar los parametros biocinéticos de los modelos de inhibicibn no competitiva y no

competitiva mixta en la fase liquida que representen la inhibicion por D-limoneno.




Las aportaciones que se ofrecen son: 1) una alternativa de tratamiento de los efluentes
de la industria citricola basada en la utilizacion de un Reactor Anaerobio Hibrido
aprovechando su capacidad en el manejo de altas cargas organicas y su configuracion
espacial para minimizar los efectos inhibitorios del D-limoneno y 2) un estudio cinético
detallado para la comprension y optimizacion del proceso de tratamiento de efluentes
citricos, mediante la estimacion de parametros biocinéticos de un modelo matematico

de inhibicién para digestion anaerobia utilizando D-limoneno como agente inhibidor.




ESTADO DEL ARTE

Se han desarrollado diversas aplicaciones y dispositivos para la digestion anaerobia

de una amplia variedad de sustratos (aguas residuales), sin embargo; no se ha

presentado algun trabajo que conjunte la degradacion de un sustrato dificil de tratar

biolégicamente como los efluentes citricos debido a la presencia de D-limoneno que

es un inhibidor natural y constituyente de los citricos, con el manejo de altas

concentraciones del mismo sustrato.

Tabla 1. Evolucion del estado del arte en reactores para el tratamiento de aguas residuales.

Reactores convencionales

Reactores de alta carga

3 . Koppar y Alvarado- .
Valdés et al. Martin et al. _ ) Rico et al. Presente
Autor/Afo Pullamimanappallil Lassman et al. )
(1994) (2010b) (2015) trabajo
(2013) (2008)
) . ) Tanque Flujo estacionario . ) Reactor
Tipo de Lecho fijo de flujo Lecho fluidizado Flujo .
completamente descendente de ) Anaerobio
reactor ascendente . . ) . inverso ascendente o
agitado biopelicula fija Hibrido
Tubos
) ) poliméricos /
Soporte Anillos Raschig Extendosphere
Extendospher
e
Operacion Semicontinuo Batch Continuo Continuo Continuo Continuo
Escala Laboratorio Laboratorio Laboratorio Laboratorio Laboratorio Laboratorio
Residual diluido Agua residual del _ Suero de leche y
) Agua residual del o
de jugo proceso de i fraccién liquida o
Sustrato proceso de prensado De cerveceria y Efluente citrico
concentrado de prensado de ) de estiércol
. . de naranja
naranja naranja vacuno
Cloruro férrico y
Pretrata- Sulfato de o
. No n No poliacrilamida No
miento aluminio
cationica
Nutrientes Si Si Si Si Si
Cva
0.312 -4.175 1.5-59gDQO 0.51 >70 28.7 8
(gDQO/Ld)
T (°C) 37 55 35 35 35
TRH (dias) 1-4 2-3 16 <1 1.3 <1
DQO rem
775 -97.2 84 >90 95.1 75-85
(%)
Y (LCH4/ g
0.3-0.381 0.297 0.238 ~0.3 0.34 0.15
DQOrem)




En la Tabla 1, se muestran las diferentes condiciones de operacién en el uso de
reactores biologicos y se observa que a inicios de la década de los 90’s comienza a
llevarse a cabo el tratamiento de efluentes citricos en reactores convencionales, es
decir; reactores con biomasa en suspension. Mientras que, en reactores de alta carga
implementados una década después, no se habia realizado el tratamiento de efluentes
citricos. Este tipo de reactores al ser de biomasa fija, minimizan los efectos de
inhibicién de cualquier sustancia. El presente trabajo ofrece una novedosa alternativa
para tratar biolégicamente este tipo de efluentes, con altas cargas organicas en
relacion con trabajos anteriores, sin realizar pretratamiento para eliminacion de D-
limoneno y logrando obtener altas remociones de materia organica con altos

rendimientos metano en tiempos menores de tratamiento.

Por otro lado, en términos del estudio de efecto de inhibiciobn que provoca el D-
limoneno en la digestion anaerobia de residuos citricos, Siles et al. (2008) y Martin et
al. (2010b) realizaron estudios cinéticos en la degradacion de agua residual
proveniente de la industria citricola, sin embargo; el fenbmeno de inhibicion lo
atribuyen a la concentracion del sustrato, ya que por pretratamiento eliminaron el D-
limoneno. Mientras que Calabro et al. (2016) y Begofia y Flotats (2016), analizaron el
efecto de inhibicidn, pero en cascara de naranja, suministrando dosis altas de D-
limoneno, sin desarrollar o estudiar algdn modelo mateméatico que represente este

fenébmeno.

En la Tabla 2, se presentan las condiciones experimentales usadas por diferentes
investigadores en la aplicacion de digestion anaerobia de residuos citricos. El presente
trabajo se enfoca en estudiar la inhibicion por D-limoneno en la fase liquida (efluente
citrico), en donde por medio de los datos experimentales, se aplicardn dos modelos
matematicos y asi obtener los coeficientes biocinéticos que permitirAn modelar el

proceso de consumo de sustrato en presencia de D-limoneno.




Tabla 2. Evolucion del estado del arte en el desarrollo de modelos matematicos aplicados a

la digestion anaerobia de residuos citricos.

Siles et al. Martin et al. Begofiay Presente
Autor/Afo Calabro et al. (2016) )
(2008) (2010b) Flotats (2016) trabajo
Tanque Tanque Reactor

Tipo de reactor

complemente

complemente

Biodigestores comerciales

complemente

agitado agitado agitado
Modo de
o Batch Batch Batch Batch Batch
operacion
Escala Laboratorio Laboratorio Laboratorio Laboratorio Laboratorio
Agua residual Agua residual i .
Céscara de naranja |
del proceso de del proceso de ) » ) Céscara de o
Sustrato (codigestion con residuos ) Efluente citrico
prensado de prensado de o naranja
. . municipales)
naranja naranja
Pretratamiento Sulfato de Sulfato de )
N . Si No No
del sustrato aluminio aluminio
Nutrientes
) Si Si Si Si Si
requeridos
Concentracion
o 2-59gDQO 1.5-5gDQO 1.189 g DQO/g ST 0.122 g/kg ~3gDQO
inicial sustrato
Concentracion D- 50 — 3,000 308 — 2,856
. - - 200 — 2,000 mg/L
limoneno mg/kg mg/L
T (°C) 35 35 35y 55 35 35
TRH 48 horas 48 horas 30 dias 28 72 horas
Michaelis —
Modelo Basado en 6
Modelo o ) ) Menten /
) cinético ecuaciones - Experimental o
matematico o . . Inhibicién no
simplificado diferenciales -
competitiva
Parametros Ko, K1, Kz, Ks, Km, Vmax, Km apy
. . KO: Kl y KZ - |C50
biocinéticos Ka, Ks y Kg Vimax ap: Kii Y Kic
Desviacion (exp
<20% <20% - - <18%
vs mod)
Biodegradabilida Mesofilico (cercana a 100)
- 84 " 84 - 95 57 - 82
d (%) Termofilico (70 — 78)
Y en condiciones 0.295 0.297 Mesofilico (0.370 LCH4/gSV) 0.354 - 0.398 0.210-0.260
estdndarde Ty P LCH4/gDQOem LCH4/gDQOem Termofilico (0.300 LCH./gSV) LCH4/gSV LCH4/gDQOem




JUSTIFICACION

La industria citricola ha mantenido un crecimiento continuo en el procesamiento de
jugos naturales y concentrados, lo que conlleva al incremento en la generacion de
residuos solidos y efluentes industriales con altas concentraciones de materia
organica, aunado a esto su bajo nivel de pH, el desequilibrio de nutrientes y las
enormes variaciones en sus flujos han provocado que a la fecha no se tenga una
solucién adecuada para este tipo de contaminantes. De acuerdo con los datos
proporcionados por una planta procesadora de citricos, en México se pueden generar
anualmente alrededor de 1.7 millones de m? de este tipo de aguas residuales, siendo
un dato conservador, de los cuales el estado de Veracruz contribuye con un 59%, lo
que corresponde a 1 millon de m?; seguido por los estados de Tamaulipas (18% =
0.306 millones de m3), Nuevo Ledn (11% = 0.187 millones de m?), San Luis Potosi (5%
= 0.085 millones de m?3), Tabasco (4% = 0.068 millones de m3) y Yucatan (3% = 0.052

millones de m3).

La mayoria de los residuos liquidos de la industria citricola se vierten al suelo y al agua,
lo que provoca cambios fisicos y quimicos, malos olores y contaminacion de las aguas
subterraneas y superficiales, impactando al medio ambiente y afectando la economia
de las industrias procesadoras por pago de multas derivadas de las excesivas cargas
contaminantes, ademas de ser un problema ambiental también es un problema social
por la atraccion de fauna nociva. Aunado a esto, la presencia de D-limoneno puede
dificultar el tratamiento de este tipo de efluentes. La digestidon anaerobia puede resultar
una alternativa viable para el tratamiento de estos efluentes, ya que ha demostrado su
eficacia en la degradacion de diversos residuos solidos y liquidos con la ventaja de la

generacion de biogas como producto de valor agregado.

Ademas de esto y de acuerdo con diferentes investigaciones reportadas, existe la
necesidad de implementar un dispositivo que pueda tratar grandes volimenes de

efluentes citricos en tiempos cortos de residencia hidraulica (menores a un dia) y con




altas cargas organicas (8 gDQO/Ld), obteniendo altas remociones de materia organica
(alrededor del 75%) y considerables rendimientos de metano (0.15 LCHs a
TPS/gDQOrem), sin sufrir efectos importantes por inhibicion de D-limoneno. Por otro
lado, para entender con mayor profundidad la inhibicion provocada por el D-limoneno,
es necesario realizar un estudio cinético que permita observar la degradacion de
materia organica en presencia de este aceite esencial y asi encontrar los parametros

biocinéticos que aplicados a un modelo matematico describan este comportamiento.




APORTACIONES

Las aportaciones de este trabajo son:

Una alternativa de tratamiento de los efluentes de la industria citricola basada en
la utilizacion de un Reactor Anaerobio Hibrido aprovechando su capacidad en el
manejo de altas cargas organicas y su configuracion espacial para minimizar los

efectos inhibitorios del D-limoneno.

Un estudio cinético detallado para la comprension y optimizacion del proceso de
tratamiento de efluentes citricos, mediante la estimacion de parametros
biocinéticos de un modelo matemético de inhibicion para digestiéon anaerobia

utilizando D-limoneno como agente inhibidor.
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HIPOTESIS

Con base en el conocimiento de las cinéticas de degradacion de contaminantes en
presencia de inhibidores tales como D-Limoneno y la evaluacion de los parametros
que la afectan como temperatura, pH, concentracion de contaminantes y generacion
de biogas, es posible modelar y disefiar procesos eficientes para la remocion de

contaminantes en los residuos generados por la industria citricola
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OBJETIVOS

General

Desarrollar y modelar los procesos de tratamiento de efluentes de la industria citricola
mediante un Reactor Anaerobio Hibrido, minimizando el efecto inhibidor del D-

limoneno.

Particulares

1. Disefar, construir, arrancar y operar un Reactor Anaerobio Hibrido para el

tratamiento del efluente proveniente de la industria citricola.

2. Realizar pruebas en modo batch a diferentes concentraciones extremas de D-
limoneno como agente inhibidor, tomando como base el caso de estudio de un
efluente industrial, para comprender su mecanismo de inhibicion e influencia en el

tratamiento de un efluente citrico.

3. Estimar los parametros biocinéticos de los modelos de inhibiciébn no competitiva y
no competitiva mixta en la fase liquida que representen la inhibicion por D-

limoneno.
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CAPITULO 1 FUNDAMENTOS TEORICOS

1.1 PRODUCCION DE CITRICOS MUNDIAL

Los dos mayores productores de citricos son Brasil y Estados Unidos, participando
respectivamente con el 21.4% y 12.5% de la produccion mundial. Siguen en orden de
importancia China, México, Espafia e India, representando en conjunto el 27.6 % del
total mundial Otros productores que merecen mencionarse son Iran, Argentina, Egipto
y Turquia (Martin et al., 2010a; Viuda-Martos et al., 2011). Se podra advertir que,
aunque la citricultura se extiende entre varios paises, la produccion y el comercio

revelan un cierto grado de concentracion.
1.2 CONSUMO DE PRODUCTOS CITRICOS EN MEXICO

La demanda de jugos tanto en Estados Unidos como en México esta ligada de manera
directa al nivel de ingresos de sus consumidores, donde a mayor ingreso mayor
consumo del producto. Para el caso de México, se ha identificado que la clase social
baja, lo consume en los hogares como jugo recién exprimido, la clase media lo
consume en hogares, restaurantes y puestos ambulantes y la clase alta tiene la
posibilidad de adquirirlo ya procesado para ser consumido en sus hogares, lo que
corresponde al 59.13, 39.16 y 1.71% respectivamente de la poblacion (INEGI, 2015).
Es importante hacer mencion que los cambios en los estilos de vida reflejan que la
poblacion tiende a ocupar menos tiempo en la preparacion de sus alimentos, lo que ha
repercutido en el aumento de la demanda de los jugos procesados. Bajo este
escenario, México tendria que aumentar sus exportaciones actuales de jugo en cerca
del 100 % en los préoximos 10 afos y aumentar su capacidad instalada de
procesamiento a un ritmo de 1 juguera de 30,000 |b (13,607.77 kg) de evaporacion
cada dos afios. Es evidente que lo anterior exige una importante accion de fomento
tecnoldgico, orientada a mejorar la productividad y la disponibilidad de la materia prima
a procesar, ademas de buscar alternativas para la disposicion final de los residuos

sélidos y efluentes generados durante el procesamiento de productos citricos.
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CAPITULO 1 FUNDAMENTOS TEORICOS

1.2.1 Produccién de citricos en México

Los citricos constituyen un producto agricola basico en México y forman parte
importante de la dieta de la poblacion. Se estima que de la actividad citricola nacional
dependen mas de 90,000 familias mexicanas, quienes desarrollan su actividad en
571,959.77 ha sembradas de las cuales se cosecha el 90.52%, generando
7,897,980.75 T de naranja, limon, pifia, toronja y tangerina, con un valor de produccién
de 1,023,123.69 USD, de acuerdo a los datos mas recientes del afio 2013 de la
Secretaria de Agricultura, Ganaderia, Desarrollo Rural, Pesca y Alimentacion, México
(SIAP, 2015). En la Figura 1.1 se observa la distribucion geogréfica y en orden de

produccion de citricos de los estados lideres en México.

Veracruz
Tamaulipas
Michoacan

San Luis Potosi
Nuevo Lebn

abhwpnPE

Figura 1.1. Principales estados productores de citricos en México.

La naranja es el producto citrico mas cosechado, ya que entre los afios 2009 y 2013
representd el 54.66% en promedio de la produccion total, lo cual corresponde a
4,080,310.21 T producidas, le siguen en orden de produccion porcentual limon, pifia,

toronja y tangerina como se indica en la Figura 1.2. México tuvo una produccién de

15



CAPITULO 1

FUNDAMENTOS TEORICOS

citricos en los dltimos 5 afios de 7,460,412.69 T promedio, alcanzando la mayor

produccion en 2013 con 7,897,980.75 T como se muestra en la Tabla 1.1.

Figura 1.2. % de produccién de citricos en México del afio 2009 al 2013.

10.00 %

27.27 %

Naranja

.56 %

Limon

2.52 %

Pifa

54.66 %

Toronja = Tangerina

Tabla 1.1 Produccién de citricos en México de 2009 a 2013. (SIAP, 2015).

. NARANJA LIMON PINA  TORONJA TANGERINA  TOTAL
(M (M) Q) (M) (M) (M
2009 4,193,484.44 1,966,344.75 749,395.58 431,670.85 218,365.00 7,559,260.62
2010 4,051,631.61 1,891,403.15 701,740.48 400,933.86 195,934.84 7,241,643.94
2011 4,079,677.74 2,132,921.78 742,926.34 397,266.70 175,229.80 7,528,022.36
2012 3,666,789.65 2,055,208.89 759,976.18 415,470.85 177,710.21 7,075,155.78
2013 4,409,967.62 2,120,612.50 771,941.85 425432.97 170,025.81 7,897,980.75
PROMEDIO | 4,080,310.21 2,033,298.21 745,196.09 414,155.05 187,453.13 7,460,412.69
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1.2.2 Produccién de citricos en Veracruz

El Estado de Veracruz es el principal productor de citricos en México, en 2013 genero
3,700,724.73 T del total nacional siendo la mayor produccion de los ultimos 5 afios
correspondiendo al 46.86%, seguido de los Estados de Tamaulipas, Michoacan, San
Luis Potosiy Nuevo Leon. En los afios anteriores de 2009 a 2012 produjo 46.88, 46.55,
45.65 y 46.77% de lo generado por el pais, lo cual significa que por afio en promedio

aporta 3,472,258.07 T. Esta tendencia se puede observar en la Figura 1.3.

De 2009 a 2013 produjo en promedio: tangerina (89.84%), pifia (71.42%), toronja
(60.05%), naranja (48.92%) y limoén (25.88%) del total de la produccion nacional como
se puede ver en la Figura 1.4.

4,000,000

3,500,000

3,000,000
2,500,000
: 2,000,000
1,500,000
1,000,000
500,000

5 ] O Cl O =

2009 2010 2011 2012 2013
Aio

Produccion (T)

mTotal mNaranja ®Limoén Pifia Toronja m Tangerina

Figura 1.3. Produccion de citricos en Veracruz de 2009 a 2013. (SIAP, 2015).
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Figura 1.4. % de produccion de citricos en Veracruz de 2009 a 2013 respecto a la produccion
nacional.

1.3 SUMINISTRO Y DISTRIBUCION NACIONAL DE PRODUCTOS CITRICOS

Los tres principales productos citricos en México son naranja, limoén y toronja, de 2010
a 2013 del suministro (lo cual incluye la produccion nacional y la importacién) en 2013
se alcanzaron los niveles mas altos en la produccién de naranja y toronja siendo
4,428,000.00 y 427,000.00 T respectivamente, mientras que para el limén en 2011 se
alcanzaron 2,135,000.00 T como méximo, esto se puede ver en la Figura 1.5.
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Figura 1.5. Suministro de productos citricos en México de 2010 a 2013. (USDA FAS, 2015a;
2015b; 2015c).

El suministro se divide en tres partes destindndose para exportacion, procesamiento
(industrializacion) y consumo fresco. De estos productos, el limén es él que se exporta
en mayor medida promediando 24.85%, seguido de la toronja 4.34% y de naranja
0.57%. En términos de procesamiento, de naranja se destiné el 25.20% en promedio,
de toronjay limon 21.43 y 15.56% respectivamente. La mayor parte del suministro de
citricos se destina para su consumo fresco en hogares como se puede observar en la
Figura 1.6, siendo 74.24, 74.23 y 59.59% de toronja, naranja y limén respectivamente.
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Figura 1.6. Distribucién de citricos en México de 2010 a 2013 en materia de exportacién,
procesamiento y consumo. (USDA FAS, 2015a; 2015b; 2015c).

1.4 PROCESAMIENTO DE CITRICOS

La industria del procesamiento de citricos es reciente en México, la primera planta
procesadora de jugos concentrados (naranja) se instalé en Montemorelos, Nuevo Leon
en el afio 1972. Para 1980 existian 9 plantas en el pais y entre 1990 y 1991 ya habia
22 plantas (Gémez, 1997). Las plantas que se encuentran procesando jugo
concentrado en la zona oriental de México (Golfo de México), de variedades de
naranja, lima persa, limon italiano, tangerina y toronja se encuentran en los estados de
Tamaulipas, Nuevo Leon, San Luis Potosi, Veracruz, Tabasco y Yucatan, siendo las
siguientes: Citrex, Citrhus Tabasco, Citrofrut, Citromax, Juguera Allende S.A. de C.V,,
Procimart, Procitrus, IQC, Citrotam y Unidn de Ejidos (SAGARPA, 2015).
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Veracruz es el lider en el procesamiento de citricos (capacidad de molienda) con

800,000 T/afo, contando con 7 plantas procesadoras, seguido de Tamaulipas y Nuevo

Ledn con 2 plantas respectivamente y San Luis Potosi, Tabasco y Yucatan con 1 planta

cada estado como se puede observar en la Tabla 1.2.

Tabla 1.2. Capacidad de molienda de citricos, México 2009. (SAGARPA, 2015).

Estado Planta T/afio
Citrex, Martinez de la Torre 200,000
Citrofrut, San Rafael 199,000
IQC, Alamo 147,000

Veracruz Procitrus, Alamo 70,000
Procitrus, Papantla 70,000

Citromax, Alamo 60,000

Citrofrut, Alamo 54,000
Tamaulipas Procimart, Ciudad Victoria 165,000
Citrotam, Ciudad Victoria 80,000

Citromax, Montemorelos 90,000

Nuevo Ledn

Juguera Allende, Allende 54,000

San Luis Potosi Citrofrut, Huixihuallan 68,000
Tabasco Citrhus Tabasco, Huimanguillo 55,000
Yucatan Unién de Ejidos, Akil 41,500

Subtotal

(T/afo)

800,000

245,000

144,000

68,000
55,000
41,500

Total (T/afo)

1,353,500

En 2009 la produccién de citricos destinados a su procesamiento era inferior a la

capacidad de molienda de las plantas procesadoras, por lo que se atribuyeron dos

razones para la subutilizacion de las plantas procesadoras de citricos: 1) no existia

una integracion entre la produccion de materia prima y proceso de transformacion y 2)

México improvisé el desarrollo de su industria citricola (Gomez, 1997).
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1.4.1 Naranja. Principal producto citrico y su procesamiento

La evolucion en el procesamiento de naranja en México ha sido muy notoria, en 2009
la zona oriental tenia la capacidad para procesar 855,000 T/afio de naranja, del
suministro de los afios 2000 al 2008 para la industria se destind en promedio el 12%
(485,120 T/afno), para consumo 87% y para exportacion 1% (SAGARPA, 2015),
observandose una subutilizacion en la capacidad de procesamiento. De los afios 2010
al 2013 el panorama cambi6, en promedio para la industria se destind el 25.20%
(1,027,215 T/afo) del suministro de naranja, para consumo 74.23% y para exportacion
0.57% (USDA FAS, 2015a; 2015b; 2015c) como se puede ver en la Figura 1.7. Se nota
gue si se toma como referencia la capacidad de procesamiento de 2009 existe una
superutilizacion, por lo que la industria citricola se ha visto rebasada y tiene la

necesidad de incrementar su capacidad de procesamiento de naranja.
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Figura 1.7. % de naranja destinada a su procesamiento de 2000 al 2013. (USDA FAS,
2015a; 2015b; 2015c)
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Para su industrializacién, en 2013 se alcanz6 el 34.10% (1,510,000 T/afo)
aumentando el 11.67% respecto al afio anterior, haciendo notar la alta demanda que
el sector industrial esta teniendo para el procesamiento de naranja, por lo que el
consumo de naranja en fresco disminuyo al 65.20% respecto a 2012; en materia de
exportacion se mantuvo sin mayor variacion en 0.7% (USDA, 2015). Es sabido que
actualmente una sola planta ubicada en la Zona Norte del Estado de Veracruz tiene la
capacidad de procesar 285,000 T/afio de naranja, esto significa el 18.87% de la

cantidad anual destinada al procesamiento de este producto.

De la naranja se obtienen diversos productos como: jugo fresco, jugo concentrado,
aceites, aromas y cascara como se puede observar en la Figura 1.8. Para la extraccion
de jugo, aproximadamente del 50 al 60% se convierte en residuo sdlido, el cual esta
compuesto de cascara, semillas y membrana (Wilkins et al., 2006; Secretaria de
Economia, 2002) y el 50% es jugo concentrado (Rezzadori et al., 2012). De 1 T de
naranja se obtienen, 75.70 L de jugo concentrado a 65 °Brix; 1.95 kg de aceite esencial
y 100 kg de alimento para ganado (SARH y BANCOMEXT, 1986).

Derivado de la demanda de este producto y por la naturaleza del proceso, se generan
grandes cantidades de aguas residuales y residuos sélidos, alrededor de 8 a 20
millones de T/afio en el mundo (Rezzadori et al., 2012). La industria de los alimentos
en México descarga 93,000,000 m? de agua residual por afio (SEMARNAT, 2015), de
estos; la industria citricola aporta el 1.3% que corresponde a 1,200,000 m¥/afio, con
este volumen se alcanzarian a satisfacer las necesidades de uso de agua de 3.3

millones de mexicanos por dia.
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Figura 1.8. Diagrama de proceso de la naranja. (SAGARPA, 2015; Juguera Allende, 2015;
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1.5 CONTAMINACION DE LA INDUSTRIA CITRICOLA

El interés social por la conservacion del medio ambiente ha resultado en la aparicion
de legislaciones ambientales més severas y cambios de politica fiscal que buscan
impulsar a la industria quimica y reducir su impacto ambiental. Por tal motivo, esta
ganando interés la utilizacion de residuos agroindustriales, como materia prima de bajo
costo, para la obtencién de productos quimicos finos por biotransformacion. Esta
opcién de transformar desechos en nuevas materias primas se perfila como una
alternativa atractiva para obtener compuestos que son econdémica 0 técnicamente

inviables de conseguir por sintesis quimica tradicional.

El sureste de México es una de las principales regiones productoras de citricos del
pais, donde se genera un gran volumen de desechos solidos de citricos (cascara) y
efluentes industriales con alta carga organica. Estos desechos provienen de la
obtencion de jugos y, normalmente, se vierten a tiraderos a suelo abierto, campos de
riego o cuerpos hidricos, por lo que genera un problema serio de contaminacion. Esta
situacion hace deseable el aprovechamiento de los desechos para la generacion de
productos de alto valor agregado, como la obtencion de aceites esenciales que se
extraen de las células localizadas en el flavedo (parte externa coloreada de la cascara)
de los frutos citricos. Los aceites esenciales de citricos estdn compuestos en su

mayoria por terpenos.
1.6 TERPENOS Y LIMONENO

Los terpenos son metabolitos secundarios de plantas que son producidos como
mecanismos de defensa contra microorganismos e insectos, ademas de sus
propiedades polinizador-atractiva (Gershenzon y Dudareva, 2007). Son los principales
componentes de los aceites esenciales y son ampliamente utilizados en la industria de
los aromas. Los terpenos pueden ser sometidos a procesos de transformacion

microbiana con el fin de lograr conversiones a compuestos de interés comercial, se
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pueden incorporar en la formulacién de alimentos, cosméticos, higiene y productos
para el hogar, actuando no s6lo como aromatizantes (Bauer et al., 2001), pero también
como agentes antibacterianos (Griffin et al., 1999; Bakkali et al., 2007). La mayoria de
estas transformaciones microbianas han sido realizadas sobre monoterpenos, como

el limoneno.

El limoneno es una sustancia natural que se extrae del aceite de las cascaras de
los citricosy que da el olor caracteristico a los mismos. Pertenece al grupo de
los terpenos, en concreto al de los limonoides, que constituyen una de las mas amplias
clases de alimentos funcionales y fitonutrientes, funcionando como antioxidantes.
Posee un centro quiral, concretamente un carbono asimétrico. Por lo tanto existen
dos isébmeros opticos: el D-limoneno y el I-limoneno. La nomenclatura IUPAC correcta
es R-limoneno y S-limoneno, respectivamente, pero se emplean mas los prefijosd y I.
El limoneno puede ser destilado de este aceite por diferentes técnicas y usado en

alimentacion y como desengrasante natural (Virot, 2008).
1.6.1 D-limoneno y sus propiedades

El limoneno es un liquido incoloro a temperatura ambiente. La pureza del D-limoneno
comercial es  aproximadamente del 90-98%, las impurezas  son
principalmente monoterpenos. Al tratarse de dos isémeros, sus olores son distintos ya
que el D-limoneno huele a limén mientras que el I-limoneno huele a pino (World Health
Organization, 1998). El componente D-limoneno es el mayor constituyen de aceites
esenciales de frutas citricas (Espina et al.,, 2011; Fisher y Phillips, 2008). La

concentracion tipica de D-limoneno en jugo de naranja es 100 ppm (Sun, 2007).

El limoneno es inflamable a una temperatura superior a 48 °C, pero no toéxico. Su
solubilidad en agua es muy baja, siendo su densidad de 0.84 g/mL, ver Tabla 1.3. Debe
mantenerse en un lugar fresco, seco y bien ventilado, fuera de la luz solar directa y el

envase perfectamente cerrado para evitar su oxidacion.
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Tabla 1.3. Propiedades del D-limoneno.

CH3 Formula molecular CioH1se
Masa atémica 136.21 g/mol
Densidad 0.84 g/mL
Solubilidad en agua Ninguna
Punto de ebullicion 178 °C
Punto de fusion -75°C
: Punto de inflamacion 48 °C
/;\\-\ Temperatura de autoignicion 237 °C
H3C CH,

Toxicidad: El limoneno y sus productos de oxidacion son irritantes respiratorios y de
la piel. La mayoria de los casos de irritacion se deben a exposicion industrial a largo
plazo al compuesto puro, como en el desengrasado o preparacion de pinturas. No hay
evidencia de carcinogenicidad o genotoxicidad en seres humanos. Ademas, el
limoneno puede ser oxidado en ambientes hiumedos a carvona, que se trata de una
sustancia toxica. El D-limoneno es biodegradable, pero debido a su bajo punto de

inflamacion, debe ser tratado como residuo peligroso para su eliminacion.

Usos: Debido a su sabor citrico, el D-limoneno se emplea como un agente
aromatizante en perfumes, cremas, jabones, productos de limpieza del hogar y en
algunos productos alimenticios tales como bebidas de frutas y helados (Bakkali et al.,
2008). Ademas, el D-Llimoneno se ha encontrado que posee propiedades como
antifungico (Chee et al., 2009 y Dambolena et al., 2008), bacteriostatico (Jaroenkit et
al., 2011; Vuuren y Viljoen, 2007) y bactericida (Zukerman, 1951).

En los ultimos afios ha adquirido una singular importancia debido a su demanda

como disolvente biodegradable. Aparte de disolvente industrial también tiene
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aplicaciones como componente aromatico y es ampliamente usado para sintetizar

nuevos compuestos.

Puesto que es un derivado de los citricos, el limoneno se considera un agente de
transferencia de calor limpio y ambientalmente inocuo con lo cual es utilizado en

muchos procesos farmacéuticos y de alimentos.

El limoneno esta encontrando un amplio uso en la industria de productos de limpieza
del hogar, industria alimentaria y cosmética, en parte, porque su aroma es agradable.
También es usado, por ejemplo, en disolvente de resinas, pigmentos, tintas, pinturas,
en la fabricacion de adhesivos, como aditivo en fragancias, en fluidos refrigerantes,
como control de olores, etc. También es usado por las industrias farmacéutica y
alimentaria como aromatizante y para dar sabor, siendo usado, por ejemplo, en la
obtencién de sabores artificiales de menta y en la fabricacién de dulces, goma de

mascar, bebidas y especias.

El limoneno también es utilizado como insecticida para repeler o matar hormigas,
pulgones, cochinillas, moscas, &caros, cucarachas, avispas, rosales, plantas
ornamentales ya que no es toxico para los seres humanos y animales domeésticos, ni
perjudicial para la jardineria, plantas de interior ni para el medio ambiente, por lo que
se puede usar en hogares, oficinas y colegios. Siendo la composicién del insecticida:
D-limoneno, un disolvente hidrofilo no tdéxico y un agente emulsionante no toxico para

poder solubilizar el D-limoneno en dicho disolvente (Tor Mc Partland, 2004).

El hecho de que tenga tan poca miscibilidad con el agua significa que es empleado
como desengrasante flotante para uso en estaciones de bombeo de aguas residuales

y como desengrasante de piezas y de tanques de inmersién. En aplicaciones
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desengrasantes, su relativamente alto poder de disolvente implica el uso de pequeios

volumenes.

1.6.2 Composicion quimica de aceites esenciales

El procesamiento de frutos citricos resulta en la generacion de cascaras y residuos de
membrana como fraccion de residuos primarios; esto constituye aproximadamente el
40-50% de la masa humeda de la fruta. Las cascaras son una fuente potencial de
aceite esencial (Braddock, 1999) y el rendimiento de aceite es de 0.5 a 3.0 kg/ton fruta
(Sattar y Mahmud, 1986).

La composicion de la mezcla terpénica varia en funcion de la tipologia de los citricos
examinados. De cualquier forma, la mezcla de cada tipologia se encuentra en
diferentes proporciones compuesto por: limoneno, alfa-pineno, beta-pineno, mirceno,

linalol y terpineno.

De acuerdo con los resultados de Naseem et al., (2012), la composicion quimica de
aceites esenciales en cascara de naranja dulce fue D-limoneno 95.62%, beta-mirceno
2.78%, alfa-pineno 0.75%, acetato de n-octilo 0.32%, beta-pineno 0.2% y beta-

farneseno era 0.09%.

1.7 CLASIFICACION DE LOS TRATAMIENTOS DE AGUAS RESIDUALES

Los contaminantes presentes en el agua residual pueden eliminarse por medios
fisicos, quimicos y biolégicos. Los métodos individuales de tratamiento se suelen,

clasificar en operaciones fisicas unitarias, procesos quimicos unitarios y procesos

bioldgicos unitarios (Metcalf y Eddy, 1985)
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1.7.1 Operaciones fisicas unitarias

Predomina la aplicacion de fuerzas fisicas. Dado que la mayoria de estos métodos han
evolucionado directamente de las primeras observaciones de la naturaleza efectuadas
por el hombre, fueron los primeros en ser usados en el tratamiento del agua residual.
El desbaste, mezclado, floculacion, sedimentacion, flotacion vy filtracion son

operaciones unitarias tipicas.

1.7.2 Procesos quimicos unitarios

Son meétodos de tratamiento en los cuales la eliminacion o conversion de los
contaminantes es provocado por la adicion de productos quimicos o por otras
reacciones quimicas. La precipitacion, transferencia de gases, absorcion y la
desinfeccidbn son ejemplos de los procesos mayoritariamente utilizados en el

tratamiento de aguas residuales.

1.7.3 Procesos bioldgicos unitarios

En estos métodos se consigue la eliminacién de contaminantes (materia organica) por
medio de la actividad microbiana bioldgica; se usa esencialmente para eliminar las
sustancias organicas biodegradables presentes en el agua residual, estas sustancias
se convierten en gases que pueden escapar a la atmdésfera y en tejido celular bioldgico
gue puede eliminarse por sedimentacion. El tratamiento biolégico se usa también para
la eliminacion del nitrdgeno contenido en el agua residual. En los Estados Unidos y la
Gran Bretafa, el desarrollo historico de las construcciones de ingenieria para el
tratamiento bioldgico de las aguas residuales se inicia, principalmente; con las granjas
de aguas residuales y continla través de los filtros intermitentes de arenay los lechos
de contacto, hasta los filtros goteadores y las unidades de lodos activados. Las aguas
residuales de los sistemas urbanos de drenaje vertidas en los campos podian irrigar y
enriquecer los suelos sedientos de agua y hambrientos de nutrientes. En los depdsitos
arenosos naturales de Nueva Inglaterra, se continud el tratamiento de las aguas
residuales por filtracion intermitente a través de arena en tanto que pudieron

intensificarse los dosificaciones y mejorarse el comportamiento mediante el
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pretratamiento de las aguas residuales aplicadas en tanques de sedimentacion y

finalmente en unidades bioldgicas (Metcalf y Eddy, 1985).
1.8 TRATAMIENTO ANAEROBIO DE AGUAS RESIDUALES

El tratamiento anaerobio se utiliza tanto para las aguas residuales como para la
digestion de lodos. En la digestion anaerobia se produce la descomposicion de la
materia orgéanica en ausencia de oxigeno molecular, teniendo como productos
principales gases como metano (CH4), diéxido de carbono (CO2), pequefias
cantidades de sulfuro de hidrogeno (H2S), mercaptano (RSH) e hidrogeno (H2)
(Ramalho, 1991). El proceso se lleva a cabo en un reactor completamente cerrado y

el agua residual se introduce continua o intermitentemente.

1.8.1 Ventajas del tratamiento anaerobio
Algunas ventajas del tratamiento anaerobio sobre el aerobio son las siguientes:

1. Ya que no se emplea equipo de aereacidén, se produce ahorro de costo de
inmovilizado asi como de consumo energético en el tratamiento anaerobio.

2. El coeficiente de produccién de biomasa Yxs para los procesos anaerobios es
mucho menor que para los sistemas aerobios. Esto significa que se produce menos
biomasa por unidad de reduccion de sustrato (20-150 kg biomasa/kg DQO). Tiene
menor requerimiento de nutrientes (nitrégeno y fésforo).

3. En los procesos anaerobios es posible operar con cargas organicas del influente
superior que para el caso de los procesos aerobios.

4. La produccion de metano en los procesos anaerobios es una ventaja debido a su
valor como combustible. Una parte sustancial de la necesidad energética de los

procesos anaerobios puede obtenerse de los gases emitidos.
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1.9 DIGESTION ANAEROBIA

En habitats naturales en ausencia de oxigeno molecular y de iones nitrato, los
compuestos organicos complejos e insolubles son degradados por los diferentes
grupos de bacterias a través de una variedad de reacciones bioquimicas anaerobias o

fermentativas.

Kleerebezem y Macarie (2003) mencionan que la degradacion de sustratos complejos
en metano involucra una compleja red de microorganismos. La conversion completa a
metano y dioxido de carbono resulta de una reaccion en cadena biolégica, donde un
tipo de microorganismos genera el sustrato consumido por un grupo bacteriano
subsiguiente en la cadena. En la Figura 1.9 se muestra el proceso de digestion

anaerobia.
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Figura 1.9. Proceso de digestion anaerobia.
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En la hidrdlisis los compuestos poliméricos (carbohidratos, proteinas y lipidos) son
degradados via enzimatica a mondémeros mas simples que constituyen el sustrato de
las bacterias acidogénicas. Estas bacterias, fermentan los mondémeros en un nimero
limitado de alcoholes y acidos grasos volatiles (AGV’s). En el siguiente paso de la
reaccion en cadena, las bacterias oxidan los alcoholes y AGV’s a dos principales
precursores del metano que son el acido acético y el hidrégeno molecular. Finalmente,
las bacterias metanogénicas convierten el acido acético e hidrogeno en metano y
diéxido de carbono. Es importante mencionar que los productos de la hidrolisis
dependen del tipo de sustrato con que se aclimatan los microorganismos y de las
condiciones de operacion del reactor (Gavala y Lyberatos, 2001).

La degradaciéon de compuestos organicos por medio de bacterias hidrogeno-
productoras ocurre si se mantiene baja la presion parcial de hidrégeno, esto es; menor
a 10.4 atmoésferas. Por consiguiente, es esencial que el hidrégeno no aumente su
presion parcial. En la cadena, el hidrégeno es consumido y su presion parcial se

mantiene a un valor bajo por las bacterias hidrégeno-consumidoras y metanogénicas.
1.9.1 Parametros de control en el proceso anaerobio

La velocidad limitante de reaccién en la digestibn anaerobia normalmente es la
conversion de acidos grasos volatiles a metano. Las bacterias metanogénicas obtienen
pequefias cantidades de energia de la degradacion de los acidos volatiles. La mayoria

de la energia liberada de los &cidos volatiles es transferida a metano.

Debido al bajo rendimiento de energia obtenido de los acidos volatiles para las
bacterias metanogénicas, su velocidad de crecimiento se restringe, esto es; la cantidad
de sustrato utilizado por unidad de biomasa es alta. Por consiguiente, el crecimiento
bacteriano o la produccién de biomasa es baja y las condiciones éptimas de operacion
deben mantenerse para tener eficientes producciones de metano. Estos factores son

responsables para la produccién de metano.
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Las bacterias metanogénicas son anaerobias estrictas y son sumamente sensibles a
los cambios en la alcalinidad, pH, y temperatura. Asi, las condiciones de operacion en
el reactor deben ser monitoreadas periddicamente y mantenidas en los intervalos
optimos. Ademas, para que todas las etapas de la digestion anaerobia se lleven a cabo
de manera adecuada y exista una armonia entre los grupos bacterianos es necesario
propiciar las condiciones adecuadas para obtener los resultados esperados. Para ello

se toman en cuenta los siguientes parametros de control:

Alcalinidad y pH
La alcalinidad es esencial para el control apropiado del pH. La alcalinidad sirve como
efecto bufer para prevenir el cambio rapido en el pH. La actividad enzimatica es
influenciada por el pH. La mayoria de las bacterias desarrollan un buen metabolismo
apHde6.8a7.2.

Temperatura

La mayoria las bacterias metanogénicas estan activas en dos intervalos de
temperatura, que son los mesofilicos que van de 30 a 35°C y los termofilicos que van
de 50 a 60°C. A temperaturas entre 40°C y 50°C, estas bacterias son inhibidas. La

temperatura minima que debe mantenerse para organismos mesofilicos es 32°C.

Tiempos de residencia

Existen dos significados del tiempo de retencion o tiempo de residencia en un reactor
anaerobio. Primeramente, el tiempo de residencia celular (TRC) es el periodo
promedio que las bacterias permanecen en el reactor y el tiempo de residencia

hidraulica (TRH) es el tiempo promedio en el que el agua esta dentro del reactor.

Potencial de 6xido-reduccion

Mide la actividad oxidativa del agua, bajo los constituyentes que interaccionan con
ésta. El potencial redox, también afecta a las bacterias metanogénicas, que exigen
ademas de la ausencia de oxigeno, un potencial inferior a -330 mV.
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Concentracion de acidos grasos volétiles

Un nivel bajo de pH puede causar indirectamente inhibicion asociada con acidos
grasos volatiles. El pH permite controlar indirectamente estos acidos. El proceso de
transformacion de acidos grasos en metano es fundamental en el funcionamiento
correcto del reactor, pues permite mantener el pH en valores suficientemente altos

para que este proceso se desarrolle correctamente (Duque et al., 1998).

Se ha demostrado que el crecimiento microbiano metanogénico es limitado por la
presencia de cantidades excesivas de acidos grasos volatiles, particularmente cuando
el propionato, la concentracién del acetato o el butirato se acumulan. La acumulacion
de AGV’s puede disminuir el pH del proceso dando por resultado la inhibicion de la
metanogénesis (Moosbrugger et al., 1993). Por consiguiente, los &cidos grasos
volétiles se pueden acumular y no sélo funcionar como almacenadores intermediarios
de acidos débiles para bajar el pH, si no que pueden ejercer un efecto inhibitorio con
el pH en los consorcios microbianos presentes. Se ha observado un bajo nivel del
producto final en los grupos acidogénicos y los efectos mas perjudiciales de las
acumulaciones de &cidos grasos volatiles se manifiestan en las poblaciones
metanogénicas, ya que las bacterias acidogénicas tienen una velocidad de crecimiento

cuatro veces mas alta que la de las bacterias metanogénicas (Malinay Pohland, 1992).

Solidos suspendidos volétiles y totales

Se sabe que la transferencia de nutrientes del ecosistema terrestre a la acuética
causa, por un lado, eutrofizacidon en cuerpos de agua y por otra parte deficiencia
de nutrientes en la regidn agricola. Los altos niveles de sélidos volatiles y totales en
aguas residuales ricas en proteinas complejas requieren métodos para evitar

depdsitos de la biomasa en los rios (Mahmoud, 2003).

Generalmente los SSV y los SST no dan ninguna informacion del estado del
proceso bioldgico, sino los valores pueden ser utilizados para calcular la

produccion potencial del gas. En los SSV esta la concentracion total de la materia
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organica seca y es importante recordar que no todo esto puede ser tratado por la
digestion anaerobia. La eficacia del proceso se puede alcanzar por medidas
simultaneas de SSV, de la concentracion en la alimentacion y en el producto final
digerido. Cuando existen sustratos simples, las reducciones mas altas pueden
alcanzar hasta el 100% en la remociéon. Una caida en el porcentaje de remocion
puede indicar desequilibrio en el proceso, pero una caida no sera considerada

hasta que el proceso se afecte seriamente.

Produccién de biogas y contenido de metano
El biogas es una mezcla de metano combustible y de gas carbonico inerte. Las
proporciones relativas del gas dependen de la naturaleza del sustrato fermentado y la

composicién se muestra en la Tabla 1.4.

Tabla 1.4. Composicion de biogas (Cosme, 2005).

Compuesto  Porcentaje

CHa 50 al 90%
CO, 10 al 40%,
H> 1 al 3%,

N2 0.5 al 2%,
H>S 0.1 al 0.5%,
CcoO 0 al 0.1%.

Como es producido en medio hiumedo, el gas esta saturado de agua y con la presencia
simultanea de H2S y CO2 hacen al biogas mas corrosivo por lo que se requiere utilizar
materiales apropiados. La produccion del biogas puede ser utilizada para evaluar
si un proceso esta funcionando bien, si la produccién real del gas se correlaciona
con la produccién “estimada”, es decir; la produccion del gas se debe relacionar

con el potencial de la materia prima que es el metano.
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El metano puede usarse como una fuente de combustible. Es un gas inflamable
natural. El metano es inoloro, tiene un poder calorifico de 1000 Btu/ft3. Cuando el
metano es mezclado con el diéxido de carbono que se produce en la digestion
anaerobia, su poder calorifico disminuye significativamente. Cuando la digestion
anaerobia es interrumpida por cambios en las condiciones de operacion, se producen
numerosos compuestos insolubles y volatiles. Muchos de estos compuestos son
fétidos y ocasionalmente son liberados a la atmosfera. Los compuestos organicos e

inorganicos producidos se mencionan en la Tabla 1.5 y Tabla 1.6, respectivamente.

Los gases inorganicos como nitrégeno molecular (N2) y el 6xido nitroso (N20) se
producen a través de la respiraciéon andxica (desnitrificacion); puede ocurrir con la
transferencia de iones nitrato (NO3’) al reactor o con la adicion de compuestos de

nitrégeno como el nitrato de sodio (NaNQO3) para aumentar la alcalinidad del reactor.

Tabla 1.5. Gases organicos producidos a través de la actividad microbiana en la

digestién anaerobia (Gerardi, 2003).

Nombre Formula
Acido acético CH3COOH
Acido butirico CHs(CH2).CH.COOH
Acido caprionico CH3(CH2)sCOOH
Acido férmico HCOOH

Acido propiénico CHsCH,COOH
Metano CHa
Etilamina CsHsNH;
Benzilmercaptano CeHsCH.SH
Metilmercaptano CHsSH

37



CAPITULO 1 FUNDAMENTOS TEORICOS

Tabla 1.6. Gases inorgénicos producidos a través de la actividad microbiana en la

digestion anaerobia (Gerardi, 2003).

Nombre Formula
Amonio NH3
Dioxido de carbono CO;
Bisulfito de carbono CS2
Monoxido de carbono CO
Acido sulfhidrico H.S
Nitrégeno N2
Oxido nitroso N.O

1.9.2 Etapas de la digestion anaerobia

El proceso de digestion anaerobia y produccién de metano estan divididos en etapas.
Algunos autores mencionan que son cuatro etapas y otros hacen referencia solo a tres,
en este caso se mencionaran cuatro etapas que son la hidrdlisis, acidogénesis,
acetogénesis y metanogénesis. El proceso de digestion anaerobia se efectla
eficazmente si las proporciones de degradacion de todas las etapas son iguales. Si la
primera fase se inhibe, entonces el sustrato para las demas fases seréa limitado y la
produccién de metano disminuira. Si la cuarta fase se inhibe, los &cidos producidos en
la segunda y tercera fase se acumulan. La inhibicién en la cuarta etapa ocurre debido
a un aumento en los acidos y, por consiguiente, se pierde alcalinidad y disminuye el
pH.

La perturbacibn mas comun en este proceso ocurre debido a la inhibicion de las
bacterias metanogénicas en el cuarto paso. El proceso de digestion anaerobia
contiene grupos diversos de bacterias. Estos grupos trabajan en sucesion, con los
productos de un grupo que sirve como el sustrato de otro grupo. Por consiguiente,

cada grupo se une a otros grupos en la cadena alimenticia.
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Etapa 1. Hidrolisis

En los reactores anaerobios los compuestos insolubles complejos como particulas y
residuos coloidales se desdoblan, estos compuestos estan hechos a base de
carbohidratos, lipidos o grasas y proteinas. Estos residuos son sustancias poliméricas,
es decir; moléculas grandes insolubles que consisten en muchas moléculas pequenas
unidas mediante enlaces quimicos. En las Ecuaciones 1.1, 1.2 y 1.3 se muestran las

rutas de degradacion de las macromoléculas.

La degradacion de los carbohidratos es:

Carbohidratos — AzUcaressimples — Alcoholes y aldehidos — Acidos organicos ......... (1.2)

Las proteinas se descomponen:

Proteinas — Aminoacidos — Acidos organicos — NH,......ocouviiiiiieiiiiieiiieeiineee, (1.2)

Las grasas o lipidos se hidrolizan a:

Lipidos 0 grasas — ACIHOS OFGANICOS .........uuveuureeneeieei e e e e e e e (1.3)

Las moléculas pequefias son solubles y rApidamente sus enlaces quimicos se rompen.
Las bacterias hidroliticas o0 anaerobias y anaerobias facultativas son capaces de lograr

la ruptura de los enlaces; este proceso se conoce como hidrolisis.

Sin embargo, Kleerebezem y Macarie (2003) mencionan que la hidrdlisis es un paso
que se lleva a cabo via enzimatica. Etimoldégicamente hidrélisis significa
fraccionamiento de un compuesto con agua. Lisis es fraccionamiento e hidro es agua.

Un ejemplo de un compuesto insoluble en que sufre hidrélisis es la celulosa.
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Etapa 2. Acidogénesis
En etapa de la acidogénesis, los compuestos solubles producidos a través de la
hidrolisis son degradados por una gran diversidad de bacterias anaerobias y

anaerobias facultativas a través de muchos procesos fermentativos.

Las degradaciones de estos compuestos producen diéxido de carbono, hidrégeno gas,
alcoholes, acidos organicos conocidos como acidos grasos volatiles y pequeiias
cantidades de compuestos organicos de nitrogeno y azufre. EI mas importante de los
acidos es el acetato.

El acetato es el acido organico principal o el acido volatil usado como sustrato por las
bacterias metanogénicas. El CO2 y el H2 pueden convertirse directamente a &cido
acético o metano. La presencia de compuestos organicos a base de nitrégeno y azufre
son debidos a la degradacion de aminoacidos y proteinas.

Algunos compuestos organicos se transforman a acidos organicos y alcoholes, y
algunos se convierten a las nuevas células bacterianas. Si las bacterias
metanogénicas no degradan los productos de la segunda fase, los productos

aumentaran y produciran un acido intermedio.

Etapa 3. Acetogénesis

El acetato no sélo puede producirse a través de la fermentacion de compuestos
organicos solubles sino también a través de la acetogénesis. Aqui, muchos de los
acidos y alcoholes, por ejemplo; el butirato, el propionato y el etanol, producidos
durante la acidogénesis pueden degradarse a acetato que puede usarse como un
sustrato de las bacterias metanogénicas. La produccion de acetato es llevada a cabo

por bacterias acetogénicas.

Etapa 4. Metanogénesis
En la fase metanogénica, el metano se forma principalmente del acetato, CO2 y Hz. El

metano también se forma de algunos compuestos organicos aparte del acetato. Por
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consiguiente, todos los otros productos fermentados deben ser convertidos a
compuestos que pueden usarse directamente o indirectamente por las bacterias
metanogénicas. Los acidos, alcoholes y compuestos de nitrdgeno organico que no se
degradan por las bacterias metanogénicas se acumulan en la parte superior del

reactor.

La velocidad activa de bacterias acidogénicas y metanogénicas es aproximadamente
la misma, la actividad metabdlica de la metanogénesis se mantiene. Si la
metanogénesis se mantiene, los 4cidos se rompen y el medio se alcaliniza debido a la
formacién de amoniaco (NHs*) de los grupos amino (NH2?) provenientes de las
proteinas y aminoacidos. El amoniaco liberado reacciona con el CO:2 y agua,
produciendo carbonato de amonio que proporciona la alcalinidad en el sistema. El
carbonato de amonio esté disponible para reaccionar con los acidos volatiles que estan
presentes. Esta reaccion produce sales de acidos volétiles. La produccién de acetato

es la limitante del proceso.

Hay tres grupos principales de bacterias metanogénicas (Gerardi, 2003). Estos grupos

son:

1. Bacterias metanogénicas hidrogenotroficas: Usan el hidrégeno para convertir el
dioxido de carbono a metano mostrado en la Ecuacion 1.4, estos organismos
ayudan a mantener una presion parcial baja de hidrégeno en el reactor que es

requerido por las bacterias acetogénicas.

CO, +4H, —> CH, +2H,0 ..o, (1.4)

2. Bacterias metanogénicas acetotréficas: Estas bacterias rompen el acetato en

metano y dioxido de carbono (Ecuacion 1.5). EI CO2 producido del acetato
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puede convertirse a metano (Ecuacién 1.4). Algunas bacterias usan el

monoxido de carbono para producir metano (1.6).

CH3COOH = CHy A €Oy vt (1.5)
4CO + 2Hp0 = CHy A 3C05 oo, (1.6)

Estos microorganismos se reproducen mas despacio que las bacterias metanogénicas
hidrogenotroficas y es contrariamente afectado por la acumulacion de hidrogeno. Por
consiguiente, el mantener una presion parcial baja de hidrégeno es favorable para la
actividad no soOlo de las bacterias acetogénicas sino de las metanogénicas

acetotroficas.

3. Bacterias metanogénicas metilitroficas: Crecen en sustratos que contienen el
grupo metilo (-CHs). Los ejemplos de estos sustratos incluyen el metanol
(CH30OH) (Ecuacién 1.7) y metilaminas (CHzs)s-N) (Ecuacion 1.8).

CH30H + Hy, = CHy 4+ Hy0 oo e a.7)
4(CH3)3 =N+ 6H,0 = 9CH, +3C0; +4NH;3 ooeiriiii i (1.8)
El término "trofic” (trophe, “nutricidon”) se refiere al sustrato usado por las bacterias.
1.9.3 Digestion anaerobia de efluentes de la industria citricola

La industria citricola en los dltimos afios ha mantenido un crecimiento continuo,
fundamentalmente en el procesamiento de jugos naturales y concentrados, lo que ha
traido como consecuencia un incremento en la generacién de residuos solidos y

efluentes. Las aguas residuales de la industria citricola contienen altas

concentraciones de materia organica, aunado a esto su bajo nivel de pH, el

42



CAPITULO 1 FUNDAMENTOS TEORICOS

desequilibrio de nutrientes y las enormes variaciones en el flujo de los efluentes y
residuos generados han provocado que a la fecha no se tenga una solucion adecuada
para este tipo de contaminantes. La mayoria de estos residuos se vierten al suelo y al
agua, lo que puede provocar cambios fisicos y quimicos en los ecosistemas, malos
olores, cambio de pH y contaminacién de aguas subterraneas impactando al medio
ambiente; este hecho también afecta la economia de la empresa por pago de multas

debido al incumplimiento de la normatividad ambiental.

Dadas las condiciones anteriores, la digestion anaerobia es una alternativa viable y
atractiva para el tratamiento de estos efluentes (Kaparaju y Rintala, 2006) es usada
para eliminar o reducir la contaminacion de efluentes provenientes de la agroindustria
gue contienen altos niveles de materia organica biodegradable (Chen et al., 2008) y
ofrece una muy atractiva ruta a utilizar de ciertas categorias de biomasa para satisfacer
las necesidades energéticas parciales (Balat y Balat, 2009; Mata, 2003) de una planta
procesadora. En comparacion con el tratamiento aerobio produce poca cantidad de
lodos y requiere menos energia (Van Haandel y Lettinga, 1994; Aiyuk et al., 2006;
Gomec, 2010). Este proceso ofrece la posibilidad de reciclar nutrientes, reducir
emisiones de efecto invernadero, reducir olores y controlar la disposicion de residuos
(Angelidaki et al., 2011) ademas de tener impactos favorables en términos econémicos
y ecoldgicos comparados con otros procesos (Baldasano y Soriano, 2011; Edelmann
et al., 2000). La digestion anaerobia puede ser definida como la conversion biolégica
de materia organica (carbohidratos, lipidos y proteinas) a una variedad de productos
finales, como el biogas que esta constituido por metano (50-70%), diéxido de carbono
(20-25%), nitrégeno (0-10%), hidrogeno (0-1%), acido sulfhidrico (0-8%) y oxigeno (0-
2%) (Olthof y Oleszkiewick, 1982; Gujer y Zehnder, 1983; Speece, 1983; Nutiu, 2014).
La materia organica debe pasar por tres etapas llamadas hidrdlisis, acetogénesis y
metanogénesis hasta la obtencién de biogas (Gerardi, 2003). En general, la digestion
anaerobia tiene doble propédsito, depurar las aguas residuales y producir un

bioenergético.
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Tabla 1.7. Rendimiento de metano y eficiencias utilizando diferentes condiciones de
operacion en reactores anaerobios.

Reactores convencionales

Reactores de alta carga

Autor/Afo

Tipo de reactor

Medio de
soporte
Operacion

Escala

Sustrato

Pretratamiento

Nutrientes

Cva (gDQO/Ld)
T (°C)

TRH (d)

Bio / sus

(9SV/ gDQO)
DQO rem (%)

Y (LCHa/g
DQOrem)

Valdés et al.
(1994)

Lecho fijo de
flujo

ascendente
Anillos raschig

Semicontinuo
Laboratorio
Residual
diluido de jugo
concentrado

de naranja

No

Si
0.312-4.175

1-4
775 —97.2

0.3-0.381

Martin et al.
(2010b)

Tanque
completament
e agitado

Batch
Laboratorio

Del proceso
de prensado

de naranja
Sulfato de
aluminio

Si
15-5
37
2-3

1.70-1.75
84

0.297

Koppar y
Pullamimanappallil,
(2013)

Flujo estacionario
descendente de
biopelicula fija

Continuo
Laboratorio

Del proceso de
prensado de

naranja

0.51
55
16

0.238

Alvarado-Lassman
et al. (2008)

Lecho fluidizado

inverso

Extendonphere /
Polietileno triturado
Continuo
Laboratorio

De cerveceria

No

Si
>70
35
<1

>90

Rico et al. (2015)

Flujo ascendente

Continuo

Laboratorio

Suero de leche y
fraccion liquida de

estiércol vacuno

Cloruro férrico y
poliacrilamida
cationica
Si
28.7
35
1.3

~1.25
95.1

0.34

Teoricamente el rendimiento de metano es 0.35 LCH4/gDQOrem (Jennett y Dennis,

1975) pero esto depende del tipo de reactor, condiciones de operacion y sustrato

empleado. En literatura se reportan algunos valores de rendimiento de metano

utilizando como sustrato agua residual generada en el procesamiento de naranja y

tratada en reactores convencionales, esto se compara utilizando reactores de alta

carga con diferentes sustratos como se muestra en la Tabla 1.7.
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Se aprecia que los reactores de alta carga obtuvieron mayores rendimientos de
metano de 0.3 a 0.34 LCH4/gDQOrem pero consumiendo un sustrato diferente al citrico,
mientras que los reactores convencionales obtuvieron rendimientos de metano mas
bajos pero utilizaron como sustrato un afluente citrico y fueron operados bajo

condiciones diferentes a los reactores de alta carga.

1.10 REACTORES DE ALTA EFICIENCIA O ALTA CARGA

Dentro de la digestion anaerobia se han propuesto varios procesos con
configuraciones diferentes que buscan optimizar el sistema. Estas configuraciones
pueden agruparse por la forma en que se encuentra la biomasa en su interior, o que
origina tres grandes bloques (ver Figura 1.10): a) procesos de crecimiento en
suspensién o reactores de primera generacion, estos se usan para tratar desechos
gue contienen material particulado biodegradable, como el lodo de los tratamientos
primario y secundario; b) procesos hibridos o reactores de segunda generacion, los
cuales se pueden utilizar para tratar desechos con constituyentes particulados y
solubles, aunque funcionan mejor con desechos solubles; y c¢) procesos de pelicula
bacteriana adherida o reactores de tercera generacion, estos son mas adecuados para
el tratamiento de desechos organicos solubles, como la comida proveniente de las

instalaciones de procesamiento de alimentos.
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Procesos de
tratamiento anaerobio

a) Procesos b) Procesos hibridos de ¢) Procesos de
de crecimiento en pelicula bacteriana
crecimiento suspension y pelicula

| bacteriana adherida

| | H
Digestion con Proceso de contacto Procesos de Procesos de lecho
mezcla completa anaerobio lecho fijo expandido/lecho
fluidizado
Manto de lodos Reactor de manto de
anaerobios de lodos con flujo Lagunas
flujo ascendente ascendente/lecho fijo

Figura 1.10. Clasificacion de los procesos de tratamiento anaerobio (Sandoval-Ramos,
2006).

1.10.1 Reactor anaerobio de manto de lodos de flujo ascendente (UASB)

Los rectores UASB han sido aplicados a una gran variedad de aguas residuales
originarias principalmente de la industria agroalimentaria, industria de las bebidas,
destilerias de alcohol y la industria de pulpa y papel (Aivasides y Diamantis, 2005). La
alta eficiencia de estos reactores es debida a la auto-inmovilizacion de las bacterias
anaerobias en granulos compactos, o que aumenta significativamente la velocidad de
sedimentacion de la biomasa, lo que provee un tiempo efectivo de retencion bacterial

en el reactor.

El agua residual es alimentada en la parte inferior del reactor y fluye verticalmente a
través del sistema. Los granulos anaerobios se sedimentan en la parte inferior del
reactor formando el lecho de lodos. En esta seccion es donde la mayoria de los

compuestos bioldgicos son degradados y el biogas es producido. El biogas producido
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mezclado con los lodos fluidizados es retirado en el separador gas-soélido localizado

en la seccién superior del reactor y fluye fuera de éste (Lopez-Sanchez, 2008).
1.10.2 Reactores de lecho fluidizado inverso (RLFI)

Dentro de la tecnologia de lecho fluidizado se encuentra la de lecho fluidizado inverso,
en la que la fluidizacién se lleva a cabo por la introduccion del liquido en la parte
superior provocando que el soporte flotante sea expandido por la circulacion
descendente de liquido.

Comparando la tecnologia anaerobia estandar (reactores tipo UASB) con los RLFI,
estos ultimos presentan una alta eficiencia de remocién que depende de la velocidad
de mezclado inducido por las condiciones hidrodindAmicas. Los sistemas de lecho
fluidizado inverso son capaces de retener biomasa sobre la superficie del soporte. Uno
de los aspectos mas importantes de estos reactores es la formacion de dicha biomasa
denominada biopelicula, asi como también la composicion del agua residual y la
velocidad del liquido superficial, son determinantes ademas de la diversidad
microbioldgica de la biopelicula, la concentracion de la biomasa y consecuentemente

su densidad y espesor (Sandoval-Ramos, 2006).

La fluidizacién inversa requiere menos energia en relacion con la fluidizacion
tradicional, debido a la utilizacion de materiales con menor densidad con respecto a
las aguas residuales. Sin embargo, existen algunos parametros fundamentales que
limitan la aplicacion generalizada de esta tecnologia, tales como: seleccion del material
de soporte, estabilizacion de las condiciones de operacion del reactor y la formacion
irreversible de la biopelicula en periodos cortos de tiempo, puesto que el periodo de
colonizacion sobre el material de soporte puede variar entre 2 a 9 meses. (Alvarado-

Lassman et al., 2008).
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Esta tecnologia se ha utilizado principalmente en el tratamiento de aguas residuales
de una concentracién de materia organica inferior a 1 Kg DQO m-2 de origen municipal
(Castilla et al., 2000) y en aguas residuales de origen industrial con una concentracion
de 20 a 30 Kg DQO m (Buffiére et al., 2000).

Biopelicula: Las células microbianas se unen firmemente a toda superficie inmersa
en un agua residual. El crecimiento de las células fijas comprende la multiplicacion de
células y la produccién de polimeros exocelulares. Estos Ultimos se extienden a partir
de la célula y forman una matriz enredada de fibras organicas. El conjunto de las
células y los polimeros unidos se llama biopelicula. Las biopeliculas son superficies de
acumulacion que no son necesariamente uniformes en el tiempo o en el espacio. Esta
estructura es generalmente adsorbente y porosa. Esto resulta en un depdsito
constituido de materiales adsorbidos y atrapados, tales como los solutos y las
particulas inorgénicas, en una matriz biética (Sandoval-Ramos, 2006).

Soportes: El propédsito de los medios de soporte o0 empaque es el de proporcionar un
medio solido y estable para la formacion de la biopelicula. Este debe ser inerte a las
sustancias en contacto con él, de manera que no inhiba el crecimiento de la biopelicula,
ni que sea atacado por las sustancias presentes a tratar (Winkler, 1994). Los reactores
de lecho fluidizado inverso requieren de soportes con menor densidad que el agua
tales, como plasticos (polietileno, polipropileno, poliestireno) los cuales tienden a
expandirse como resultado de la velocidad del liquido de recirculacion. (Castilla et al.,
2000) lo que elimina el problema de la retencién de la biomasa y/o del soporte en el
reactor (Buffiére et al., 1998).

1.11 INHIBICION POR D-LIMONENO EN LA DIGESTION ANAEROBIA

El efecto inhibidor del D-limoneno ha sido comprobado por diferentes autores en

trabajos referentes a la digestion anaerobia de residuos solidos y liquidos de la
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industria citricola, asi como diversos efectos que provoca este elemento sobre otros

procesos de tratamiento aerobios.

Valdés et al. (1994), indican que la existencia de 0.008% en volumen de D-limoneno
constituye un factor téxico para el proceso de tratamiento de aguas residuales citricas
por via anaerobia. Sin embargo, estas concentraciones representan 75% mas de las
descritas por otros investigadores para reactores convencionales (Mc Nary y Wolford,
1951; Lane, 1982; Graunlich, 1983).

El estudio del mecanismo de la inactivacion bacteriana por D-limoneno hecho por
Garcia-Gonzalo et al. (2013), mostr6 que la letalidad de este compuesto fue mayor en

pH de 4 que a pH neutro.

Calabro et al. (2016) y Begofia y Flotats (2016), atribuyen el efecto de inhibicién al p-
cimeno, que es un terpeno derivado del D-limoneno, a partir de la digestion anaerobia

de residuos citricos.

Begofia y Flotats (2016), en la digestion anaerobia de residuos de cascara de naranja
bajo condiciones mesofilicas, reportan una constante de inhibicion al 50% (ICso) = 423
y 669 mg/L, en la que mencionan que es equivalente a Ki. Los dos valores de ICso
obtenidos son inferiores a la concentracion habitual de limoneno en los residuos de
citricos (Salgado-Segado et al., 2012) y, por lo tanto, es de esperar una inhibicion de

la digestion anaerdbica de los residuos de citricos por el limoneno.

1.12 MODELOS MATEMATICOS EN LA DIGESTION ANAEROBIA

Los modelos mateméticos de digestion anaerdbica han sido investigados ampliamente
y se han desarrollado para entender aspectos como la distribucion de desechos y
biomasa metanogénica dentro de un biorreactor (Vavilin y Angelidaki, 2005), o la
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dinamica del comportamiento en fases transitorias (Escudié et al., 2005). Los modelos
matematicos se han constituido en una herramienta basica para el disefio, operacion
y control de los sistemas anaerébicos (Lubken et al., 2007) y han generado un area
activa de investigacion (Lopez y Borzacconi, 2009). Los modelos mateméticos,
enfocados al entendimiento y optimizacion del proceso de digestion anaerobia,

describen estas reacciones en forma estructurada.

Los modelos cinéticos tipo Monod han sido ampliamente utilizados para describir el
proceso cinético de digestores anaerobios. Aunque ha habido algo de éxito en la
aplicacion de la cinética de tipo Monod en digestion anaerobia, algunos investigadores
tuvieron dificultades para aplicarlos para sus trabajos (Martin et al., 1994; Hu et al.,
2002).

Siles et al. (2008), determinaron tres constantes cinéticas, Ko de la materia organica a
productos intermedios, K1 de productos intermedios a AGV’s y K2 de AGV’s a metano,
para la digestion anaerobia de agua residual del proceso de prensado de céscara de

naranja como se muestra en la Ecuacion 1.9.

K K K.
Materia Orgéanica (MO) = Productos intermedios @) = AGV's = Metano ......... (1.9)

Se asumio que: 1) El agua residual es parcialmente biodegradable, por lo tanto, la
concentracion de materia organica es la suma de concentraciones biodegradables
([OM]b) y no biodegradables ([OM]nb), en consecuencia; la fraccién de materia organica
biodegradable es la diferencia entre la materia organica total y la materia organica no
biodegradable ([OM]o = [OM] — [OM]mb); 2) Los tres pasos anteriores siguen una
cinética de primer orden y 3) Las concentraciones de MO. |, AGV’s y metano se

expresan como carbono.

Tomando las consideraciones anteriores, el modelo cinético fue establecido mediante

las siguientes ecuaciones diferenciales:
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- K O{IMOT- MO} v (1.10)
T =K {IMOT-IMOTp KAl e (1.11)
TS G MIKALAGYS] oo (1.12)
LELKGIAGV'S] oo (1.13)

Los valores de Ko fueron 0.85 — 0.18 h1, para K1 = 0.90 — 0.30 h'ty K2 = 0.50 — 0.15
h1. Concluyen que las constantes disminuyen con el aumento de carga organica,
mostrando inhibicién. El decremento mas pronunciado fue para Ko, lo cual indica que

la hidrdlisis es el paso mas afectado por la inhibicion.

Martin et al. (2010b), encontraron siete constantes cinéticas (Ko, K1, Kz, K3, K4, Ks y Kg)

con un modelo mas detallado al de Siles et al. (2008), basado en las interacciones de

la Figura 1.11.
kS k2 C-inorganic
» Csi(C3C5 ——————s (HCO; +CO,solable)
(Yg) (Yy)
k6 I‘./ l K4
kD kil

oM > (2 » C-CH, + (C-CO,) gas

(Yo) (YD) (Y2) (Yo

Figura 1.11. Esquema simplificado de digestion anaerobia.
Fueron tomadas en cuenta las siguientes consideraciones: 1) Todas las
concentraciones fueron expresadas como carbono; 2) El agua residual es parcialmente

biodegradable, por lo tanto, la concentracion de materia organica es la suma de
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concentraciones biodegradables ([OM]p) y no biodegradables ([OM]mw), en
consecuencia; la fraccion de materia organica biodegradable es la diferencia entre la
materia organica total y la materia organica no biodegradable ([OM]o = [OM] — [OM]nb);
3) La concentracion de biomasa fue dificil de cuantificar, por lo tanto se manejé en un
intervalo de 5.3 + 0.4 gSSV/L y no se considerd alguna ecuacion diferencial y 4) La

conversion anaerobia es compleja y siguiod los pasos mostrados en la Figura 1.11.

Con las consideraciones anteriores, se plante6 el modelo matematico mediante las

siguientes ecuaciones diferenciales:

- ) =K o{[MOJ-[MO]p K {[MOI-[MOlip} ..o (1.14)
%=K5{[MO]-[MO]nb}-K6[C1]-K2[C1]2 ..................................................... (1.15)
LB2] Ko {[MOI- MO }-K6[C11-2K1[Ca] oo (1.16)

—d[Cinorgénica] =K4 (480' [Cinorgénico] ) +K2 [C1 ]2'K3 [Cinorgénico] 'f{(K5 [MO] - [MO] nb)+KO ( [MO] -

dt
IMOTr )} e (1.17)
d[CH
[dt 4l =K1 [Cz]+K3 [Cinorgénico] ................................................................... (1 18)
d[CO
AE2) =k, [Co]+Ka (480~ Cnongaico]) --+ereevreeeernmeesiesneeeeeeesic e (1.19)

Concluyen que la mejor relacion inéculo/sustrato fue 1.70 — 1.75 gSSV/gDQO y que el
fenédmeno de inhibicién ocurre a cuando disminuye la relacion inéculo/sustrato. Ambos

trabajos asocian la inhibicién con el incremento de carga organica.
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CAPITULO 2 MATERIALES Y METODOS
2.1 DISPOSITIVO EXPERIMENTAL

Se utilizé un Reactor Anaerobio Hibrido (RAH) constituido por dos secciones, en la
parte superior un lecho fijo (LF) y en la parte inferior un lecho fluidizado inverso (LFI)
como se muestra en la Figura 2.1. Esta es una configuracion que permite tratar
efluentes con alto contenido de carga orgénica, cuyos beneficios son lograr una mejor
distribucion del flujo a través del reactor mediante el LF, retener una mayor cantidad
de sodlidos en el LF, asi como generar una biopelicula resistente en el LF y LFI. El lecho
fijo lo conformd un tubo de acrilico con longitud de 23 cm y diametro nominal de 7.62
cm (3 in) que contuvo como medio de soporte 330 anillos poliméricos con longitud
promedio de 2.76 cm recubiertos por esmalte acrilico para mejorar la adhesién de la
biopelicula. El lecho fluidizado inverso fue construido con un tubo de acrilico de 80 cm
de longitud y didmetro nominal de 8.89 cm (3.5 in), se utilizé6 como medio de soporte
una arena silica llamada Extendosphere™ con un diametro de 170 ym, un area de
superficie especifica de 20,000 m?/m? y densidad de 0.69 kg/m3. Es llamado lecho
fluidizado inverso, ya que, a diferencia de los sistemas tradicionales, el flujo se
alimenta por la parte superior del reactor y el lecho al poseer una densidad menor a la
del agua tiende a flotar, logrando que sus particulas finas sean facilmente fluidizadas
para promover un mayor contacto entre la biopelicula y la materia organica presente

en el agua residual.

El biogas producido en el lecho fluidizado inverso ascendié por un tubo de acrilico con
longitud de 19.5 cm y didmetro nominal de 10.16 cm (4 in) que recubrio al lecho fijo
para ser captado en un sistema de desplazamiento gas-liquido. Durante el periodo de
operacion del reactor, se instalé un sistema de control para el nivel del lecho fluidizado
inverso, debido a que éste tiende a desplazarse dependiendo de la presién generada
en el interior del reactor, asi mediante este sistema se alcanzo la estabilizacion del

nivel del lecho fluidizado.
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Se emplearon dos bombas peristalticas Masterflex/Cole-Parmer para la alimentacion

y recirculacion del efluente respectivamente. Los accesorios

conectores, y mangueras fueron marca Parker Store.

como valvulas,

El reactor se mantuvo en un cuarto a temperatura controlada de 35+2 °C, es decir; en

un intervalo mesofilico.

Alimentacién - —-——— ¥

Conector T

-
wv

: 2 - —p
Bomba de alimentacion ’6 »

Bomba de recirculacién s
Conector de alimentacién A
(influente)-recirculacion ! 7 8
Conector de salida de 1 A
biogas [ :

[

Lecho fijo
Circulacion de biogéas 1 4

3
Soporte colonizado (RLFI) 1 o
Valvula de recirculacion -
4

A

I

I

[

Valvula de salida (efluente) 5 "
Sistema colector de biogas --
Control de nivel

Salida

- —p

- —p

> Influente ———
> Recirculacion -
> Flujo total - ey
> Efluente -
> Biogas —-———

Figura 2.1 Componentes del Reactor Anaerobio Hibrido.
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2.1.1 Parametros de disefio de un Reactor Anaerobio Hibrido

MATERIALES Y METODOS

Se empelaron cuatro parametros de disefio para la construccién de un RAH, similares

a los utilizados en investigaciones previas como Rosas-Mendoza (2007), Gonzéalez-

Paz (2015) y Dominguez-Hernandez (2016), estos parametros se definen como:

Flujo o caudal de alimentacion (Q):

Q

DQO de alimentacion

En donde:

Q = Flujo o caudal de alimentacion [L/d]

Cva = Carga Volumétrica Aplicada [gDQO/Ld]
Volumen util del RAH =[2.5 L]

DQO de alimentaciéon = [gDQO/L]

Tiempo de Residencia Hidraulica (TRH):

Volumen util del RAH

TRH=

En donde:

TRH = Tiempo de Residencia Hidraulica [h]
Volumen util del RAH =[2.5 L]

Q = Flujo o caudal de alimentacion [L/d]

24 = Factor de conversién

_ (Cva)(Volumen util del RAH)

XZA e,
Q

e (2)
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Velocidad descensional (vd):

Q 1
Vq= = X
d Area transversal del RAH 24,000

En donde:

vd = Velocidad descensional [m/h]

Q = Flujo o caudal de alimentacion [L/d]
Area transversal del RAH = [0.0104 m?]

1/24,000 = Factor de conversion

Relacion Sustrato/Biomasa (So/Xo)

@ _ (DQO de alimentacion)(Q)
Xo  (MVA)(Volumen de soporte colonizado)

En donde:

So/Xo = Relacion Sustrato/Biomasa [gDQO/gSVL]
DQO de alimentacion = [gDQO/L]

Q = Flujo o caudal de alimentacion [L/d]

MVA = Materia Volatil Adherida [gSV/L]

Volumen de soporte colonizado = [1.5 L]

MATERIALES Y METODOS
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2.2 SUSTRATOS

MATERIALES Y METODOS

Tabla 2.1 Pardmetros evaluados en la caracterizacion de sustratos.

Fisicos Simbolo Unidad Método

pH Potenciométrico

Sdlidos totales ST mg/L Gravimétrico

Sdlidos volatiles SYY mg/L Gravimétrico

Quimicos Simbolo Unidad Método
Micrométodo

DQO total DQO+ mg/L o
colorimétrico
Micrométodo

DQO soluble DQOs mg/L o
colorimétrico

Carbono orgéanico

COoT mg/L Purgay tramps
total
Nitr6geno total Nitré total Kieldahl
itrégeno total Kjelda
Kjeldahl NTK mg/L g J
Determinacion de fésforo
Fosforo total =) mg/L total en aguas residuales
NMX-AA-029-SCFI-2001
Grasas y aceites GYA mg/L Extraccion Soxhlet

Se utilizaron dos tipos de sustratos en esta investigacion. Para la etapa de inoculacion,
arranque y acondicionamiento se uso el efluente hidrolizado de frutas y verduras, que
fue obtenido de los residuos sélidos organicos (RSO) de tres diferentes mercados de
Orizaba, Veracruz, México. Los RSO fueron reducidos de tamafio y triturados hasta
formar un semisolido pastoso, y la porcion liquida fue separada y filtrada hasta obtener
una fraccion liquida. Esta fraccion fue alimentada a un reactor de hidrolisis a escala

piloto, localizado en el Instituto Tecnolégico de Orizaba, para obtener un efluente

58



CAPITULO 2 MATERIALES Y METODOS

hidrolizado de frutas y verduras. En las etapas estables se us6 un efluente proveniente
de una planta procesadora de citricos, ubicada en el municipio de Martinez de la Torre,
Veracruz, México. Este efluente fue una combinacion de dos aguas residuales, una

del prensado de naranjas y otra del prensada de cascara de naranja (licor de prensa).

Una vez a la semana fueron colectados de 18 a 20 L de cada tipo de sustrato,
dependiendo de la etapa en la que se estaba alimentando el reactor. Ambos sustratos
fueron preservados a 4 °C. Se tomaron alrededor de 10 mL de muestra por dia, tanto
a la entrada como a la salida del RAH para realizar los andlisis de seguimiento.

Los parametros medidos en la caracterizacion de ambos sustratos se muestran en la
Tabla 2.1

2.3 OPERACION EN MODO CONTINUO DE UN REACTOR ANAEROBIO HIBRIDO

El RAH fue operado en cuatro etapas hasta alcanzar condiciones estables como se
indica en la Tabla 2.2.

Etapa 1. Inoculacion, arranque y acondicionamiento: Se utilizaron 300 mL de soporte
Extendosphere™ colonizado y adaptado a un efluente constituido por jugo de
manzana, este soporte contenia 13.98 gSV/L como biomasa y se utilizé para inocular
1,200 mL de soporte Extendosphere™ limpio que se colocaron en el RFLI, mientras
gue la inoculacion del FA se fue haciendo con el influente durante el proceso de
operacion del reactor. Debido a que la biomasa estaba acondicionada para digerir el
efluente de jugo de manzana, en esta etapa se utilizo el efluente hidrolizado de frutas
y verduras para alimentar el RAH del dia 1 al 78, regulando el pH de entrada entre 6.6
y 7.7 con escamas de NaOH. No se agregaron nutrientes ya que la fraccién liquida
extraida de las frutas y verduras es una excelente fuente de carbono enriquecida con

macro y micronutrientes. Se mantuvo una Cva de 5 gDQO/Ld.
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Tabla 2.2 Etapas de operacion del RAH.

Etapa Dias de operacion Cva (gDQO/Ld) Sustrato
Efluente
1 0-78 5 hidrolizado de
frutas y verduras
Efluente
2 79 — 88 10 hidrolizado de
frutas y verduras
89 -108 10 Efluente citrico
4 109 - 158 8 Efluente citrico

Etapa 2. Incremento en la carga volumeétrica aplicada: Se mantuvieron las condiciones
de operacién como en la etapa anterior s6lo que la Cva fue incrementada de 5 a 10
gDQO/Ld a partir del dia 79 al 88 de operacion.

Etapa 3. Estabilizacion: Una vez alcanzada la estabilizacion en la operacion del RAH,
se realizo el cambio de sustrato del efluente hidrolizado de frutas y verduras por el
efluente citrico, se complementé con macro y micronutrientes con las composiciones
indicadas en la Tabla 2.3, debido a que posee deficiencias de nutrientes, ademas por
sus caracteristicas acidas y presencia de aceites esenciales este sustrato es mas dificil
de tratar por digestion anaerobia. El pH de entrada se regulé con bicarbonato de sodio
entre 6.8 y 7.2 y la Cva se mantuvo constante en 10 gDQO/Ld de los dias 89 al 108.

Etapa 4. Ajuste en la carga volumétrica aplicada: Dados algunos decrementos en la
DQO removida y rendimiento de metano, se opto por reducir la Cva de 10 a 8 gDQO/Ld

hasta alcanzar nuevamente una etapa de estabilizacién.
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Tabla 2.3 Composicion de macro y micronutrientes.

NH4CI 125 mg/L
Sales minerales (macronutrientes) K2HPO4 1500 mg/L
KH2POa4 900 mg/L
FeCl2 0.5 mg/L
. . ' CaClz 0.5 mg/L
Oligoelementos (micronutrientes)
KCI 0.5 mg/L
CoCl2 0.1 mg/L

2.4 DETERMINACIONES ANALITICAS

En esta investigacion fueron monitoreados pH, DQO total (DQOT), DQO soluble
(DQOs), Sdlidos Totales (ST) y Solidos Volatiles (SV) en el influente y en el efluente
para evaluar los porcentajes de remocion en estos parametros; ademas se determiné

cantidad de biomasa medida como SV y composicién de biogas.

2.4.1 Medicién de pH

La determinacion del pH se realizé con un potenciémetro Orion Model 250A.

2.4.2 Demanda quimica de oxigeno (DQOTy DQOs)

La demanda quimica de oxigeno es un parametro analitico de contaminacion que mide
el material organico en una muestra liquida mediante oxidacion, la cual se determiné
por el método colorimétrico (APHA, 1995) y utiliza al dicromato de potasio en medio
acido (H2SO4) como agente oxidante, en presencia de sulfato de plata y sulfato
mercurico como catalizadores en la ebullicién, se llevo a cabo en una placa digestora
HACH a 150 °C. Se determiné la DQO total y DQO soluble del agua a la entrada y
salida del reactor para poder evaluar los porcentajes de remocidén de materia organica

asociada con la colonizacion del soporte y estabilizacion del mismo. Para efectuar la
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DQO soluble, se tomaron 10 mL de muestra y se colocaron en una centrifuga HERMLE
Z383 a 3500 rpm durante 5 minutos, se tomo el sobrenadante para realizar la DQO
soluble. Las concentraciones de DQO total y soluble se analizaron en un

espectrofotometro HACH a 620 nm.

2.4.3 Sélidos totales y solidos volatiles (STy SV)

Se determinaron por el método gravimétrico (APHA 1995), para los ST se tomaron 5
mL de muestra y se colocaron en una estufa Riossa a 105 °C durante 24 horas y
posteriormente para los SV, la muestra se calcindé en una mufla Barnstead/Themolyne
a 550 °C por 2 horas. Las muestras se pesaron en una balanza digital Ohaus

Adventurer.

2.4.4 Composicion de biogas

Para medir el contenido de metano, se determiné la composicién de biogas en un
cromatdgrafo de gases Buck 310 compuesto por una columna capilar de All Tech CRT
[, de 6 in de longitud y % in de diametro, la cual detecta CH4, CO2, O2 y N2. La dosis
de inyeccion directa fue de 2 mL y las condiciones de operacién fueron: la utilizacion
de helio a 70 psi como gas de acarreo, la temperatura de la columna a 36 °C y la
temperatura del detector a 121 °C.

2.4.5 Determinacion de materia volatil adherida (MVA)

La determinacion de la biomasa adherida al soporte (LF y LFI) se realizo por el método
gravimétrico de solidos volatiles. El cual consistio en tomar muestras del lecho en tres
puntos arriba, en medio y abajo, se midieron 0.3 mL y se colocaron en papel aluminio
a peso constante y se colocé en una charola a peso constante. Se pusieron a secar a
105 °C por 24 h y se calcinaron a 550 °C durante 2 horas; con la diferencia de pesos

se obtuvo la MVA que fue equivalente a la biomasa en g/L.
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2.5 ANALISIS ENERGETICO

Ademas de ofrecer una alternativa para el tratamiento de efluentes de la industria
citricola, se analizé la posibilidad de aprovechar el biogas generado durante el proceso
de digestién anaerobia para la obtencion de energia eléctrica que esté disponible para
las necesidades energéticas de la planta, por esta razén se examiné como caso de

estudio a la planta procesadora de citricos mencionada anteriormente.

Para calcular el volumen de metano generado a temperatura y presion estandar, se

utilizé el siguiente razonamiento:

1) La planta procesadora desecha un volumen diario de 12.8 L/s, 2) La DQOr,
porcentajes de DQOrT removida y rendimientos de metano se obtuvieron
experimentalmente, operando el RAH durante 70 dias y 3) El 90% de la DQOT

removida forma parte del metano presente en el biogas (Michaud et al., 2002).

Posteriormente, se calcul6 la cantidad de energia eléctrica que se puede obtener a
partir del metano, ya que Muylaert et al. (2000) mencionan que 1 m3 de metano a
temperatura y presidn de estandar tiene un poder calorifico de 9.94 kWh de
electricidad. También, se considerd que un generador comercial de electricidad a base
de biogas rico en metano tiene una eficiencia de conversion del 30%, asi se puede
conocer la energia eléctrica disponible.

Finalmente, la energia eléctrica disponible representa un ahorro ya que esa fraccion
dejaria de consumirse a Comision Federal de Electricidad, teniendo un costo de 0.0812
USD/kWh (CFE, 2017) en México. Esta tarifa es mas economica, dado que en Grecia
el costo de produccion de energia eléctrica para plantas de biogas menores a 3,000
kWh es 0.2420 USD/kWh y para plantas mayores a 3,000 kWh es 0.2197 USD/kWh
(Markou et al., 2017). En otras partes del mundo, la tarifa eléctrica es: Australia 0.15 —
0.26 USD/kWh (Electricity SA Rsidential, 2016), Chile 0.2311 USD/kWh (Enel, 2017) y
Estados Unidos 0.08 — 0.17 USD/kWh (U.S. Energy Information Administrator, 2017).
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2.6 PREPARACION DEL EFLUENTE CITRICO

Se realiz6 la preparacion de un efluente citrico con las mismas caracteristicas que el
efluente proveniente de la industria citricola, debido a que la planta procesadora se
encuentra de 5 a 8 horas de la Ciudad de Orizaba en donde se realizé la presente
investigacion. Para obtener este efluente se tomé como base el proceso convencional

utilizado a nivel industrial como se ilustra en la Figura 2.2.

Recoleccion de Dimensionamiento
, . Lavado
cascara de naranja y corte

Ajuste de pH <:| Filtrado <:| Molienda o triturado

Figura 2.2 Metodologia para la preparaciéon del efluente citrico.

La recolecciéon de cascara de naranja se realiz6 en expendios de jugos, se procedi6 a
lavarlas por la existencia de algun tipo de residuo que no corresponda a las
caracteristicas de la naranja, para proceder con la molienda se redujo el tamafio de la
cascara aproximadamente a 4 cm?. Por cada 4 o 5 naranjas se utilizaba 1 L de agua,
posteriormente se filtr6 con una maya de poro medio y una coladera para eliminar los
sélidos remanentes de la molienda y poder separar el efluente citrico. Finalmente, se
ajusto el pH debido a que es residuo con caracter muy acido para ser sometido a
digestidbn anaerobia. Se caracterizd el efluente citrico mediante los parametros

mencionados en la secciéon 2.2.
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2.7 CINETICAS BATCH DE INHIBICION CON D-LIMONENO

Para poder medir el efecto de inhibicion que provoca el D-limoneno en la digestion
anaerobia de los efluentes provenientes de la industria citricola, se desarrollaron

diversos experimentos que se realizaron de la siguiente manera:
2.7.1 In6culo

Como indculo se utilizaron 200 mL de lodo anaerobio proveniente de un reactor de
Manto de Lodo Granular Expandido (por sus siglas en inglés, Expanded Granular
Sludge Blanket, EGSB) ubicado en la Planta Piloto del Instituto Tecnolégico de
Orizaba. El reactor EGSB fue alimentado con la Fraccion Liquida de Residuos Solidos
Organicos Municipales (FLRSOM) obtenidos del Mercado Municipal Emiliano Zapata
de Orizaba, Veracruz. El lodo presentdé una concentracion de biomasa dada como
12.30 gSVIL.

2.7.2 Sustrato

Como sustrato se utilizé el efluente de naranja proveniente de una planta procesadora
de citricos ubicada en el municipio de Martinez de la Torre, Veracruz. La concentracion
del efluente citrico medida como DQOr fue 33,329 mg/L. Se alimentaron 300 mL del
sustrato en cada uno de los experimentos reduciendo, mediante dilucion, la
concentracion a valores cercanos a 3,000 mg/L de DQOs para mantener una relacion

sustrato/biomasa (So/Xo) de 0.28 a 0.36 como se muestra en las Tablas 2.5, 2.6y 2.7.
2.7.3 Inhibidor
Se utilizé como agente inhibidor D-limoneno de naranja, suministrandolo a diferentes

volumenes y concentraciones como se muestra en las Tablas 2.4 y 2.5. La planta

procesadora de citricos reporta valores en la determinacion de grasas y aceites (GyA)
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de 520 mg/L y para DQOr (sustrato) de 45,500 mg/L, esto da como resultado una
relacion GyA/sustrato de aproximadamente 0.011. Este valor sirvi6 como base para
establecer diferentes relaciones D-limoneno/sustrato en esta investigacion, para ello;
las primeras cinco cinéticas fueron planteadas para superar 10, 20 y 30 veces los
valores obtenidos en la planta procesadora de citricos. En la cinética seis se
incremento la relacion D-limoneno/sustrato, superando 30, 60 y 90 veces la relacion
reportada por la industria. Y finalmente, en las cinéticas siete y ocho se dejé de
suministrar D-limoneno. Este criterio es similar al utilizado por Calabro et al. (2016), ya
gue estas condiciones probablemente no sean reales, pero fueron elegidas como
condiciones extremas para comprender correctamente el mecanismo de inhibicién y la

influencia del D-limoneno en la cinética de biodegradabilidad del efluente citrico.

Se asumio que el 96% de las grasas y aceites corresponde a D-limoneno como lo
reporta (Naseem, 2012).

2.7.4 Montaje experimental

En total se realizaron ocho cinéticas, cuyas caracteristicas se muestran en las Tablas
2.4, 2.5y 2.6. De las cinéticas uno a la cinco, se utilizaron concentraciones de 308,
616 y 952 mg/L de D-limoneno. Para la cinética seis, las concentraciones de D-
limoneno se incrementaron a 952, 1,904 y 2,856 mg/L, esto fue para observar un mayor
efecto de inhibicion. Finalmente, en las cinéticas siete y ocho se dej6é de suministrar D-
limoneno para observar un posible efecto de reversibilidad en la inhibicién. Cabe hacer
mencion que el inéculo utilizado en todas las cinéticas fue el mismo, ya que éste

también se debid ir adaptando a la presencia del inhibidor.

En cada una de las ocho cinéticas se realizaron cuatro experimentos. En el
experimento uno, no se suministré D-limoneno con la finalidad de tener un punto de
referencia y sirvi6 como experimento de control, de este modo, se pudo comparar el

efecto inhibidor respecto a los experimentos dos, tres y cuatro.
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Tabla 2.4 Disefio de fase experimental en las cinéticas de inhibicién. Cinéticas uno a

Experimento

AWDN P

D-limoneno
suministrado
(mL)

0
0.11
0.22
0.34

la cinco.
Concentracion
D-limoneno
(mg/L)
0
308
616
952

DQO soluble
alimentada
(mg/L)
2,988.96
2,957.04
2,920.16
2,834.16

So/Xo

0.36
0.36
0.35
0.34

Tabla 2.5 Disefio de fase experimental en las cinéticas de inhibicién.

Experimento

AW N P

D-limoneno
suministrado
(mL)

0
0.34
0.68
1.02

Concentracion
D-limoneno
(mg/L)

0
952
1,904
2,856

DQO soluble
alimentada
(mg/L)
2,624.48
2,567.96
2,396.76
2,976.36

So/Xo

0.32
0.31
0.29
0.36

D-limoneno

/ Sustrato

0.10
0.21
0.34

Cinéticas seis.

D-limoneno

/ Sustrato

0.37
0.79
0.96

Tabla 2.6 Disefio de fase experimental en las cinéticas sin inhibidor. Cinética siete y

Experimento

AWN P

D-limoneno
suministrado
(mL)

o O o o

ocho.
Concentracion
D-limoneno
(mg/L)
0

0
0
0

DQO soluble
alimentada
(mg/L)
2,292.46
2,185.42
2,272.02
2,225.38

So/Xo

0.28
0.28
0.26
0.28

D-limoneno

/ Sustrato

o O o o
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En cada experimento se montaron dos reactores anaerobios tipo batch con un volumen
total de 550 mL por reactor; de los cuales 200 mL fueron para inéculo, 300 mL para
sustrato y 50 mL para camara de biogas. Uno de los dos reactores se utilizo para la
toma de muestras y el otro para la cuantificacién de biogas como se puede observar
en la Figura 2.3. Por cada cinética, se montaron en total ocho reactores, los cuales
fueron colocados en un agitador orbital Lab-line Instruments para mantener un
mezclado homogéneo entre el indculo, sustrato e inhibidor. Los reactores se
mantuvieron en un cuarto a temperatura mesofilica de 35+2 °C. En cada reactor se

regul6 el pH por encima de la neutralidad, utilizando bicarbonato de sodio comercial.

Para las ocho cinéticas, se tomaron 10 mL de muestra a cada reactor en las horas
cero, uno, dos y posteriormente a las 24, 48 y 72 horas. Los parametros que se

determinaron fueron pH, DQOs y volumen de biogas.

a) b)

Figura 2.3 Reactor anaerobio batch: a) Toma de muestras, b) Cuantificacion de biogas.
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2.7.5 Determinaciones analiticas

La determinacion del pH se realizé con un potenciometro Orion Model 250A.

La demanda quimica de oxigeno (DQO) se determin6 por el método colorimétrico
(APHA, 1995) y utiliza al dicromato de potasio en medio acido (H2SO4) como agente
oxidante, en presencia de sulfato de plata y sulfato mercurico como catalizadores en
la ebullicion, se llevo a cabo en una placa digestora HACH a 150 °C durante 2 horas.
Se determind la DQO total (DQOT) al efluente citrico concentrado y la DQO soluble
(DQOs) a las muestras tomadas en cada reactor. Para efectuar la DQO soluble, se
filtraron las muestras utilizando papel filtro de poro medio. Las muestras de DQOrT y
DQOs se leyeron en un espectrofotometro HACH a 620 nm.

Los solidos volatiles (SV) del lodo anaerobio, se determinaron por el método
gravimétrico (APHA, 1995) se tomaron 10 mL de muestra y se colocaron en un crisol
a peso constante, después se colocé en una estufa Riossa a 105 °C durante 24 horas
y posteriormente se calcind en una mufla Barnstead/Themolyne a una temperatura de
550 °C durante 2 horas.

La cuantificacion de biogas se realiz6 utilizando un dispositivo de desplazamiento gas-
liquido, mientras que su composicion fue determinada de manera similar a la explicada

en la seccién 2.4.4.

2.8 DETERMINACION DE PARAMETROS BIOCINETICOS

Para poder estimar los parametros biocinéticos, se utlizaron dos modelos
matematicos: 1) El modelo de Michaelis — Menten y 2) Modelo de inhibicibn no

competitiva (pura y mixta) (Nelson y Cox, 2008; Farrell, 2016).
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2.8.1 Modelo de Michaelis — Menten

Es un modelo tipo enzimatico para poder describir el comportamiento de los

experimentos control, es decir; sin inhibidor.

y = 9181 _ Viras[S]

e (2.5)

En donde:

v = Velocidad de reaccién en un tiempo determinado [mg/Lh]
S = Concentracion inicial de sustrato [mg DQOs/L]

t = Tiempo [h]

Vmax = Velocidad maxima de reaccion [mg/Lh]

Km = Constante de Michaelis [mg/L]

2.8.2 Modelo de inhibicién no competitiva

Es un modelo tipo enzimatico para poder describir el comportamiento de los

experimentos con ciertas concentraciones de inhibidor.

Vmax[S]
[i]
V= d[S] = 1+Ki (2.6)
En donde:

v = Velocidad de reaccion en un tiempo determinado [mg/Lh]
S = Concentracion inicial de sustrato [mg DQOs/L]
t = Tiempo [h]

Vmax = Velocidad maxima de reaccion [mg/Lh]
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Km = Constante de Michaelis [mg/L]
i = Concentracion del inhibidor [mg D-limoneno/L]

Ki = Constate de inhibicion [mg/L]

Mediante los datos experimentales se calcularon las velocidades de consumo de
sustrato para cada experimento y para cada cinética. A partir de estas velocidades, se
estimaron los valores de los coeficientes biocinéticos de Km, Vmax y Ki, utilizando las
graficas de velocidad (v) vs concentracion de sustrato [S] y el diagrama de Lineweaver
— Burk, conocido como diagrama de dobles reciprocos, es decir; 1/v vs 1/[S].

Para la construccion del diagrama de Lineweaver — Burk, se emplearon las ecuaciones

2.5y 2.6, transformandose en su forma lineal de la siguiente manera:

Linealizacion del modelo de Michaelis — Menten:

1 K 1 1

T e o ) 2.7)
\ Vmax [S]  Vmax

En donde:

1/v corresponde a los valores del gje “y
Km/Vmax €s la pendiente “m”
1/[S] corresponde a los valores del eje “X”

1/Vmax €s la ordenada al origen “b”
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Linealizacién del modelo de inhibicion no competitiva:

1 K 1 1
v Vimaxap [S]  Vmaxap

6
% = V::x (1 + [KL].) é + Vniax (1 + [KL],) e (2.9)
En donde:

ey 0

1/v corresponde a los valores del eje “y
Km/Vmax (1 + [iJ/Ki) es la pendiente “m”
1/[S] corresponde a los valores del eje “X”

1/Vmax (1 + [iJ/Ki) es la ordenada al origen “b”

Cuando la inhibicidbn presenta un comportamiento no competitivo, Km permanece
constante, es decir; el valor de Km del control seréa el mismo para los experimentos con
concentraciones variables de inhibidor. Mientras que Vmax se ve afectada por la
presencia de inhibidor, siendo Vmax menor a mayores concentraciones, llamandose

velocidad maxima aparente (Vmax ap), definida como:

Vimaxap = <_

Dicho patrén de comportamiento puede observarse en las Figura 2.4y 2.5.
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- [i]=0

—————————— 2oq=1

v (mg DQOg¢/Lh)

Km [S] (Mg DQOG/L)

Figura 2.4 Representacion del comportamiento de inhibiciébn no competitiva. Velocidad de

reaccion vs Concentracion de sustrato.
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Figura 2.5 Diagrama de dobles reciprocos o diagrama de Lineweaver — Burk para inhibicion

no competitiva.
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2.8.3 Modelo de inhibicion no competitiva mixta

Existe una variante del modelo de inhibicibn no competitiva, que es el modelo de
inhibicion no competitiva mixta. Esta es un tipo de inhibicion no competitiva mas
comun, en donde Vmax Se reduce y Km aumenta con el incremento de concentracion
del inhibidor. La ecuacion diferencial o forma hiperbdlica de la inhibicion no competitiva

mixta resulta en las Ecuaciones 2.11 y 2.12, respectivamente.

_ d[S] _Vmaxap [S]
V= at - Kmap"'[s] PSP PPPEPURPRRSPY 02 i

o}
Vmax [S]
il
v= 3512 Ky (2.12)
dt (1+}£+] N E RN BN S B NS S NS SN EEEEEE N SN A B E R e m s s EE s s s s s EEEEEEEEEEEEEEEEEEEEEEmEEEEE .
Kin—+[S]
(1+K—ii)

La linealizacion de las Ecuaciones 2.11 y 2.12 se presenta en la Ecuaciones 2.13 y
2.14, respectivamente; mientras que su patron de comportamiento se puede apreciar
en la Figura 2.6.

K
Lo man (2.13)
v Vimaxap [S]  Vmaxap

74



CAPITULO 2 MATERIALES Y METODOS

vV Viax (1 * Kic) Sk (1 + Kii) ........................................ (2.14)
En donde:

“en

1/v corresponde a los valores del gje “y
Km/Vmax (1 + [i[/Kic) es la pendiente “m”

1/[S] corresponde a los valores del eje “X”

1/Vmax (1 + [iJ/Kii) es la ordenada al origen “b”

Kii y Kic corresponden a las constantes de inhibicion en Vmax y Km respectivamente. Ki
corresponde a la unioén entre la enzima y el inhibidor, Kic corresponde a la unién entre

del inhibidor con el complejo enzima — sutrato.

| =
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Il
==
3
Q
<
Il
/-~
[y
+
&=

1

Figura 2.6 Diagrama de dobles reciprocos o diagrama de Lineweaver — Burk para inhibicién

no competitiva mixta.
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Para encontrar el valor de Kii, a partir de Vmax Se tiene que:

Despejando:

K = T (2.16)

Vmax__4
Vmaxap

Para encontrar el valor de Kic, a partir de la pendiente “m” se tiene que:

m=—map_— Km (1+ﬂ) ........................................................... 2.17)

Vimax ap Vimax Kic

Tomando el segundo y tercer miembro de la Ecuacion 2.17, se despeja y se obtiene:

Kic= ( e [)'](Vmax)_1 .................................................................... (2.18)

Vmax ap/\ Km

El valor de Kic, también se puede encontrar a partir de Km ap:

(%)

Km ap=Km
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Despejando la Ecuacion 2.19:

2.9 MODELACION DEL CONSUMO DE SUSTRATO

Una vez obtenidos experimentalmente los pardmetros biocinéticos Km, Vmax, Km ap, Vmax

ap, Kii y Kic por medio de los diagramas de Lineweaver — Burk, se resolvieron las

Ecuaciones 2.5 y 2.12 mediante el método numérico Runge — Kutta de cuarto orden

(RK 4), bajo las siguientes consideraciones:

1. Utilizando 308, 616 y 952 mg/L como concentraciones de inhibidor:

El experimento se llevé a cabo en un intervalo de temperatura mesofilico, es
decir; 35+ 2 °C.

El pH del sustrato alimentado fue alrededor de 7.2

Los tiempos de consumo de sustrato fueron medidos alas 0, 1, 2, 24, 48 y
72 h.

El crecimiento de biomasa fue constante, tomando una concentracion inicial
de 12.30 gSVIL.

Para experimento blanco, se empledé el modelo de Michaelis — Menten
(Ecuacion 2.5) y se utilizd un valor inicial de concentracion de sustrato
medida en forma de DQOs igual a 2,988.96 mg/L con una relacion So/Xo
cercana a 0.36 y no se suministrd6 D-limoneno. Km y Vmax Se€ obtuvieron
experimentalmente.

Para los experimentos con inhibidor, se utilizé el modelo de inhibicién no
competitiva mixta (Ecuacion 2.12) y se emplearon concentraciones iniciales

de DQOs cercanas a 2,900 mg/L con una relacion So/Xo entre 0.34 y 0.36,
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con concentraciones de D-limoneno iguales a 308, 616 y 952 mg/L. Km, Vmax,

Km ap, Vmax ap, Kii ¥ Kic S obtuvieron experimentalmente.

2. Utilizando 952, 1,904 y 2,856 mg/L como concentraciones de inhibidor:

El experimento se llevé a cabo en un intervalo de temperatura mesofilico, es
decir; 35+ 2 °C.

El pH del sustrato alimentado fue alrededor de 7.2

Los tiempos de consumo de sustrato fueron medidos alas 0, 1, 2, 24, 48 y
72 h.

El crecimiento de biomasa fue constante, tomando una concentracion inicial
de 12.30 gSVIL.

Para experimento blanco, se empled el modelo de Michaelis — Menten
(Ecuacion 2.5) y se utilizd un valor inicial de concentracion de sustrato
medida en forma de DQOs igual a 2,624.48 mg/L con una relacion So/Xo
cercana a 0.32 y no se suministrd D-limoneno. Km y Vmax Se obtuvieron
experimentalmente.

Para los experimentos con inhibidor, se utilizé el modelo de inhibiciébn no
competitiva mixta (Ecuacion 2.12) y se emplearon concentraciones iniciales
de DQOs alrededor de 2,600 mg/L con una relacién So/Xo entre 0.29 y 0.36,
con concentraciones de D-limoneno iguales a 952, 1,904 y 2,856 mg/L. Km,

Vmax, Km ap, Vmax ap, Kii Y Kic Se obtuvieron experimentalmente.

Con ello se realiz6 la simulacién del consumo de sustrato respecto al tiempo mediante

el Software Berkeley — Madonna Version 8.3.14.
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2.10 VALIDACION DE MODELOS MATEMATICOS

Para realizar la validacion de los datos modelados, se graficaron las concentraciones
de sustrato modeladas como DQOs contra las concentraciones de sustrato
experimentales medidas también como DQO:s. Este es un método similar al planteado
por Martin et al. (2010b). De igual modo se obtuvieron los coeficientes de correlacion
R? para cada experimento. Las condiciones bajo las cuales se desarrollé la validacion
de los modelos de Michaelis — Menten e inhibicibn no competitiva mixta fueron las
mismas en la seccién 2.9.
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CAPITULO 3 RESULTADOS Y DISCUSION

3.1 DISENO Y CONSTRUCCION DE UN REACTOR ANAEROBIO HIBRIDO

El Reactor Anaerobio Hibrido (RAH) en la parte superior estuvo conformado por un
lecho fijo (LF) como se observa en la Figura 3.1(a), con un volumen total de 1.05 L de
los cuales el 75% fue ocupado por los anillos de material polimérico para que sirviera
de medio de soporte bacteriano y realizar las funciones de distribuidor de flujo. El LF
estuvo conformado por dos tubos de acrilico concéntricos para que la parte interior del
tubo central contuviera el medio de soporte, mientras que por la corona exterior del

mismo tubo sirviera como medio de circulacion del biogas generado durante el proceso

de digestion anaerobia. En la Tabla 3.1 se muestran las longitudes y volimenes del

e
"N

LF.

(b)

Figura 3.1 Reactor Anaerobio Hibrido (a) lecho fijo y (b) lecho fluidizado inverso.
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Tabla 3.1 Dimensiones del LF.

Filtro anaerobio
Longitud (cm)
Diametro (in)
Diametro (cm)
Volumen total (L)
Volumen atil (L)

Volumen ocupado (L)

23

7.62
1.05
0.26
0.79

RESULTADOS Y DISCUSION

Por otro lado, el Reactor Lecho Fluidizado Inverso (LFI) que ocup® la parte inferior del

RAH como se muestra en la Figura 3.1(b), tuvo un volumen total de 4.96 L, de los

cuales el 20% fue para la camara de biogas, el 30% fue para el lecho (soporte

colonizado) y 50% para el volumen Gtil como se puede apreciar a detalle en las Tablas

3.2y 3.3

Tabla 3.2 Dimensiones del RLFI.

RFLI

Longitud (cm)
Diametro (in)
Diametro (cm)
Volumen total (L)
Longitud lecho (cm)
Volumen de liquido (L)
Volumen lecho (L)
Soporte limpio (L)

Soporte colonizado (L)

80
3.5
8.89
4.96
24
2.5
15
1.2
0.3
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Tabla 3.3 Distribucion porcentual del RLFI.

Céamarade Volumen de
. Lecho _ Total
biogéas liguido
Longitud (cm) 15 24 41 80
Volumen (L) 0.9 15 2.5 4.9
% 20 30 50 100

3.1.1 Estimacién de parametros de disefio de un Reactor Anaerobio Hibrido

De acuerdo con la Ecuacion 2.1, para las Cva descritas en la Tabla 2.2 que
corresponden a 5, 8 y 10 gDQO/Ld y para diferentes concentraciones de DQO de
alimentacion con criterios de alta carga para efluentes citricos correspondientes a 3.5,
6 y 12 gDQOIL, los flujos o caudales de alimentacion calculados se muestran en la
Tabla 3.4.

Tabla 3.4 Caudal de alimentacion (L/d) del RAH.

DQO
(gDQOILA)
5 3.6 2.1 1.0
8 5.7 3.3 1.7
10 7.1 4.2 2.1

Se puede observar que a mayor Cva con DQO de alimentacion constante, se requiere
mayor flujo de alimentacién. Mientras que a mayor DQO de alimentacion y Cva
constante se requiere menor flujo de alimentacion. La DQO debe ser un parametro
gue debe mantenerse fijo, ya que, si ésta cambia, la Cva y flujo de alimentacion
también lo hacen, lo que provoca que el reactor trabaje a cargas variables sin tener un

control adecuado del proceso de digestion anaerobia.
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Por otro lado, con las condiciones descritas en la Tabla 3.4 y utilizando el volumen atil
del LFl igual a 2.5 L, el TRH estimado por medio de la Ecuacion 2.2 se muestra en la
Tabla 3.5.

Tabla 3.5. TRH (h) del RAH.

DQO

Cva (g/L) 3.5 6 12
(gDQO/Ld)

5 16.8 28.8 57.6
8 10.5 18.0 36.0
10 8.4 14.4 28.8

Con variaciones en la Cva y manteniendo constante la DQO de alimentacién, se
pueden obtener menores TRH. Con Cva constante y con variaciones de DQO, se
obtienen mayores TRH. Por lo que en el RAH se pueden tratar grandes volumenes de
agua residual con altas Cva en TRH cortos.

La velocidad descensional fue calculada por medio de le Ecuacién 2.3, tomando como
area transversal del RAH un valor de 0.0104 m? y los caudales obtenidos en la Tabla
3.4, obteniéndose como resultados los datos mostrados en la Tabla 3.6

Tabla 3.6. vq (m/h) del RAH.

DQO

Cva (g/L) 3.5 6 12
(gDQO/Ld)

5 0.0143 0.0083 0.0042
8 0.0229 0.0134 0.0067
10 0.0286 0.0167 0.0083

La vd es directamente proporcional al caudal de alimentacion. De acuerdo con los datos
de la Tabla 3.6, la va minima fue 0.0042 m/h y la va maxima fue 0.0286 m/h, con ello

se pude determinar que la expansion del lecho fluidizado podria ser entre un 20 y 35%,
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basado en pruebas de fluidizacién con soporte limpio y con soporte colonizado
reportadas por Dominguez-Hernandez (2016), lo cual significa que de una longitud
(altura) inicial de lecho igual a 24 cm se podria expandir hasta 28.8 y 32.4 cm sin que
el soporte corra peligro de salir del reactor. Para alcanzar una expansion de lecho del
100%, se podria utilizar una bomba de recirculacion de flujo variable para favorecer un
mayor contacto de la biopelicula con la materia organica a degrada sin que haya

problemas por una sobreexpansion del medio de soporte.

Finalmente, la relacién Sustrato/Biomasa fue estimada con la Ecuacién 2.4, en la que
se emplearon los datos de la Tabla 3.4 para el sustrato y como biomasa se utilizaron
1.5 L de soporte colonizado con un valor de MVA de 33.00 gSV/L en su etapa de
colonizacion maxima, que es equivalente a 49.5 gSV (Gonzalez-Paz, 2015). En la

Tabla 3.7 se presentan los resultados obtenidos.

Tabla 3.7. So/Xo (gDQO/gSVLh) del RAH.

DQO

(gDQO/Ld)

5 0.25 0.25 0.25
8 0.40 0.40 0.40
10 0.51 0.51 0.51

Se puede observar que este tipo de reactores son capaces de manejar altas
concentraciones de biomasa para el tratamiento de grandes volimenes de efluentes

con alta carga organica.

Todos los parametros de disefio que fueron calculados indican que las dimensiones,
geometria y configuracion del RAH fueron adecuadas para una operacion correcta de
este sistema. Se pueden comparar estos resultados con las condiciones de operacién

en reactores anaerobios reportadas en la Tabla 1.7.
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3.2 CARACTERIZACION DE SUSTRATOS

Se puede apreciar en la Tabla 3.8 que los efluentes alimentados al RAH poseen
diferentes caracteristicas fisicoquimicas, lo que hace més simple de tratar al efluente
hidrolizado de frutas y verduras teniendo un pH cercano a 7, menor contenido de
materia organica en relacion con el efluente citrico y ausencia de GyA. Las
desviaciones estandar son relativamente altas, ya que los parametros medidos
dependen del lote y del tiempo de muestro, asi como de la operacién de la planta de

procesamiento de citricos.

Tabla 3.8 Caracterizacion de sustratos empleados en la operacion del RAH.

Efluente hidrolizado de o
Efluente citrico
frutas y verduras

Parametro Unidades S— —
DI Desviacion SrR Desviacion
estandar estandar
pH 6.78 0.21 3.88 0.10
DQO total mg/L 14,799 2,032 38,780 2,502
DQO soluble mg/L 12,506 1,798 35,420 1,299
CcOoT mg/L 713 18 14,192 46
ST mg/L 6,390 885 21,662 114
SV mg/L 4,103 840 19,233 363
NTK mg/L 13.87 2 21.79 2
P mg/L 0.88 0.01 1.15 0.1
GyA mg/L - - 413 28

Siles et al. (2010), presentan una caracterizacion similar de un agua residual
proveniente del prensado de céscara de naranja. Los valores que reportan son

mayores debido a la naturaleza del proceso.
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3.3 ARRANQUE DE UN REACTOR ANAEROBIO HIBRIDO

3.3.1 Sustrato

RESULTADOS Y DISCUSION

El sustrato utilizado durante el periodo de arranque del reactor fue el efluente

hidrolizado de frutas y verduras. Este sustrato fue pretratado en un reactor de hidrolisis

a escala piloto operado alrededor de 40 dias, a pH de 5.5 para mantener las

condiciones acidogénicas dentro del reactor, con un tiempo de retencion hidraulica de

10 dias. El reactor de hidrolisis alcanz6 remociones de DQO en promedio del 22%,

con una produccién promedio de 1.2 g/L de acidos grasos voléatiles (AGV’s) como se

muestra en la Figura 3.2.
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Figura 3.2. DQO removida y produccién de AGV’s en un reactor de hidrdlisis a escala piloto.

El pretratamiento ofrece diferentes ventajas incluyendo las siguientes: 1) reduccion de

sélidos, 2) reduccion de sustratos complejos provenientes de la hidrélisis de
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macromoléculas y 3) produccién de AGV'’s, los cuales son intermediarios en el proceso

de digestion anaerobia para la produccion de metano.
3.3.2 In6culo

Después de 30 dias de operacion en el periodo de arranque, el material de soporte del

LF y del LFI mostré una colonizacién importante.

El andlisis de MVA en el soporte precolonizado usado como inéculo para la seccién
del LFI fue de 13.98 gSV/L. El LFI fue dividido en tres zonas de acuerdo con lo
observado, esto debido a la colonizacién del soporte, las particulas de mayor densidad
se acumularon en la zona inferior del lecho. Las tres zonas del lecho son: zona superior
gue corresponde al 23.75%, la zona de en medio 47.5% y la zona inferior 28.75% con
una concentracion de biomasa de 18.75, 20.05 y 47.87 gSV/L respectivamente. El total

de biomasa acumulada en el reactor fue de 46.49 gSV.

Conrespecto al LF, los tubos poliméricos utilizados como material de soporte no tenian
biomasa adherida al arranque del reactor. Al final de este experimento cada uno de los
330 tubos de plastico estaban recubiertos por 0.0072 gSV, por lo tanto, el total de

biomasa en esta seccién fue de 2.4 gSV.

La rapida colonizacion del reactor en ambas secciones esta relacionada con dos
estrategias implementadas en experiencias anteriores: 1) el uso de un sustrato
prehidrolizado para alcanzar la biodegradabilidad adecuada y 2) el uso de soporte
precolonizado durante el arranque del reactor aplicando una Cva de 5 gDQO/Ld,

equivalente a la Cva del reactor donde se obtuvo la fuente de inoculo.

Ambas estrategias, permitieron a las bacterias degradar una cantidad considerable de
materia organica sin acidificacion del medio y favoreciendo la adhesion de biomasa

formada (anabolismo) sin aparente conversion a metano, como lo indica Michaud et
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al. (2002) quienes demostraron que al inicio del periodo de arranque de reactor
anaerobio, las bacterias utilizan el carbono removido para construir una matriz
polimérica, reduciendo el rendimiento de metano, para que después ya en condiciones
de estado estable, el carbén organico sea convertido a biogas y el rendimiento de

metano sea cercano al valor teorico.
3.3.3 Operacion inicial

Como se puede ver en la Figura 3.3, durante los primeros 11 dias de operacion, el
rendimiento de metano fue cero aunque la remocién de DQO fue cercana al 20%. El
balance de materia muestra que, si la materia organica degradada es usada para la

formacion de biomasa, el arranque del reactor puede reducirse a 15 dias.
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Figura 3.3. Rendimiento de metano basado en la DQO removida.
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El pH de alimentacién del reactor oscil6 entre 6.6 y 7.7, este pardmetro no se ajusté
con ningun tipo de solucidon amortiguadora, se alimento tal cual provenia del reactor
de hidrdlisis. En el interior del reactor, el pH presentd valores entre 6.73 y 8.01,
mientras que a la salida tuvo valores de entre 7.2 y 8.4. Esto demostré que la
biopelicula tuvo la capacidad de amortiguar el pH, como se aprecia en la Figura 3.4.
La mayoria de las bacterias desarrollan un buen metabolismo a pH de 6.8 a 7.2. Un
nivel bajo de pH puede causar inhibicion bacteriana asociada con acidos grasos

volatiles.
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Figura 3.4 Valores de pH del RAH.

Al ser este un dispositivo que puede tratar efluentes de alta carga, durante este
experimento se presentaron en promedio concentraciones de entrada de 11,200 y
8,200 mg/L medidas como DQO total y DQO soluble respectivamente. Es evidente la

tendencia al alza en los porcentajes de remocién de la DQO total mostrada en la Figura
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3.5. Durante los primeros 16 dias estas remociones oscilaron entre valores del 10 y
30%, incrementandose de manera significativa hasta alcanzar valores entre el 50 y
70% durante los primeros 30 dias de operacion manteniendo constante la Cva en 5
gDQO/Ld.

Ying et al. (2014), aclimataron el lodo anaerobio de un reactor UASB que fue operado
durante 120 dias, alcanzando eficiencias de remocion de DQO del 85% con una carga
de 8.64 gDQO/Ld. Esto hace pensar que para un RAH los valores esperados en la
eficiencia de remocion de DQO pueden ser superiores al 90% si se opera durante un
periodo de 30 a 120 dias, ya que Alvarado-Lassman et al. (2008), observaron que,
para dos tipos de soportes utilizados en reactores de lecho fluidizado inverso en el
tratamiento de aguas residuales de cerveceria, se pueden alcanzar remociones de
DQO superiores al 90%.
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Figura 3.5. Porcentajes de remocién de DQO total del RAH.
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Los reactores anaerobios se caracterizan por ser dispositivos que presentan bajas
eficiencias de remocioén de ST y SV. En el arranque, se observo que el RAH durante
los primeros 7 dias de operacion no presentd eficiencia de remocion en estas dos
formas de solidos, del dia 8 al 20 hubo un incremento notable teniendo valores entre
20 y 50% de remocién para ST y entre 20 y 70% para SV, pero observando una
diferencia significativa entre ambas curvas como lo muestra la Figura 3.6. Del dia 21
al 30, se observé que los porcentajes de remocion de ST y SV mejoraron, alcanzando
valores entre 80 y superiores al 90% reduciendo la diferencia entre ambas curvas. Esto
se puede deber a que el LF tiene la capacidad de retener sélidos. Generalmente los
SV y los ST no dan ninguna informacion del estado del proceso biologico.
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Figura 3.6. Eficiencias de remocion de ST y SV.
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3.4 OPERACION EN MODO CONTINUO DE UN REACTOR ANAEROBIO HIBRIDO

Durante la operacion del RAH, se puede apreciar en la Figura 3.7 que en la
degradacion de dos tipos de sustratos diferentes como lo son el efluente hidrolizado
de frutas y verduras, asi como el efluente citrico, no se presento acidificacion del medio
a excepcion de la etapa 3, ya que hubo un cambio de sustrato, teniendo em promedio
a la salida pH = 5.80 + 1.62. Sin embargo, en la etapa 4 es notorio que al disminuir la
carga organica de 10 a 8 gDQO/Ld hubo una recuperacion del sistema, obteniendo
valores de pH cercanos a la neutralidad (7.45 + 0.27). Hussain y Kant (2017),
encontraron un mayor potencial biogquimico para la generacién de metano a pH de
entre 7y 7.8, ya que a pH de 6 a 6.5 se presenta una inhibicién en la actividad
metanogénica. Mientras que Lee et al. (2009), reportan que la metanogénesis ocurre

eficientemente a pH de entre 6.5y 8.2.
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Figura 3.7 Tendencia de pH durante la operacion del RAH.
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Se observé que el uso de bicarbonato de sodio ayuda a mantener homogéneo el pH
durante el proceso de digestion anaerobia con efluentes citricos, ya que cuando se
us6 hidroxido de sodio, el efluente tiende a cambiar de color, se aglomeran los
componentes solidos presentes en el liquido y el medio se acidifica constantemente,

provocando que se suministre una mayor cantidad de este producto quimico.

En términos de DQO, durante la etapa 1 en promedio se alimentaron alrededor de
7,800 y 5,200 mg/L de DQO en forma total y soluble, respectivamente, de aqui en los
primeros 19 dias, la remocién oscil6 entre el 20 y 30%, esto debido a que la inoculacién
fue con el 25% de soporte colonizado adaptado a un sustrato de jugo de manzanay el
75% de soporte limpio. Mientras que para la etapa 2, hubo un incremento en la DQO

removida llegando a ser de hasta del 95%.

Una vez alcanzada la estabilizacion en la operacion del RAH, se realiz6 el cambio de
sustrato del efluente hidrolizado de frutas y verduras por el efluente citrico cuyas
concentraciones promedio en la alimentacion fueron 12,400 y 9,300 mg/L para la
DQOT y DQOs. En la Figura 3.8 se aprecia como decrecen las remociones de DQO
del 95 al 70%. Por esta razén se redujo la Cva de 10 a 8 gDQO/Ld, alimentando en
promedio DQOT = 9,700 mg/L y DQOs = 8,200 mg/L, durante los primeros 20 dias de
la etapa 4 se aprecia que la flora bacteriana se vio afectada por la concentracion de
sustrato, sin embargo, existi6 una recuperacién en la DQO removida, alcanzando

valores entre el 75 y 85%.
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Figura 3.8 Eficiencias de remocion de DQO total y soluble.

Siles et al. (2007), encontraron 88.2% de remocién de carbono organico total en
pruebas batch en tiempos de 48 a 72 horas, sin embargo; reportan efectos de inhibicién
debidos a la concentraciébn de sustrato y no por causa de D-limoneno, ya que
eliminaron por pretratamiento este aceite esencial para evitar efectos toxicos. Estos
resultados son equiparables a los reportados en esta investigacion, ya que los valores
obtenidos en los porcentajes de remocion de DQO tratando efluentes citricos son altos,
debido a que no hubo eliminacion del D-limoneno remanente del proceso presente en
el efluente y ademas el RAH fue operado en modo continuo. En este trabajo, el
suministro de nutrientes fue hecho con las relaciones DQO/N/P = 350/7/1, debido a
que habia que proporcionar los nutrientes necesarios para el metabolismo de los
organismos durante el proceso. Sin embargo, usando otros residuos Marousek et al.
(2014) encontraron un método convencional de manejo de nutrientes en relaciones

COT/NT y CT/NT a partir de residuos de fitomasa.
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Por otro lado, el contenido de ST y SV en el efluente fue 8,700 y 6,900 mg/L para la
etapa 3, mientras que para la etapa 4 fueron 6,200 y 4,100 mg/L, respectivamente.
Esto provoco que para la etapa 3 se removieran 49 y 68% de ST y SV; a su vez para

la etapa 4, 42 y 53%, respectivamente.

Algunos residuos provenientes de la aplicacion de agroquimicos como fertilizantes,
contiene N, P y K, teniendo N como sulfato de amonio ((NH4)2S0a4) (Kidd et al., 2017).
Los iones amonio (NH4*) y amonio libre (NHs) son dos principales formadores de
nitrégeno inorganico. Estas formas son directa e indirectamente causantes de

inhibicidn en sistemas de digestion anaerobia (Yenigiin y Demirel 2013).

Un comportamiento similar al de la DQO ocurri6 para los rendimientos de metano, en
los primeros dias de operacion de la etapa 1, los rendimientos fueron 0 LCH4 a
TPS/gDQOrem debido a que toda la DQO removida se utiliza para la generacion de
células nuevas, Michaud et al. (2002) obtuvieron un rendimiento de metano igual a
cero durante los primeros 7 dias de experimentacién. De los dias 21 al 41 se lograron
rendimientos del 0.15 al 0.3 LCHs4a TPS/gDQOrem. Para la etapa 3, los rendimientos
de metano decayeron del 0.3 a 0.05 LCHaa TPS/gDQOrem, esto puso de manifiesto un
posible efecto inhibidor por la presencia de D-Limoneno en el efluente citrico. En la
etapa 4, al ajustar la Cva se present6 una recuperacion en los rendimientos de metano,
obteniendo valores cercanos a 0.15 LCH4 a TPS/gDQOrem cOMo se muestra en la
Figura 3.9.
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Figura 3.9 Rendimientos de metano.

Estos resultados son congruentes respecto a otras investigaciones, ya que reportan
valores similares, pero en tiempos de residencia hidraulica superiores y con cargas
organicas mas bajas. Calabro et al. (2016), reportan un comportamiento de
decaimiento en la generacion de biogas similar al de la etapa 3 medido como
rendimiento de metano, a excepcion que el sustrato empleado fue cascara de naranja
degrada en modo batch bajo condiciones mesofilicas con diferentes dosis de
exposicion con D-limoneno. Es evidente que el uso de un sustrato a base de naranja

provoca una disminucion en el rendimiento de metano.
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3.5 ANALISIS ENERGETICO

Los combustibles fésiles como el carbén, petréleo y gas natural son actualmente una
fuente de energia primaria en el mundo (Yatim et al., 2016), por el contrario, el uso de
fuentes de energia alternas como el biogas esté teniendo una mayor demanda para la

generacion de energia (Nguyen et al., 2014).

Los volumenes de metano generado a partir del efluente citrico a base de naranja son
variables y dependen de la estabilidad del sistema, en la Figura 3.10 se observa una
mayor estabilidad cuando la Cva es de 8 gDQO+/Ld, obteniendo claramente tres
tendencias; la primera con 322 m?3, la segunda con 907 m3y la tercera con 736 m? de
metano a TPS, pero en promedio se obtuvieron hasta 549 m3 de metano a TPS por
dia. Mientras que cuando la Cva se mantuvo en 10 gDQO~/Ld, se generaron 760 m?3
en sus puntos mas altos y en promedio se calcularon 390 m® de metano a TPS por

dia.

A partir del volumen de metano generado, se estimé la conversion teérica a energia
eléctrica. Para la Cva de 10 gDQO+/Ld la tendencia en sus puntos mas elevados fue
7,558 kWh 'y en promedio fue 3,879 kWh. Para la Cva de 8 gDQO+/Ld, nuevamente se
aprecian tres tendencias con 3,205, 9,015 y 7,316 kWh respectivamente, obteniendo
en promedio 5,458 kWh, La cantidad de energia eléctrica disponible depende de la
eficiencia del generador, un generador eléctrico comercial tiene una eficiencia de
conversion del 30% aproximadamente (Rosas-Mendoza et al., 2017), con los datos
anteriores para la Cva de 10 gDQO+/Ld se pueden obtener 2,267 kWh en su tendencia
mas alta y en promedio 1,164 kWh por dia. Mientras que para la Cva de 8 gDQO/Ld,
se pueden tener disponibles 961, 2,705 y 2,195 kWh en sus puntos de generacion
bajo, alto y medio, alcanzando en promedio 1,637 kWh por dia. Este comportamiento

se puede apreciar en la Figura 3.10.
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La planta procesadora de citricos requiere 67,000 kwWh por dia para operar, con la
energia eléctrica disponible en promedio se puede satisfacer el 1.7% y el 2.4% para
cuando el sistema opere a cargas de 10 y 8 gDQOT/L*d, respectivamente. Yatim et al.
(2016), reportan el 1.47% de aprovechamiento de biogas como fuente de energia

renovable para diferentes aplicaciones.

@ Costo (USD) @ Metano generado (m3) O Electricidad disponible (kWh)
4,500
4000
3,500
3,000

Cva =10 gDQOT/Ld

2,500
2,000

1,500
Ml H W\
qu

Figura 3.10 Tendencia energética y econdmica a partir de la generacion de biogas.
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|||‘|‘|“||||N|

Tiempo (d)

o O

De manera global, en 70 dias de operacién con un efluente citrico, se pueden obtener
hasta 350,461 kWh dejando disponibles 105,138 kWh para contribuir al 2.2% de la
energia eléctrica total consumida por la planta procesadora. La energia eléctrica que
esta disponible representa un ahorro y evita consumirla de la red eléctrica de Comision
Federal de Electricidad, esto significa ahorrar cerca de 8,537 USD (161,000 MXN) en
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un periodo de poco mas de dos meses. La tendencia econdémica por dia se puede

observar en la Figura 3.10.

3.6 CINETICAS BATCH DE INHIBICION CON D-LIMONENO

En total se hicieron ocho cinéticas, es decir; ocho pruebas batch y para cada una de
ellas se montaron cuatro experimentos (1, 2, 3 y 4) con las caracteristicas indicadas
en las Tablas 2.4, 2.5y 2.6. La biomasa (indculo) que se empled en cada experimento
fue la misma, esto con la finalidad de observar el efecto causado con las variaciones

de D-limoneno en la degradacién del sustrato.
3.6.1 Evaluacion de parametros (pH, %DQO soluble removida y biogas)

Para el experimento 1 que sirvid como control, en el que no se suministré D-limoneno,
se obtuvo el valor mas alto de pH con un promedio de 7.28+ 0.13 en el batch uno,
mientras que el valor mas bajo fue en los batch seis y ocho obteniéndose en promedio
6.61+0.09y6.61 +0.17, respectivamente como se observa en la Figura 3.11a). En el
experimento 2, el nivel de pH promedio mas alto fue 7.21 £ 0.09 y el mas bajo 6.16 +
0.31, correspondientes a los batch uno y cuatro mostrados en la Figura 3.11b). El
experimento 3, presentd pH promedio de 7.25 £ 0.09 y 6.03 + 0.09 también en los
batch uno y cuatro como valores mas alto y mas bajo, respectivamente. Finalmente,
para el experimento 4 se mostr6 un comportamiento similar a los dos anteriores,
obteniéndose 7.20 + 0.10 y 5.79 + 0.09. Liu et al. (2008), reportan que el intervalo
favorable para un maximo rendimiento de biogas en digestion anaerobia es con pH de
6.5 a 7.5. Ward et al. (2008), encontraron que el intervalo ideal de pH es de 6.8 a 7.2.
Mientras que Lee et al. (2009), reportan que la metanogénesis ocurre eficientemente
a pH de entre 6.5y 8.2.
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Figura 3.11. Comportamiento de pH. a) Experimento 1, b) Experimento 2, c) Experimento 3y

d) Experimento 4.

En relacion con el analisis anterior, con el suministro de D-limoneno en diferentes
concentraciones, los experimentos muestran una ligera acidificacion al aumentar las
dosis de inhibidor y el tiempo de contacto medido en términos del nimero de cinética
0 batch. Sin embargo, parece ser que las bacterias logran adaptarse a estas altas
concentraciones de inhibidor, ya que para el batch seis en los experimentos 2, 3y 4
se aumentaron drasticamente las concentraciones de inhibidor y el comportamiento de
pH fue similar a como lo venia haciendo. También se observé que para los batch siete
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y ocho, cuando se dej6é de agregar D-limoneno, los experimentos logran aumentar

ligeramente sus valores de pH a las 72 horas.

En cuanto a los porcentajes de DQOs removida, se puede apreciar en la Figura 3.12,
que para todos los experimentos en sus respectivos batch, la menor cantidad de
materia removida fue a las 24 horas, seguida de las 48 y 72 horas, lo cual es l6gico
debido al tiempo de residencia del sustrato en cada uno de los reactores. Como
siempre se deseaba alcanzar la maxima eliminacion de materia contaminante, ésta se
dio a las 72 horas, por lo que en el experimento 1 se obtuvieron remociones alrededor
del 82% * 4 en la mayoria de sus batch. Sin embargo, el experimento 2 en sus primeras
cinco cinéticas con 308 mg/L de D-limoneno, alcanzé remociones promedio de 71% +
7, presentando una disminucion respecto al experimento 1. Este valor disminuy6 a
58% para la cinética seis, ya que se aumento la dosis de inhibidor a 952 mg/L. Para
verificar el efecto de recuperacién del sistema, para las cinéticas siete y ocho se obtuvo
en promedio 60% + 4 como remocion. Todos estos comportamientos se pueden

observar en la Figura 3.12b).

El experimento 3 en sus primeros cinco cinéticas con 616 mg/L de D-limoneno, se
observa en la Figura 3.12c¢) un decaimiento de remocién de la cinética uno con 78% a
la cuatro con 27% y ésta se recupera en la cinética cinco logrando 61%. En este lapso
se obtuvo en promedio 60% * 18 de remocion en promedio. Este valor es cercano al
gue se obtuvo en el mismo periodo del experimento 2. Siguiendo con el experimento
3, se aumentd a 1,904 mg/L la concentracion de D-limoneno en la cinética seis, la
remocién bajo a 47%, lo que demostré el efecto nocivo de aceite esencial en la flora
bacteriana. Este efecto perdur0, ya que para las cinéticas siete y ocho a penas se

alcanzaron en promedio remociones de 43% *2.
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Figura 3.12. Evaluacion del porcentaje de DQO soluble removida. a) Experimento 1, b)
Experimento 2, c) Experimento 3 y d) Experimento 4.

Por ultimo, en el experimento 4 con dosis maximas de D-limoneno de 952 mg/L, se
aprecia en la Figura 3.12d) una disminucién rapida de remocién de la cinética uno con
76% a la dos con 45%, incrementado ligeramente sus valores para las cinéticas tres y
cuatro con alrededor de 60%, pero descendiendo nuevamente en la cinética cinco
hasta 38%. En este periodo en promedio de obtuvieron 57% + 11 de remocién. Cuando
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se suministraron 2,856 mg/L de inhibidor, la remocion descendié a 36%. El efecto
inhibidor continlo para las cinéticas siete y ocho, ya que las remociones que se
obtuvieron fueron en promedio 23% %1, esto a pesar de haber dejado de suministrar

aceite esencial.

La investigacion de Martin et al. (2010b), reporta valores de DQO total igual a 147,680
mg/L, de los cuales existen en forma de COT, 52,970 mg/L. Esto significa que la
fraccion biodegradable es aproximadamente 35.86%, que es la forma de carbono que
puede ser removida por digestiébn anaerobia, constituida principalmente por glucosa,
fructosa y sacarosa (Viuda-Martos et al., 2011). El 64.14% restante corresponde a
componentes no biodegradables como celulosa y hemicelulosa (Bicas et al., 2008),
gue pueden ser removidos por métodos alternativos a los sistemas bioldgicos. Siles et
al. (2007), encontraron 88.2% de remocion de COT en pruebas batch en tiempos de
48 a 72 horas, sin embargo, reportan efectos de inhibicion debidos a la concentracion
de sustrato y no por causa de D-limoneno, ya que eliminaron por pretratamiento este
aceite esencial para evitar efectos toxicos. Todo esto hace destacar los resultados
encontrados en este estudio cinético, ya que los porcentajes de remocion
corresponden a DQO soluble, que contiene componentes biodegradables y no
biodegradables, teniendo para el control 82% de remocién en 72 horas y cuando se
us6 una dosis de D-limoneno 30 veces superior a la de la industria citricola, se alcanz6

57% de remocién en 72 horas.

La concentracibn minima de D-limoneno de este trabajo fue 308 mg/L, que es
semejante a la encontrada por Begofia y Flotats (2016), ya que mencionan que el
limoneno en la cascara de los citricos tiene un efecto inhibidor sobre la digestion
anaerobica para concentraciones superiores a 200 mg/kg. Este efecto inhibidor parece
deberse al cimeno, que se produce a partir del limoneno durante la digestién

anaerobia.
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Los batch siete y ocho de todos los experimentos, es decir cuando se deja de
suministrar D-limoneno parecen tener cierta tendencia a la reversibilidad de la
inhibicion, esto es semejante a lo que indican Begofa y Flotats (2016), ya que
observaron signos de recuperacion de la actividad anaerobia para diferentes
concentraciones de limoneno, a pesar del mecanismo de inhibicion no reversible

informado en la literatura.

En términos de biogas, siempre se busco obtener la cuantificacion acumulada a las 72
horas, es decir; al final de cada ciclo, pero sin dejar de reportar los volumenes a las 24
y 48 horas. La cinética uno para los cuatro experimentos fue la que presenté los
mayores volimenes acumulados, obteniéndose 540, 520, 500 y 470 mL,
respectivamente; existio una ligera disminucién de los experimentos 2, 3 y 4 respecto
al experimento control, es decir, a los que presentaron dosis de D-limoneno. En
relacion con el experimento 1, los volumenes mas altos en promedio fueron 454 mL +
40. Para el experimento 2, en los cinco primeros batch se produjeron en promedio 430
mL + 52, para el batch seis al triplicar las dosis de D-limoneno no se presentd un
decaimiento en la generacion, ya que tuvo valores similares al batch previo, alrededor
400 mL. Es probable que el efecto de inhibicién se vio reflejado hasta los batch siete y

ocho, ya que el biogas disminuy6 a 180 mL + 20 como se aprecia en la Figura 3.13b).

En el caso del experimento 3, se produjeron en promedio 390 mL *+ 19 en durante las
cinco primeras cinéticas, sin embargo; para la cinética seis al incrementar el suministro
de D-limoneno, se alcanzé un volumen de biogas de 360 mL, valor parecido a 380 mL
del batch cinco. Y nuevamente el efecto de inhibicion se ve reflejado en las cinéticas
siete y ocho, decayendo a 170 mL + 10. El experimento 4 presenté en promedio,

durante las cinco primeras cinéticas, un volumen de 330 mL * 37.
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Figura 3.13. Monitoreo en la produccion de biogas. a) Experimento 1, b) Experimento 2, ¢)
Experimento 3 y d) Experimento 4.

Los experimentos 2, 3 y 4 presentaron el mismo fendmeno, que consistié en ver
reflejado el efecto de inhibicién en los batch posteriores al suministro de D-limoneno,
y cuando se incrementd la dosis que se venia manejando, nuevamente se presenta la
inhibicién en los batch posteriores. Otra similitud, es que las bacterias logran adaptarse
a las condiciones de inhibidor y es evidente que a mayor concentracion de D-limoneno,

menor es el volumen de biogas producido.
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El analisis cromatografico presentd 57, 53, 49 y 44% de contenido de metano en el
biogas de los experimentos con 0, 308, 616 y 952 mg/L de D-limoneno,
respectivamente y en cuanto a los rendimientos de metano, se alcanzaron valores de
0.260, 0.251, 0.248 y 0.210 LCHs a TPS/gDQOs removida. Se observaron
rendimientos altos a pesar de las elevadas dosis de inhibidor que se manejaron. Estos
valores son comparables con Calabro et al. (2016), ya que encontraron rendimientos
de metano entre 0.305 y 0.367 LCH4 normales/gSV removido en un tiempo de 30 dias
para la degradacién anaerobia de residuo de cdscara de naranja, suministrando dosis
de aceite esencial (D-limoneno) de 240, 500, 1,000 y 2,000 mg/L bajo condiciones
mesofilicas (T = 35 °C). Begofia y Flotats (2016), en la digestién anaerobia de residuos
de cascara de naranja bajo condiciones mesofilicas y en mas de 200 dias de
operacion, reportan rendimientos de metano entre 0.05 y 0.150 LCH4/gSV removido

con suministro de limoneno de 2,000 y 3,000 mg/kg, respectivamente.
3.6.2 Consumo de sustrato

En la Figura 3.14 se logra apreciar a detalle el consumo de sustrato respecto al tiempo
para cada cinética o batch en presencia de las diferentes concentraciones de D-
limoneno. Cuando se utilizaron 308, 616 y 952 mg/L de inhibidor, a medida que
transcurrian los batch, el efecto de inhibicion se iba manifestando de manera mas
clara. Por ejemplo, durante la cinética uno, en la Figura 3.14a) se observa una ligera
diferencia a las 24 horas entre el control y los experimentos con dosis de aceite
esencial, sin embargo; esta diferencia se reduce a las 48 y 72 horas llegando a tener

valores similares en la concentracioén final de sustrato.

107



DQO soluble (mg/L)

=
S~

oo
E

2
=}
=2

[=]
@
(o]
[=]

CAPITULO 3 RESULTADOS Y DISCUSION

=+0mg/L +308 mg/L -e-616 mg/L 952 mg/L =0 mg/L +308 mg/L -+-616 mg/L 952 mg/L
3,500 3,000
3,000 2,500 #
{
2,500 )
S 2,000
£
2,000 <
5 1,500
1,500 3
S 1,000
1,000 e
500
500
0 0
0 10 20 30 20 50 60 70 20 0 10 20 30 ) 40 50 60 70 80
Tiempo (h) Tiempo (h)
a) b)
=-0mg/L 308 mg/L -e-616 mg/L 952 mg/L =0mg/L 308 mg/L -e-616 mg/L 952 mg/L
5,000 4,000
4,500 3,500
4,000
3,000
3,500 g
& 2,500
3,000 £~
U
2,500 < 2,000
©°
2,000 o 1,500
1,500 g
1,000
1,000
0 0
0 10 20 30 40 50 60 70 80 0 10 20 30 40 50 60 70 80
Tiempo (h) Tiempo (h)
c) d)

=0 mg/L 308 mg/L -e-616 mg/L 952 mg/L
3,500

3,000

DQO soluble (mg/L)
- N N
" o w
o S o
S S) S
r.

=
o
(=]
o

500

Tiempo (h)

Figura 3.14. Perfil de degradacion experimental de sustrato vs tiempo a) Cinética 1, b)

Cinética 2, c) Cinética 3, d) Cinética 4 y e) Cinética 5.
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Para la cinética dos, ya se aprecia una diferencia muy clara del control con la dosis
maxima, pero la diferencia entre las dosis intermedias es minima entre ellas. En la
cinética tres, los cuatro experimentos ya denotan un patrén; sin embargo, la diferencia
entre las dosis de 308 y 616 seguia siendo reducida. En el batch cuatro, se observa

una diferencia bien marcada que se termind por acentuar en la cinética cinco.

Una vez logrado este efecto, para evaluar el comportamiento de la biomasa, se
aumentaron a 952, 1,904 y 2,856 mg/L las exposiciones de D-limoneno, para lo cual

se observa en la Figura 3.15 un patrén similar al de la cinética cinco.
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Figura 3.15. Perfil de degradacion experimental de sustrato vs tiempo. Aumento de dosis de
inhibidor. Cinética 6.

En las dltimas cinéticas, se dejo de aplicar inhibidor a la biomasa de todos los
experimentos lograndose observar un comportamiento inestable comparado con la
cinética 5. Se presentaron diferencias pequefias a las 24 horas del experimento 1 con
el 2 y del experimento 3 con el 4 como se puede ver en la Figura 3.16, pero a las 48 y

72 horas esta diferencia se incrementa y se aprecia muy marcada.
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Figura 3.16. Perfil de degradacion experimental de sustrato vs tiempo. Sin inhibidor. a)

Cinética 7 y b) Cinética 8.

3.6.3 Determinacion de pardmetros biocinéticos con 308, 616 y 952 mg/L de
inhibidor

Se realiz6 la obtencién de los coeficientes biocinéticos a partir de la cinética cinco, ya
que fue en donde se aprecia un perfil bien definido de inhibicibn como se describio
anteriormente. De acuerdo, al patrén de comportamiento para inhibicidbn no competitiva
de la Figura 2.5 y de inhibicion no competitiva mixta de la Figura 2.6, se puede apreciar
en la Figura 3.17 que el tipo de inhibicién para la cinética cinco es no competitiva y no
competitiva mixta. Se observa que las intersecciones de la extrapolacion de los
experimentos con 308 y 616 de D-limoneno no coinciden con la linea extrapolada del
experimento control (0 mg/L de D-limoneno), pero el experimento con 952 mg/L logra

coincidir en el eje “x” con el control.
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Figura 3.17. Patr6on de inhibicion no competitiva y no competitiva mixta de los datos

experimentales de la cinética 5. Diagrama de Lineweaver — Burk.

Con la linealizacion de las velocidades de reaccidén contra las concentraciones de
sustrato, se construy6 el grafico de dobles reciprocos o Lineweaver — Burk mostrado
en la Figura 3.17. De aqui se encontraron los valores para los coeficientes biocinéticos

Km, Vmax, Km ap, Vmax ap, Kii Y Kic, que se encuentran en la Tabla 3.9.
Para obtener los valores de Km y Vmax, Se us0 la Ecuacion 2.5, estos valores sirvieron

de referencia para calcular Km ap, Vmax ap, Kii y Kic, por medio de las Ecuaciones 2.11 a
2.20.
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Tabla 3.9. Coeficientes biocinéticos experimentales con 308, 616 y 952 mg/L de inhibidor.

DQOs .
o D-limoneno Km Vmax Kii Kic Km ap Vmax ap
Exp inicial
(mgl/L) (mg/L) (mg/Lh) (mg/L) (mg/L) (mg/L) (mg/Lh)
(mg/L)
1 2,299 0 2,690 238 - - - -
2 2,212 308 2,690 238 995 245 4,633 182
3 2,872 616 2,690 238 4,312 302 7,155 208
4 2,963 952 2,690 238 190 223 2,365 40

Estos valores tienen un comportamiento l6gico de acuerdo con el patrén de la Figura
3.17, sin embargo, fueron optimizados por medio del Software Berkeley — Madonna
Version 8.3.14 con las herramientas “Curve Fit” y “Define Sliders” cuyos valores se

presentan en la Tabla 3.10.

Tabla 3.10. Coeficientes biocinéticos optimizados con 308, 616 y 952 mg/L de inhibidor.

DQOs .
L. D'I|m0nen0 Km Vmax Kii Kic Km ap Vmax ap
Exp inicial
(mg/L) (mg/L) (mg/Lh) (mg/L) (mg/L) (mg/L) (mg/Lh)
(mgi/L)
1 2,299 0 1,144 81 - - - -
2 2,212 308 7,528 125 2,455 812 4,854 112
3 2,872 616 6,700 100 4,500 900 3,500 88
4 2,963 952 6,800 106 330 960 879 27

En relacion con Km, para el control se encontré un valor de 1,144 mg/L que es alrededor
del 50% menor que la concentracion inicial de sustrato, lo cual demuestra una alta
afinidad de las enzimas producidas via bacteriana con el sustrato. Cuando se
emplearon concentraciones de inhibidor de 308 y 616 mg/L, se observa que los valores

de Km y por lo tanto los valores de Km ap aumentan respecto a la Km del control y
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respecto a la concentracion inicial de sustrato para cada experimento, lo cual indica
gue, a mayor concentracion de inhibidor, menor es la afinidad de las enzimas con el
sustrato. No obstante, con 952 mg/L de D-limoneno, se obtuvo un valor de Km ap de
879 mg/L, es decir; cercano al valor de Km que presento el control, pero muy por debajo
de su respectiva concentracion inicial de sustrato (2,963 mg/L).

El control present6 una Vmax de 81 mg/Lh, la tendencia de manera general para cuando
se utilizaron concentraciones de aceite esencial es una reduccién en Vmax ap al
aumentar las dosis como se muestra en la Tabla 3.10. Los valores de Kii indican el
equilibrio para determinar el rompimiento o unién del inhibidor con el complejo enzima-
sustrato, con 308 y 616 mg/L de inhibidor se encontraron Kii en aumento proporcional
igual a 2,455 y 4,500 mg/L, respectivamente. Pero con 952 mg/L, Kii disminuyé a 330
mg/L. En el caso de Kic, los valores fueron en aumento gradual conforme se incrementé
la dosis de D-limoneno, estos valores indican que el inhibidor se uni6 a la enzima,
formando un complejo enzima - inhibidor, pero los valores resultaron ser muy
parecidos promediando 890 mg/L. Las diferencias de los valores de Kic y Kii son
amplias, excepto para el experimento 4, en el que la diferencia es mucho menor,
pudiendo asumirse que Kic = Kiiy por tanto que Kic = Kii = Ki que es la constante de

inhibicion no competitiva referida a la formacion de un complejo enzima — inhibidor.

Por lo tanto, las inhibiciones de los experimentos 2 y 3 respecto al control, son de tipo
no competitiva mixta, en la que el sustrato y el inhibidor se unen a la enzima en sitios
activos diferentes, pero también el inhibidor afecta la unién del sustrato con la enzima,
aumentando los valores de Km y disminuyendo los valores de Vmax. Mientras que el
experimento 4 respecto al control, presentd una inhibicion no competitiva en la que el
sustrato y el inhibidor se unen a la enzima en sitios activos diferentes, pero el inhibidor
afecta la catdlisis de la reaccion, disminuyendo Vmax ap respecto a Vmax del control y
teniendo un valor cercano para Kmap respecto al valor de Km del control. Todos esto se

puede observar con detalle en la Figura 3.17.
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3.6.4 Determinacion de parametros biocinéticos con 952, 1,904 y 2,856 mg/L de
inhibidor

Para estas concentraciones, se siguid un analisis similar al de la seccion 3.6.3, pero
tomando como referencia los datos de la cinética o batch seis. Los inversos de las
velocidades de reaccion y de las concentraciones de sustrato se muestran en la Figura
3.18.

—8-0 mg/L ——952 mg/L —0— 1,904 mg/L
2,856 mg/L e Lineal (0 mg/L) Lineal (952 mg/L)
Lineal (1,904 mg/L) Lineal (2,856 mg/L)
0.1
y=470.36x- 0.1666
0.08 R = 019507 y=172.05x- 0.0726
R2 =0.9982
0.06 ,",
' y =44.501x- 0.0126
0.04 R?=0.8251 ..
> L4 [
~ e T e
- == e
002 et e y = 18.251x - 0.0054
o e R? =0.9874
0
0.0000 0.0005 0.0010 0.0015 0.0020 0.0025 0.0030
-0.02
-0.04
1/1S]

Figura 3.18. Patrén de inhibicion no competitiva mixta de los datos experimentales de la

cinética 6. Diagrama de Lineweaver — Burk.

Graficamente, se lo logra apreciar una tendencia hacia un tipo de inhibicion no

competitiva pura, lo cual hace suponer que los valores de las constantes Kii y Kic de la
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inhibicidbn no competitiva mixta tenderan a ser similares, pudieron decirse que Kii y Kic
sean Ki, que es la constante de inhibicion no competitiva que se da entre la unién del
inhibidor con la enzima. También se logra apreciar en la Figura 3.18 que la pendiente

de la linea recta es directamente proporcional a la concentracion de inhibidor.

Los coeficientes determinados experimentalmente mostrados en la Tabla 3.11,
confirman las observaciones realizadas de manera grafica, se nota que los valores de
Km con inhibidor son similares de los de Km del control y a su vez muestran cierta
tendencia de afinidad entre la enzima y el sustrato. Vmax disminuye con el aumento de

concentracion de D-limoneno. Kii y Kic presentan valores tendientes a la igualdad.

Tabla 3.11. Coeficientes biocinéticos experimentales con 952, 1,904 y 2,856 mg/L de

inhibidor.

DQOs .

o D-limoneno Km Vmax Kii Kic Km ap Vmax ap
Exp inicial

(mg/L) (mg/L) (mg/Lh) (mg/L) (mg/L) (mg/L) (mg/Lh)

(mg/L)
1 2,624 0 3,380 185 - - - -
2 2,568 952 3,380 185 714 662 3,632 79
3 2,397 1,904 3,380 185 153 227 2,356 14
4 2,976 2,856 3,380 185 96 115 2,823 6

Estos coeficientes fueron optimizados como se presenta en la Tabla 3.12 y empleando
la misma herramienta descrita con anterioridad. Se puede resumir que: Km podria
promediarse con Km del control y Km ap de los experimentos 2, 3 y 4 para obtener un
valor comun de Km = 968 mg/L valido para todos los casos y con una alta afinidad del
sustrato con la enzima. Al aumentar la concentracion de D-limoneno, Vmax ap disminuye
con relacién a Vmax del control. Los valores de las constantes Kii y Kic son similares por
los que podrian promediarse y renombrarse como Ki, siendo 690 £ 30, 261 + 20y 191

+ 1 mg/L para 952, 1,904 y 2,856 mg/L de inhibidor, respectivamente.
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Las constantes Ki antes mencionadas, pueden ser tomadas como ICso y compararse
con las reportadas por Begoiia y Flotats (2016), en la digestion anaerobia de residuos
de cascara de naranja bajo condiciones mesofilicas, con una constante de inhibicion
al 50% (ICso0) = 423 y 669 mg/L, manejando hasta 3,000 mg/kg de limoneno, en la que
mencionan que Ki = ICso. Los valores de ICso obtenidos son inferiores a la
concentracion habitual de limoneno en los residuos de citricos (Salgado-Segado et al.,
2012) y, por lo tanto, es de esperar una inhibicién de la digestidon anaerdbica de los

residuos de citricos por limoneno.

Calabro et al. (2016) y Begofia y Flotats (2016), atribuyen el efecto de inhibicién al p-
cimeno, que es un terpeno derivado a partir del D-limoneno después de la digestidon

anaerobia de residuos a partir de productos citricos.

Siles et al. (2008), determinaron tres constantes cinéticas, Ko de la materia organica a
productos intermedios, K1 de productos intermedios a AGV’s y K2 de AGV’s a metano,
para la digestion anaerobia de agua residual del proceso de prensado de céscara de
naranja. Los valores de Ko fueron 0.85 — 0.18 h'%, para K1 =0.90 — 0.30 h't y K2 = 0.50
— 0.15 hl. Concluyen que las constantes disminuyen con el aumento de carga
organica, mostrando inhibicién. El decremento mas pronunciado fue para Ko, lo cual
indica que la hidrdlisis es el paso mas afectado por la inhibicion. Martin et al. (2010b),
encontraron siete constantes cinéticas (Ko, K1, Kz, K3, K4, Ks y Kg) con un modelo mas
detallado al de Siles et al. (2008). Concluyen que la mejor relacion indculo/sustrato fue
1.70 — 1.75 gSSV/gDQO y que el fenbmeno de inhibicidon ocurre cuando disminuye la
relacion inéculo/sustrato. Ambos trabajos asocian la inhibicién con el incremento de

carga organica.
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Tabla 3.12. Coeficientes biocinéticos optimizados con 952, 1,904 y 2,856 mg/L de inhibidor.

DQOs .
o D-limoneno Km Vmax Kii Kic Km ap Vmax ap
Exp inicial
(mg/L) (mg/L) (mg/Lh) (mg/L) (mg/L) (mg/L) (mg/Lh)
(mg/L)
1 2,624 0 1,144 81 - : _ ]
2 2,568 952 419 80 720 660 441 34
3 2,397 1,904 2,385 340 241 280 2,087 38
4 2,976 2,856 199 340 192 190 200 21

3.7 MODELACION DEL CONSUMO DE SUSTRATO CON 308, 616 y 952 mg/L DE
INHIBIDOR

Con los coeficientes biocinéticos optimizados, se obtuvo el perfil de consumo de
sustrato respecto al tiempo mostrado en la Figura 3.18, por medio de las Ecuaciones

2.5y 2.11 con la ayuda de Berkeley — Madonna Version 8.3.14.

Se puede observar un comportamiento similar de los datos modelados al que
describen los datos experimentales, sin embargo, para poder validar este
comportamiento, se graficaron los datos modelados contra los datos experimentales

en términos de DQO soluble como se muestra en la Figura 3.19.
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® Exp=0mg/L ® Exp=308mg/L A Exp=616 mg/L Exp = 952 mg/L
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Figura 3.19. Consumo de sustrato respecto al tiempo, datos experimentales y datos
modelados con 308, 616 y 952 mg/L de inhibidor.

3.7.1 Validaciéon de modelos matematicos

La validacién de los datos modelados se representa en la Figura 3.20, graficandolos
contra los datos experimentales. Martin et al. (2010b), realizaron un método de
validacion similar y reportan desviaciones de datos modelados contra experimentales
entre el 10y 20%. Siles et al. (2008), reportan desviaciones menores al 20% de datos
modelados contra experimentales en el modelado de agua residual proveniente del

proceso de prensado de cascara de naranja.
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-0-0mg/L =308 mg/L -A616 mg/L 952 mg/L
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Figura 3.20. Datos modelados vs datos experimentales con 308, 616 y 952 mg/L de
inhibidor.

Tabla 3.13. Coeficientes de correlacion de los datos modelados vs datos experimentales con
308, 616 y 952 mg/L de inhibidor.

DQOs .
. o D-limoneno
Experimento inicial R?
(mg/L)

(mg/L)
1 2,299 0 0.9808
2 2,212 308 0.9938
3 2,872 616 0.9593
4 2,963 952 0.8509

También, se presenta en la Tabla 3.13 el coeficiente de correlacion R? para cada

experimento. Se observa que a mayor concentracion de inhibidor R? disminuye,
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encontrando una desviacion maxima del 15% pero aun si, estos valores son
adecuados ya que Martin et al. (2010b) y Siles et al. (2008) encontraron desviaciones
menores al 20% de los modelos cinéticos que propusieron respecto a los datos

experimentales.

3.8 MODELACION DEL CONSUMO DE SUSTRATO CON 952, 1,904 y 2,856 mg/L
DE INHIBIDOR

Como se describid en la seccion 3.7, los datos modelados de consumo de sustrato
respecto al tiempo utilizando muy altas concentraciones de inhibidor se comparan
contra los datos experimentales y siguen el comportamiento mostrado en la Figura
3.21.

® Exp=0mg/L ® Exp=952mg/L A Exp=1,904 mg/L Exp = 2,856 mg/L
---Mod =0 mg/L ---Mod =952mg/L ---Mod =1,904 mg/L Mod = 2,800 mg/L
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Figura 3.21. Consumo de sustrato respecto al tiempo, datos experimentales y datos
modelados con 952, 1,904 y 2,856 mg/L de inhibidor.
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3.8.1 Validacion de modelos matematicos

La validacion y coeficientes de correlacion para muy altas concentraciones de inhibidor

se muestran a la Figura 3.22 y Tabla 3.14.

-0-0mg/L -®952mg/L -41,904 mg/L 2,856 mg/L
3,500

3,000
2,000

1,500

DQO modelada (mg/L)

1,000

500

0 500 1,000 1,500 2,000 2,500 3,000 3,500

DQO experimental (mg/L)

Figura 3.22. Datos modelados vs datos experimentales con 952, 1,904 y 2,856 mg/L de
inhibidor.

Tabla 3.14. Coeficientes de correlaciéon de los datos modelados vs datos experimentales con
952, 1,904 y 2,856 mg/L de inhibidor.

DQOs .
D-limoneno
Experimento inicial 2
(mg/L)

(mgl/L)
1 2,624 0 0.9520
2 2,568 952 0.9139
3 2,397 1,904 0.9346
4 2,976 2,856 0.8245
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Los coeficientes de correlacion son menores cuando se manejan concentraciones de

inhibidor mucho mas altas. Se pueden comparar las R? de la Tablas 3.13y 3.14 y, aun

asi, el modelo de inhibicion describe de manera adecuada el consumo de sustrato

(efluente citrico) proveniente de la industria citricola via digestion anaerobia en

presencia de inhibidor en altas y muy altas concentraciones, dadas las siguientes

condiciones:

1. Utilizando 308, 616 y 952 mg/L como concentraciones de inhibidor:

Temperatura 35 + 2 °C y pH alrededor de 7.2

Los tiempos de consumo de sustrato 0, 1, 2, 24,48y 72 h.

El crecimiento de biomasa fue constante, tomando una concentracion inicial
de 12.30 gSVIL.

Para experimento blanco, se empleé el modelo de Michaelis — Menten
(Ecuacion 3.1) y se utilizé un valor inicial de concentracion de sustrato
medida en forma de DQOs igual a 2,988.96 mg/L con una relaciébn So/Xo
cercana a 0.36 y no se suministré D-limoneno.

Para los experimentos con inhibidor, se utilizé el modelo de inhibicion no
competitiva mixta (Ecuacion 3.2) y se emplearon concentraciones iniciales
de DQOs cercanas a 2,900 mg/L con una relacién So/Xo entre 0.34 y 0.36,

con concentraciones de D-limoneno iguales a 308, 616 y 952 mg/L.

2. Utilizando 952, 1,904 y 2,856 mg/L como concentraciones de inhibidor:

Temperatura 35 + 2 °C y pH alrededor de 7.2

Los tiempos de consumo de sustrato 0, 1, 2, 24,48y 72 h.

El crecimiento de biomasa fue constante, tomando una concentracion inicial
de 12.30 gSVIL.

Para experimento blanco, se empledé el modelo de Michaelis — Menten
(Ecuacion 3.1) y se utilizd un valor inicial de concentracion de sustrato

medida en forma de DQOs igual a 2,624.48 mg/L con una relacion So/Xo
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cercana a 0.32 y no se suministrd6 D-limoneno. Km y Vmax Se obtuvieron
experimentalmente.

e Para los experimentos con inhibidor, se utilizé el modelo de inhibicion no
competitiva mixta (Ecuacion 3.2) y se emplearon concentraciones iniciales
de DQOs alrededor de 2,600 mg/L con una relacién So/Xo entre 0.29 y 0.36,

con concentraciones de D-limoneno iguales a 952, 1,904 y 2,856 mg/L.

y = 9IS] _ Viras[S]

G S HR[G] e (B1)
VmaT_][S]
i
V= — 3.2
Km [il]c +[S]
(1+K—ii)
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CONCLUSIONES

1. Disefio, arranque y acondicionamiento del RAH:

2. En

Los parametros de disefio que fueron calculados como flujo de alimentacién,
tiempo de residencia hidraulica, velocidad descensional y relacién
sustrato/biomasa, todos ellos en funcion de la DQO de alimentacion y de la
carga volumétrica aplicada, indicaron que las dimensiones, geometria y
configuracion del RAH fueron adecuadas para una operacién correcta de este
sistema para el tratamiento de efluentes con alta carga organica como los que

provienen de la industria citricola.

El tiempo de arranque y estabilizacion del RAH fue corto con respecto a
experiencias previas, principalmente por el uso de un sustrato hidrolizado de
frutas y verduras para alcanzar la biodegradabilidad adecuada y el uso de
soporte precolonizado como inéculo acondicionado a una alta Cva, todo esto
desde el inicio del experimento.

modo continuo:

El RAH operado con alta carga organica de 8 gDQO/Ld en modo continuo
durante 70 dias con un efluente citrico, present6 valores de pH cercanos a 7,
remociones de DQO total y DQO soluble del 75 y 85%, respectivamente,
remociones de ST y SV del 42 y 53%, respectivamente; asi como rendimientos
de metano alrededor de 0.15 LCH4/gDQOrem en condiciones estandar de

temperatura y presion (TPS).

Se observé un efecto de inhibicidn por la presencia de D-limoneno en el efluente

citrico, ya que no se empled pretratamiento para la eliminacion de este aceite
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esencial, existiendo un efecto de decaimiento de remociones de DQO vy

rendimientos de metano.

Se puede implementar a nivel piloto e industrial el uso del RAH para el
tratamiento de efluentes citricos y asi generar y aprovechar una fuente de
energia renovable como el biogas. De este modo extrapolando los datos, se
puede generar hasta el 2.2% de la energia eléctrica requerida para la operacion
de una planta procesadora de citricos. Con este analisis, es posible dar origen
a la primera red eco-industrial de citricos para México, buscando minimizar los
impactos negativos en términos ambientales, econdémicos, tecnolégicos y

sociales.

3. En modo batch:

Cuando el D-limoneno fue suministrado en concentraciones de 0, 308, 616 y
952 mg/L, se obtuvieron valores de pH igual a 6.92, 6.84, 6.80 y 6.61;
remociones de DQO soluble del 82, 71, 60 y 57%; volumenes de biogas de 313,
277, 244 y 195 mL con rendimientos de metano de 0.260, 251, 248 y 0.210
LCH4 a TPS/gDQOs rem, respectivamente. Al aumentar las concentraciones de
inhibidor a 952, 1,904 y 2,856 mg/L, el pH tendi6 a la acidificacion llegando a
6.40, 6.30y 6.04; las remociones de DQO soluble disminuyeron a 58, 47 y 34%,
respectivamente. Y cuando se dejaron de suministrar dosis de inhibidor, el pH
logré incrementar sus niveles a 6.56, 6.44 y 6.44; mientras que la DQO soluble

alcanzo 60, 43y 23% de remocion.

La biomasa presentd un efecto de inhibicion en presencia de D-limoneno,
disminuyendo sus valores de pH, porcentaje de DQO soluble removida,

generacion de biogas y rendimiento de metano cuando las concentraciones de
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este aceite esencial exceden los 308 mg/L. La biomasa mostré un efecto de

reversibilidad cuando se dejo de suministrar inhibidor.

El diagrama de Lineweaver — Burk, demostr6 que cuando se aumentan las
concentraciones de D-limoneno la pendiente de la linea recta también va en
aumento, por lo que la inhibicién inicia siendo no competitiva mixta a no

competitiva pura.

En concentraciones a partir de 308 hasta 616 mg/L, el D-limoneno actué como
inhibidor no competitivo mixto en la digestibn anaerobia de efluentes de la
industria citricola, uniéndose a la enzima y al complejo enzima — sustrato,
aumentando los valores de Km, disminuyendo las Vmax y con amplias diferencias
entre Ki y Kic. En concentraciones de 952 mg/L en adelante, el D-limoneno se
comporté como inhibidor no competitivo puro, ya que Vmax disminuye al
aumentar sus dosis, pero Km tiene valores similares, siendo Ki y Kic muy

parecidas transformandose en Kj afectando la unién enzima — inhibidor.

4. Modelos matematicos:

Para los coeficientes biocinéticos: En concentraciones de inhibidor menores a
616 mg/L de D-limoneno, Km = 1,144 mg/L, Vmax por debajo de 112 mg/Lh, Ki
en el intervalo de 330 — 4,500, y Kic alrededor de 890 mg/L. Utilizando dosis por
arriba de 952 mg/L de inhibidor, el valor de Km es igual a 968 mg/L, Vmax ap
disminuye con relacién a Vmax del control y los valores de las constantes Kii =
Kic = Ki= ICs0 = 690, 261 y 191 mg/L para 952, 1,904 y 2,856 mg/L de D-

limoneno, respectivamente.

Los coeficientes biocinéticos determinados y aplicados en los modelos de

Michaelis — Menten y de inhibicibn no competitiva mixta presentaron
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coeficientes de correlacion entre 0.8245 — 0.9938 en referencia con los datos

experimentales.

5. Aportaciones al estado del arte:

Con la implementacion del RAH se resuelve una problematica minimizando los
efectos de inhibicién del D-limoneno en la digestion anaerobia de efluentes
citricos, se encontraron resultados similares a los ya reportados en términos de
remocién de DQO, pero con mejoras sustanciales en tiempos de residencia
hidraulica y en rendimientos de metano. En la metodologia, se dej6 de utilizar
un pretratamiento para la eliminaciéon de D-limoneno y se implementé una

técnica nueva para el tratamiento de estos efluentes.

Por medio de una metodologia y técnica nuevas en el desarrollo experimental
y en la modelacion matematica, se obtuvieron distintos parametros biocinéticos,
los cuales logrando algunos resultados diferentes y algunos resultados

comunes a los ya reportados.
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RECOMENDACIONES

. Continuar operando el RAH vy verificar parAmetros como pH, DQO en sus dos
formas, sélidos en todas sus formas, contenido de biogas, rendimiento de metano
y GyA pero utilizando otro tipo de efluentes citricos a base de limon, toronja, pifia y

tangerina.

Realizar incrementos de Cva con los sustratos sugeridos en punto anterior.

Probar un sistema difusor o distribuidor de flujo diferente para amortiguar el flujo de

alimentacion y que éste no descolonice el soporte de la parte superior del lecho.

Realizar estudios de hidrodinAmica del RAH por medio Dinamica de Fluidos

Computacional (Computational Fluid Dynamics, CFD) utilizando efluentes citricos.

. Aplicar fendmenos de transporte como difusién de materia organica en el proceso

de digestion anaerobia con efluentes citricos.

. Generar un inéculo especializado en la degradacion de citricos y adaptado a cargas

medias y altas de D-limoneno para la optimizacion de la digestion anaerobia.

. Utilizar la técnica Reaccion de Cadena en Polimerasa (Polymerase Chain Reaction,
PCR) para la generacién de un inéculo especializado en la degradacion de residuos

citricos.

Realizar un balance de energia integral en el procesamiento de citricos para
evaluar la cantidad de energia generada via digestion anaerobia de residuos

sélidos y liquidos de una planta procesadora de citricos.

Evaluar con otros modelos matematicos como primer orden, segundo orden y
orden variable los coeficientes biocinéticos de cinéticas de inhibicion tipo batch de

efluentes citricos.
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10.Realizar cinéticas batch para la aplicacion de modelos de primer orden, segundo

orden y orden variable, con diferentes relaciones sustrato/biomasa.
11.Efectuar cinéticas de inhibicion en modo continuo con Cva de 8 a 20 gDQO/Ld.

12. Efectuar cinéticas de inhibicibn en modo continuo con Cva constante, pero con

dosis variables de inhibidor.

13. Verificar la ruta de rompimiento del D-limoneno en digestion anaerobia por medio

de cromatografia de gases y deteccion de masas.

14. Analizar los productos intermedios para definir con claridad la ruta metabdlica de la

digestién anaerobia de efluentes citricos.

15.Determinar coeficientes biocinéticos mediante el desarrollo de un modelo propio

para la degradacion de sustratos citricos.

16.Medir el crecimiento de biomasa en todas las pruebas anteriores por medio de

técnicas como ATP y ADN para evitar interferencias.

17.Tratar via digestion anaerobia los efluentes citricos derivados del tratamiento

avanzado con remanentes de coagulantes y floculantes.
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DETERMINACIONES ANALITICAS
Demanda Quimica de Oxigeno (DQO) Método colorimétrico.

La demanda quimica de oxigeno es empleada como una medida del oxigeno equivalente de la
materia organica contenida en una muestra que es susceptible a oxidacion por un oxidante
quimico fuerte.

Material y Equipo

Placa digestora

Vortex

Espectrofotdmetro a una longitud de onda de 620nm
Celdas para espectrofotometro

Tubos de ensaye con tapones de rosca y juntas de teflon
Gradilla

1 piseta

1 matraz aforado de 1000mL

1 matraz aforado de 500mL

1 probeta

1 espéatula

1 magneto

1 barra magnética

1 dispensador de 5mL

1 dispensador de 1mL

VVVVVVVVYVYVVVVYY

Reactivos

Dicromato de potasio (K2Cr207)

Sulfato mercurico (HgS04)

Acido sulfrico (H2S04)

Sulfato de Plata (AgS04)

Biftalato de potasio (HOOCCeH4+COOK) en cristales
Agua destilada

\ 274

VYV VYV

Preparacion de Soluciones

I. Solucion Digestora

Estos reactivos deberan pesarse en material de plastico o de vidrio.

- Secar durantel hora a 105°C la cantidad necesaria de dicromato de potasio (K2Cr207), enfriar
en desecador y pesar 21.128g

- Pesar 16.6¢g de sulfato mercurico (HgS04)

- En el matraz aforado de 500mL, disolver el dicromato de potasio en 200mL de agua destilada.
- Afadir el sulfato mercurico.

- Adicionar en bafo de hielo y muy lentamente 83.5mL de acido sulfurico (H2S04) puro. Cuando
se haya enfriado la mezcla, disolver lentamente y después aforar a 500mL con agua destilada.
1. Solucion de Acido Sulfirico puro con sulfato de Plata.

- Pesar 10.1103 g de sulfato de plata (AgS04) y agregar en un matraz aforado de 1000mL
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- Agregar 500mL de acido sulfdrico (H2S04) y dejar en reposo un dia para que se disuelva y
después completar el volumen 1000mL.

I11. Preparacion de la Curva Patron.

1. Secar la cantidad necesaria de Biftalato de potasio durante una hora a 105° C.

2. Pesar 0.6375g de biftalato de potasio y disolverlo perfectamente en agua destilada.

3. Aforarlo en un matraz de 500ml.

4. Preparar 7 tubos conteniendo un volumen de 2.0mL, para ello, realizar las diluciones
necesarias como se indica en la siguiente tabla:

Tubos Concentracion Solucién de Biftalato | Agua destilada (mL)
Tedrica mg DQO/L de potasio (mL)
1 0 0.000 2.000
2 150 0.200 1.800
3 250 0.333 1.667
4 500 0.667 1.333
5 750 1.000 1.000
6 1000 1.333 0.667
7 1500 2.000 0.000
Metodologia.
1. Encender la placa digestora y dejarla calentando hasta alcanzar los 150° C.
2. En un tubo con tapa rosca agregar 2.0mL de la muestra a analizar en la dilucion

POONO U AW

apropiada y 2.0mL de agua destilada para el blanco.

Afiadir 1.0mL de la soluci6n digestora.

Afadir lentamente 2.0mL de solucion de acido sulfarico con sulfato de plata.
Tapar perfectamente y homogeneizarla mezcla mediante agitacion suave.
Colocar los tubos en la placa digestora a 150° C durante 2 horas.
Transcurrido el tiempo retirarlos de la placa digestora y dejar enfriar.
Encender el espectrofotometro y ajustar la longitud de onda a 620nm.

Ya frios los tubos, calibrar con el blanco preparado y leer las muestras.

. Realizar una curva de calibracion siguiendo el protocolo descrito en el punto I11 de ésta

técnica con concentraciones de 0 a 1500mg/L

. Lavar correctamente los tubos con agua y mantener los tubos y tapones limpios con una

solucion al 20% de &cido sulfurico, enjuagar perfectamente con agua destilada y después
secar para utilizarlos.

Nota: Se recomienda trabajar en el intervalo de 0 a 1500mg/L realizando una dilucién si es
necesario.

CURVA DE CALIBRACION
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Mediante la manipulacion de los datos a través de Excel, se grafico la curva de calibracién
mediante las lecturas de absorbancia contra la concentracion tedrica. A continuacion con las
lecturas obtenidas a través de una regresion lineal se obtiene un valor de correlacion asi como
una férmula para determinar la concentracion de DQO en mg/L, como se muestra en el ejemplo:
y =1293.4x + 0.2908
R? =0.9996

En donde “x” es la lectura de la absorbancia y “y” la lectura de DQO en mg/L.

Determinacion de Sélidos Suspendidos Totales y Volatiles (Método Gravimétrico).

Los solidos suspendidos totales son los sélidos constituidos por sélidos sedimentables, solidos
en suspension y sélidos coloidales, cuyo tamafio de particula no pasa el filtro estandar de fibra
de vidrio.

Este método se basa en la filtracion a vacio, con la ayuda de un papel de microfibra de vidrio.
Se filtra una muestra con un filtro estandar de fibra de vidrio y el residuo retenido en el mismo
se seca a un peso constante 103-105° C. El aumento de peso del filtro representa los solidos
totales en suspension.

Material y Equipo
» Equipo de filtracion con diametro de 47mm.
» Matraz Kitazato de 1 a 2 litros de capacidad.
» Accesorios para filtracion.
» Pinzas para crisol.
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Desecador con deshidratante adecuado.

Discos de microfibra de vidrio grado 934AH de 47mm de diametro.
Probeta de 100mL de capacidad.

Pipeta seroldgica de 10mL de capacidad

Piseta.

Balanza analitica con sensibilidad de 0.1mg

Estufa eléctrica capaz de operar a 100-120° C

Mufla eléctrica capaz de operar a 550+- 50° C

Bomba de vacio

VVVVVVVVY

Metodologia para Solidos Suspendidos Totales.

Preparacion de papel filtro.

- Humedecer el papel filtro agua destilada e introducirlo a la estufa por espacio de 1hora a 110°
C

- Transcurrido este tiempo pasarlo a un desecador y dejar enfriar.

- Con ayuda de unas pinzas pesar el papel (P1)

Preparacion de la muestra.

- Colocar el disco en el aparato de filtracién, humedecer el disco con agua destilada y aplicar
vacio.

- Medir con una probeta o pipeta volumétrica un volumen adecuado de cantidad seleccionada
de la muestra previamente homogeneizada.

- Filtrar la muestra a través del disco y atn aplicando vacio, lavar el disco tres veces con 10mL
de agua destilada, dejando que el agua drene totalmente en cada lavado.

- Suspender el vacio y colocar el papel filtro en una capsula de porcelana y secar en la estufa a
una temperatura de 103 a 105° C durante 12 horas.

- Transcurrido este tiempo, sacar la capsula, dejar enfriar en desecador a una temperatura
ambiente y determinar el peso del papel (P2).

FORMULAS DE CALCULO DE RESULTADOS.

El contenido de solidos suspendidos totales, se calcula por la siguiente formula:
SSV =((P,—P)/V)x10°

En donde:

SST = Sdlidos suspendidos totales en mg/L
P1 = Peso del disco, en g

P, = Peso del disco con el residuo, en g

V = Volumen de la muestra, en mL

Metodologia para Solidos Suspendidos Volatiles.
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Para conocer el contenido de sélidos suspendidos volatiles, se procede de la manera siguiente:
- La cépsula conteniendo el disco con el residuo se introduce a la mufla a una temperatura de
550+- 25° C durante 20min.

- Sacar la cépsula, dejar enfriar en un desecador a temperatura ambiente y determinar su peso

(P3).

FORMULAS DE CALCULO DE RESULTADOS.
La cantidad de solidos suspendidos volatiles, se calcula con la siguiente formula:

SSV = ((P, — P,)/V)x10°

En donde:

SV = Sdlidos suspendidos volatiles en mg/L

P2 = Peso de la capsula con el residuo, en g

Ps = Peso de la capsula con el residuo después de la calcinacion, en g
V = Volumen inicial de la muestra, en mL

NOTA: En caso de no contar con el papel filtro Wattman que se requiere en esta técnica, se
puede realizar centrifugando a la mayor velocidad posible del equipo (aprox. 12000rpm) durante
30 minutos. Realizado lo anterior se procede a eliminar el liquido sobrenadante del tubo con
mucho cuidado y evitando mover el fondo. Todo esto se realiza con la ayuda de agua destilada
en pequefios volimenes y enjuagando al menos dos veces el tubo para verter todo el fondo del
tubo a un crisol a peso constante 0 a una capsula de porcelana y se procede de la misma manera,
con los tiempos que marca la técnica.
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Resumen:

El consumo de jugos procesados de citricos en México ha tenido un considerable
incremento ya que en 2008 se produjeron 60 mil T de jugo de naranja, mientras que en
2013 se alcanz6 una produccion de 80 mil T. Esta demanda de jugos se ve reflejada en el
incremento de la produccion de citricos, especialmente en la naranja, ya que en 2008 y
2013 se procesaron 3,930,000.00 T y 4,428,000.00 T respectivamente. El Estado de
Veracruz es el lider nacional en produccion de citricos con alrededor de 47% de la
produccion nacional destacando la naranja con 1,996,000 T promedio por afio. La industria
procesadora de citricos en el Estado de Veracruz desecha anualmente de 0.79 a 1.25 m® de
agua residual por cada tonelada de naranja procesada, por lo que Veracruz se podria
convertir en el estado lider en la generacion de biogas aportando 2.61 GWh/afio si se
aprovechan las aguas residuales en la produccion de biogas por medio de digestion
anaerobia. El presente trabajo tiene como objetivo realizar un estudio de la situacion actual
de la produccion y procesamiento de citricos en México y el Estado de Veracruz, asi como
la evaluacion de los efluentes generados y su posible aprovechamiento mediante digestion
anaerobia para la obtencion de metano como fuente renovable de energia.

Palabras clave: Digestion anaerobia, industria citricola, efluentes citricos, biogas.

Abstract:

In México, the consumption of processed citrus juices has grown significantly in recent years.
Considering solely the case of orange juice, a 25% increase in production has been observed in a
relatively short time period (2008-2013), rising to 80,000 T by 2013. This increase in citrus fruit
production has positioned México as the third biggest producer in the world, with 4,428,000 T
produced in 2013. The state of Veracruz is the national leader in citrus production in México,
responsible for about 47% of national production, producing an annual average of

* Autor para la correspondencia. E-mail: lassman@prodigy.net.mx
Tel. 01-272-72-5-70-56, Fax 72-5-70-56
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1,996,000 T of oranges. Annually, the citrus processing industry in the state of Veracruz
discharges around 0.79 to 1.25 m® of wastewater per ton of processed orange. Given that
this wastewater is not currently treated, Veracruz could become the leading Mexican state
in the generation of biogas, where it could produce up to 2.61 GWh/year of biogas through
the treatment of this wastewater with anaerobic digestion. The aim of the paper is to present
the current situation with regard to the production and processing of citrus fruits in México
and in the state of Veracruz, as well as an assessment of effluents and their possible use for
obtaining methane for use as a renewable energy source via anaerobic digestion.

Keywords: Anaerobic digestion, citrus industry, citrus effluents, biogas.

1. Introduction

1.1 Consumption of citrus products in México

The volume of processed citrus juices worldwide is between 2,000,000 and 2,500,000 T per
year, fueled mostly by Brazil, United States and México in order of importance, with
Meéxico registering a production of 60,000 T of orange juice, which, in 2008, was mostly
exported to the United States.

Juice demand in both the United States and México is linked directly to the income level of
consumers, where consumption of the product increases in line with income. In the case of
México, lower social classes have been identified as consuming the product freshly
squeezed in their homes, while it is consumed by the middle classes in their homes, or
purchased from restaurants or streetstalls, and the upper classes are able to purchase it in
already processed form to be consumed in their homes. These consumption levels
correspond to 59.13, 39.16 and 1.71% of the population, respectively (INEGI, 2015). It is
important to mention that lifestyle changes show people tending to spend less time
preparing their food, resulting in increased demand for processed juices. Under this
scenario, México would have to increase its current juice exports by about 100% over the
next 10 years and increase its processing capacity at a rate of 1 30,000 Ib (13,607.77 kg) per
evaporation capacity juicer every two years. This would clearly require significant
technological development aimed at improving productivity, increased availability of the
raw material to be processed, and alternatives for the disposal of the solid waste and
effluents generated during the processing of citrus products.

1.1.1  Production of citrus in México

Citrus fruit is a basic agricultural product in México and an important part of the diet of its
population. It is estimated that more than 90,000 Mexican families depend on citrus fruit
farming, occupying 571,959.77 planted hectares across the country, of which 90.52% is
harvested, generating 7,897,980.75 T of oranges, lemons, pineapples, grapefruits and
tangerines. This sector generates a value of production of $1,023,123,687 USD, according
to the 2013 statistics from the Secretariat of Agriculture, Livestock, Rural Development,
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Fisheries and Food, México (SIAP, 2015). Fig. 1 shows the geographical distribution of
citrus fruit production in México, as well as presenting the leading states in order in terms
of production.

Fig. 1. The main citrus producing states in México.

Orange is the most harvested citrus fruit, accounting for an average 54.66% of the total
production between 2009 and 2013, corresponding to 4,080,310.21 T, and followed, in
order of percentage of production, by lemon, pineapple, grapefruit and tangerine. As seen
in Fig. 2., México produced an average of 7,460,412.69 T over the last 5 years, with the
highest production of 7,897,980.75 T occurring in 2013, as shown in Table 1.

Fig. 2. % of citrus production in México from 2009 to 2013.
Table 1. Citrus production in México from 2009 to 2013. (SIAP, 2015)
1.1.2 Citrus production in Veracruz

The state of Veracruz is the main citrus producer in México, generating 3,700,724.73 T in
2013, which is the highest level of production in the past five years and corresponds to a
value close to 47% of total national production, followed by the states of Tamaulipas,
Michoacan, San Luis Potosi and Nuevo Ledn. Fig. 3 details citrus production between 2009
and 2012 in the state of Veracruz.

From 2009 to 2013, Veracruz produced, on average: 2,020,593.78 T orange; 540,184.91 T
lemon; 533,729.90 T pineapple; 249,252.70 T grapefruit; and, 166,574.57 T tangerine. Fig.
4 shows the comparative production of Veracruz in percentage terms.

Fig. 3. Production of citrus in Veracruz from 2009 to 2013.
(SIAP, 2015)

Fig. 4. % of citrus production in Veracruz from 2009 to 2013 compared to domestic
production.

1.2 National supply and distribution of citrus products

The highest levels of orange and grapefruit production, 4,428,000.00 T and 427,000.00 T
respectively, were achieved in 2013, while the highest level of lemon production,
2,135,000.00 T, was achieved in 2011, as can be seen in Fig. 5.

Fig. 5. Production of citrus products in México from 2010 to 2013.
(USDA. FASa, 2015; USDA. FASD, 2015; USDA. FASc, 2015; USDA. FASd, 2015)

Citrus supply is destined for three uses: export, processing (industrialization) and fresh
consumption. The lemon is citrus fruit most exported by México, averaging 24.85%,
followed by grapefruit at 4.34% and orange at 0.57%. An average of 25.20% of oranges
were processed, followed by grapefruit and lemon, with 21.43% and 15.56% respectively.
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Most of the citrus supply is earmarked for fresh consumption in households, as shown in
Fig. 6, comprising 74.24, 74.23 and 59.59% of total grapefruit, orange and lemon
production, respectively.

Fig. 6. Distribution of citrus in México from 2010 to 2013 in terms of export, processing
and consumption.
(USDA. FASa, 2015; USDA. FASD, 2015; USDA. FASc, 2015; USDA. FASd, 2015)

1.3Citrus processing

The citrus processing industry is a recent development in México, with the first juice
concentrate (orange) processing plant established in Montemorelos, Nuevo Leon in 1972.
In 1980, there were 9 processing plants in the country, while there were 22 by 1991
(Gomez y Schwentesius, 1997). There are various plants in the eastern part of México (Gulf
of México) that process the concentrated juice of some varieties of orange, Persian lime,
Italian lemon, tangerine and grapefruit in the states of Tamaulipas, Nuevo Leo6n, San Luis
Potosi, Veracruz, Tabasco and Yucatan. The processing plants are Citrex, Citrhus Tabasco,
Citrofrut, Citromax, Juguera Allende S.A. de C.V., Procimart, Procitrus, 1QC, Citrotam and
Unién de Ejidos (SAGARPA, 2015).

Veracruz is the leading citrus processing state, with a milling capacity of 800,000 T/year
spread across seven processing plants, followed by Tamaulipas and Nuevo Ledn with 2
plants each, and San Luis Potosi, Tabasco and Yucatan with one plant each, as can be seen
in Table 2.

Table 2. Citrus grinding capacity, México 2009. (SAGARPA, 2015)

In 2009, the production of citrus fruit for processing was less than the milling capacity of
the processing plants, with two reasons for this underuse of citrus processing plants
attributed as being: 1) That there was no integration between the production of the raw
material and the transformation process; and, 2) That the development of México’s citrus
industry has been largely improvised (Gémez and Schwentesius, 1997).

1.3.1 The orange — México’s main citrus product and its processing

The recent development of orange processing in México has been notable, with a
processing capacity in the eastern region of 855,000 T/year in 2009. The years 2000 to
2008 saw an average of 12% (485,120 T/year) of the orange supply occupied by the
processing industry, 87% used for consumption, and 1% exported (SAGARPA, 2015), a
clear underutilization of the industry’s processing power could be identified.

From 2010 to 2013, the picture changed, with an average of 25.20% (1,027,215 T/year) of
the orange supply occupied by the processing industry, 74.23% used for consumption, and
0.57% exported (USDA. FASa, 2015; USDA. FASDb, 2015), as seen in Fig.7. The 2009
processing capacity figures reveal overuse, where the citrus industry’s capacity has been
superseded, pointing to the need to increase orange processing capacity once more.
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Fig. 7. % of oranges used for processing from 2000 to 2013.
(USDA. FASa, 2015; USDA. FASb, 2015; SAGARPA, 2015)

The increasing industrialization, described above, meant that, in 2013, 34.10% (1,510,000
T/year) of total orange production was processed, representing a 11.67% increase on the
previous year. Given the increasingly high demand on the industrial sector for processed
orange, fresh orange consumption appeared to decrease, to 65.20%, compared to 2012,
while exports remained at largely the same level, at 0.7% (USDA. FASa, 2015; USDA.
FASbD, 2015). It is now known that a single plant in the northern part of Veracruz has the
capacity to process 229,400 T of oranges per year, representing 15.2% of the annual
amount spent on the processing of this product.

Fig. 8. Process diagram for orange.
(SAGARPA, 2015; Juguera Allende, 2015; 1QCitrus, 2015; Citrofruta, 2015; Citrofrutb,
2015)

Various products are obtained from orange, such as fresh juice, juice concentrate, oils,
flavorings and peel, as shown in the process flow diagram above (Fig. 8). During juice
extraction, about 50 to 60% becomes a solid residue composed of peel, seeds and
membrane (Secretaria de Economia, 2002; Wilkins et al., 2006), while 40 to 50% is
concentrated juice (Rezzadori et al., 2012). From one ton of orange, the following is
obtained: 75.70 L of concentrated juice at 65 °Brix; 1.95 kg of essential oil; and, 100 kg of
waste, which can be used as cattle feed (SARH and BANCOMEXT, 1993).

Due to the demand for this product and nature of the process, orange processing generates
large amounts of wastewater and solid waste — approximately 8,000,000 to 20,000,000
Tl/year worldwide (Rezzadori et al., 2012). The food industry in México discharges
93,000,000 m? of wastewater per year (SEMARNAT, 2015), to which the citrus industry
contributes 1.3%, which corresponds to 1,200,000 m%/year, a volume which represents the
water use needs of 3,300,000 people per day.

1.4 Anaerobic digestion in the citrus industry

The huge variations in the flow of citrus effluent, which is characterized by low pH,
nutrient imbalance and high organic loads, have meant that, to date, no adequate solution to
the problem has been found. Most of this waste is dumped into the soil and water, which
can cause physical and chemical changes to ecosystems, problems with odor, pH changes
and groundwater contamination, which impact negatively on the environment. This
situation also negatively affects company finances through the payment of fines due to non-
compliance with environmental regulations.

Given the above described conditions, anaerobic digestion is a viable and attractive
alternative for the treatment of this effluent (Kaparaju and Rintala, 2006). It can be used to
eliminate or reduce pollution by agro-industrial effluents containing high levels of
biodegradable organic matter (Chen et al., 2008), and offers an attractive option for the use
of certain categories of biomass to meet the partial energy needs (Mata, 2003; Balat and
Balat, 2009) of a processing plant. Compared to aerobic treatment, it produces low amounts
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of sludge and requires less energy (Van Haandel and Lettinga, 1994; Aiyuk et al., 2006;
Gomec, 2010). This process offers the possibility of recycling nutrients, reducing
greenhouse gas emissions and odor, and controlling the disposal of waste (Angelidaki et
al., 2011), as well as offering positive economic and ecological impacts compared with
other processes (Baldasano and Soriano, 2000; Edelmann et al., 2000).

Anaerobic digestion may be defined as the biological conversion of organic matter
(carbohydrates, lipids and proteins) into a variety of end products, such as biogas consisting
of methane (50-70%), carbon dioxide (20-25%), nitrogen (0-10%), hydrogen (0-1%),
hydrogen sulfide (0-8%) and oxygen (0-2%) (Olthof and Oleszkiewick, 1982; Gujer and
Zehnder, 1983; Speece, 1983; Nutiu, 2014). The organic material must pass through three
stages — hydrolysis, acetogenesis and methanogenesis — in order to produce biogas
(Gerardi, 2003). In general, anaerobic digestion has a dual purpose, the treatment of
wastewater and the production of bioenergy.

While, theoretically, the methane yield is 0.35 LCH4/gCODyem (Jenett and Dennis, 1975),
this depends on the type of reactor operating conditions and substrate used. Some
performance values for the use of methane as a substrate wastewater generated from the
processing of orange and its treatment in conventional reactors are reported in the literature,
where it is compared to the use of high load reactors with different substrates, as shown in
Table 3:

Table 3. Methane yield and efficiencies using different operating conditions in anaerobic
reactors.

Methane yields of from 0.3 to 0.34 LCH4/gCODem were obtained using a non-citric
substrate fed into high load reactors, while conventional reactors obtained lower methane
yields using citrus wastewater as a substrate, operating under different conditions from the
high load reactors.

1.5Biogas as an alternative energy source

The development and implementation of renewable energy systems as part of the global
solution to increased energy consumption has been considered as an emerging area for the
exploration of alternatives to traditional energy systems that are based on limited fossil fuel
resources and cause problems such as environmental change (Balaman and Selim, 2014).
While the production of biofuels, such as biodiesel (Chen, 2015) and bioethanol (Hamelin
et al., 2014) from organic waste presents a viable alternative, much of this waste could also
be treated with anaerobic digestion in order to achieve the double effect of biogas
production and wastewater treatment.

Biogas is a type of renewable energy with great potential for various applications, such as
heating, combined heat and electricity, the improvement of transport fuel quality, or the
replacement of natural gas for various uses. Although, in developing countries, biogas is
mainly obtained from digesters at a household level, the end use of biogas is mainly
confined to the kitchen and for lighting (Surendra et al., 2014).
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Pure methane has a calorific value of 1,000 Btu/ft® (10.34 kWh/m3), while the calorific
value of biogas is approximately 500-600 Btu/fts (5.17 - 6.20 kWh/m?), which is much
lower than that of methane due to the dilution of methane with other products obtained
from anaerobic digestion.

This study has explored various options for obtaining biogas rich in methane from the
anaerobic digestion of various wastes, such as whey with cow dung (Rico et al., 2015) and
apple waste with pig manure (Kafle and Kim, 2013). This research revealed a significant
increase in methane concentration. Given the importance of obtaining this bioenergy, this
study sought to maximize its production by coupling anaerobic digester devices, thereby
increasing the methane content by/to 71.6, 90 and 94% (Luo et al., 2014).

2. Methodology

2.1Estimated power generation through the anaerobic digestion of citrus
effluent

2.1.1 Case Study

A typical citrus processing plant has the capacity to process 229,400 T/year of oranges,
which amounts to approximately 1,850 T/day, as it is a seasonal product, thus generating
26.8 L/s (2,315.5 m®/d) of wastewater from pressure washing, filters, centrifugal extractors,
evaporators, tanks, chutes, mills, dryers, pelletizers, washing equipment and spills. This
process can be seen in Fig. 8, which indicates points of sewage discharge with dashed
blocks. Together, they comprise the overall effluent to be purified in the wastewater
treatment plant. Additional data reveals that between 0.79 and 1.25 m® of wastewater is
generated for every ton of orange processed. The foregoing is a conservative estimate, with
some reports ranging from volumes of 1.58 m® (Koppar and Pullamimanappallil, 2013) up to 3
m? of wastewater per ton of processed fruit (Antonio-Quaia, 2011), depending on the type
of processor.

As processing plant production levels depend on market demand for products, wastewater
generation is proportional to output, giving three potential flow levels: normal flow (12.8
L/s = 1,105.92 m®/d); mean flow (26.8 L/s = 2,315.52 m®/d); and, peak flow (40 L/s =
3,456.00 m®/d). The effluent produced can be treated continuously via anaerobic digestion
to obtain methane-rich biogas, with a hydraulic residence time of less than 1 day and using
a high load anaerobic biofilm reactor.

3. Results

Below, the affluent is characterized according to the laboratory data:

Table 4. Characterization of citric affluent.
(APHA, 1995)

High TS content causes operational disruptions and deficiencies in biofilm systems.
Therefore, it is necessary to implement TS removal at an earlier stage, while regulating
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such control parameters as temperature, pH, alkalinity, nutrients and ORL (Gerardi, 2003)
to ensure the removal of high levels of polluting matter and thus generate large amounts of
biogas.

Eq. (1) can be used to estimate the volume of methane generated by the anaerobic digestion
of citrus effluent and as a basis for calculating the COD input presented in Table 4, which
details a COD removal efficiency of 80%. High load reactors can be used to treat effluent,
obtaining high efficiency levels and a performance of 0.2 LCH4/gCODyem. It should be
noted that the research cited in Table 3 obtained higher values due to the operating mode
and the use of a hydraulic retention time that was greater than 1 day.

Methane generated by AD =
(Feed flow)(CODippye) (CODremoval ef ficiency)(0.9) Yimetnane) (8.647%) Eq. (1)

Where feed flow is L/s, CODinput is mg/L, COD removal efficiency is %, 0.9 represents the
theoretical fraction of COD removed for the conversion to methane, Ymethane in
LCH4/gCODremoved, 8.647* is a conversion factor, and the methane generated by AD is given
in m3CH./d.

The three possible flows can obtain 6,175.81, 12,930.60 and 19,299.41 m3CHa/d
respectively, from which 63,857.89, 133,702.45 and 199,555.90 kWh/d respectively can be
produced. This calculation is performed using Eq. (2).

Energy produced =
(Methane generated by AD)(Calorific value of methane) Eq. (2)

Where Methane generated by AD is m®CHa/d, the calorific value of methane is 10.34
kWh/m?3, and the energy produced is kWh/d.

The citrus industry consumes large volumes of natural gas and fuel oil to meet the energy
needs of citrus processing, as well as directly consuming power supplied by the power
company. The cost per kWh of energy generated using the three energy sources in México
is 0.0149 USD/kWh for natural gas (CRE, 2015), 0.0298 USD/kWh for fuel oil (PEMEX,
2015), and 0.0585 USD/kWh for electricity (CFE, 2015).

Cost = (Energy produced)(Energy cost) Eq. (3)
Where energy produced is kWh/d, energy cost is USD/kWh, and cost is USD/d.

A comparative analysis was undertaken of the energy that can be obtained from the use of
anaerobic digestion at different flows against the cost of energy generated by the
consumption of natural gas, fuel oil and electricity. It was observed that, for a flow of
nearly 63,000 kwWh/d, normal expenditure on natural gas would be 995.70 USD/d, followed
by 1,908.93 USD/d for fuel oil and 3,739.94 USD/d for electricity. Fig. 9 shows the trend
for obtaining energy from anaerobic digestion and the respective costs for regular, medium
and high flows.
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While this analysis was undertaken based on 100% energy levels, real systems using these
energy sources achieve conversion efficiency levels of approximately 35% (McCabe,
2014), from which 22,350.26, 46,795.86 and 69,844.57 kWh/d net energy is obtained for
use.

Fig. 9. Cost of energy generated using natural gas, fuel oil and electricity.

The processing plant featured in this study requires 67,200 kWh/d (8,332,800 kWh/year) of
electricity in order to operate, as well as 265,268.88 kwWh/d (32,893,341.12 kWh/year) of
fossil fuels, such as fuel oil. The total consumption is 332,468.88 kWh/d (41,226,141.12
kWh/year), which implies an annual cost of 487,468.80 USD for electricity and 980,221.57
USD for fuel oil, which, taken together, represent a cost of close to half a million dollars.

Anaerobic digestion used with three streams of operation generates 7,918,378.36;
16,579,103.80 and 24,744,931.60 kWh/year of energy respectively, and is thus able to
replace the use of fuel oil by 24.07, 50.40 and 75.23%. Taking advantage of renewable
energy, such as the biogas produced in this study, would represent significant savings for
the processing plant, compared to using a non-renewable source of energy, with annual
savings of 235,939.33, 494,031.67 and 737,420.69 USD, depending on the flow of
wastewater fed into the anaerobic system.

4. Conclusions
4.1 Energy Outreach to México

In 2012, of the total energy generated in México from different sources, just 0.02% was
biogas, which is the equivalent to 1.82 Petajoules (505.55 GWh) (SENER, 2015). From
2010 to 2013, an average of 1,027,215 T of oranges were processed in México, generating
approximately 1,047,759.3 m® of wastewater. If this effluent could be treated using
anaerobic digestion, around 5.85 GWh/year of energy would be generated, considering that
the treatment of 1 m? of this effluent produces 5.58 kWh. This would comprise 1.15% of
the annual energy produced from biogas in the country. Therefore, Veracruz, the leading
citrus producing state, could become the leading state in biogas production, generating 2.61
GWh/year. These values may even increase substantially due to the significant predicted
increase in demand for citrus products in the coming years.

The fact that the wastewater produced from the processing of different citrus types (orange,
lemon, pineapple, grapefruit and tangerine) has similar characteristics might suggest that,
with the use of anaerobic digestion on wastewater from all types of citrus processing,
México could become a leader in the generation and use of biogas as a renewable energy
source.
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Nomenclatura

Calorific value of methane 10.34 kWh m™

CODinput Chemical Oxygen Demand input, mg L*
COD removal efficiency %

Cost usSD d*

Energy cost USD kwh'

Energy produced kWh d*

Feed flow Ls-t

Methane generated m3CH, d*!

Ymethane LCH4 gCODremoved_1
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Tables

Tables
Table1  Citrus production in México from 2009 to 2013.
Table2  Citrus grinding capacity, México 20009.
Table3  Table 3. Methane yield and efficiencies using different operating conditions in anaerobic
reactors.
Table4  Characterization of citric affluent.
Table 1. Citrus production in México from 2009 to 2013.
Year Orange Lemon Pineapple Grapefruit Tangerine Total
Q) () (T (M) () (T)
2009 4,193,484.44  1,966,344.75 749,395.58 431,670.85 218,365.00 7,559,260.62
2010 4,051,631.61 1,891,403.15 701,740.48 400,933.86 195,934.84 7,241,643.94
2011 4,079,677.74  2,132,921.78 742,926.34  397,266.70  175,229.80 7,528,022.36
2012 3,666,789.65  2,055,208.89 759,976.18 415,470.85 177,710.21 7,075,155.78
2013 4,409,967.62  2,120,612.50 771,941.85 42543297 170,025.81 7,897,980.75
Average 4,080,310.21  2,033,298.21  745,196.09 414,155.05 187,453.13  7,460,412.69
Table 2. Citrus grinding capacity, México 2009.
State Plant Tlyear Subtotal Total
(Tlyear) (T/year)
Citrex, Martinez de la Torre 200,000
Citrofrut, San Rafael 199,000
IQC, Alamo 147,000
Veracruz Procitrus, Alamo 70,000 800,000
Procitrus, Papantla 70,000
Citromax, Alamo 60,000
Citrofrut, Alamo 54,000
. Procimart, Ciudad Victoria 165,000 1,353,500
Tamaulipas Citrotam, Ciudad Victoria 80,000 245,000
i Citromax, Montemorelos 90,000
Nuevo Leon Juguera Allende, Allende 54,000 144,000
San Luis Potosi Citrofrut, Huixihuallan 68,000 68,000
Tabasco Citrhus Tabasco, Huimanguillo 55,000 55,000
Yucatan Union de Ejidos, Akil 41,500 41,500




Table 3. Methane yield and efficiencies using different operating conditions in anaerobic reactors.

Conventional reactors

High load reactors

Author/Year Valdés et al., Martin et al., Koppar and Alvarado- Rico et al., 2015
1993 2010 Pullamimanappallil, Lassman et al.,
2013 2008
Reactor type Fixed bed Completely Down flow stationary  Inverse fluidized UASB
upflow stirred tank fixed film bed
Support material Raschig rings Extendo- sphere
/ Polyethylene
Operation mode Semi- Batch Continuous Continuous Continuous
continuous
Scale Laboratory Laboratory Laboratory Laboratory Laboratory
Affluent (substrate) Diluted orange From the From the pressing of From brewery  Cheese whey and
juice pressing of orange peel COW manure
orange peel liquid fraction
Pre-treatment of the No Aluminium No FeCls y cationic
affluent sulphate polyacrylamide
Nutrient requirements Yes Yes Yes Yes
OLR (gCOD/L*d) 0.312-4.175 1.5-59gDQO 0.51 >70 28.7
T (°C) 37 55 35 35
HRT (days) 1-4 2-3 16 <1 1.3
Substrate/biomass 1.70-1.75 ~1.25
(gCOD/gVS)
COD removal (%) 775 —-97.2 84 >90 95.1
Y (LCH4/ g CODrem) 0.3-0.381 0.297 0.238 ~0.3 0.34

Table 4. Characterization of citric affluent.

Parameter
COD total (mg/L) 38,780.00
COD soluble (mg/L) 35,420.00
TS (mg/L) 21,662.00
VS (mg/L) 18,084.00

pH 3.76
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ABSTRACT:

In 2013, México processed 1.5 million tons of oranges. Currently, the processing of citrus
fruits generates 0.7 million tons per years of solid waste. Co-digestion with cattle manure
(CM) is one viable option for maximizing the utility of the solid waste produced by the citrus
industry (Solid Citrus Waste, henceforth SCW). The objective of this study is to
demonstrate and compare the results of the treatment of this waste with anaerobic co-
digestion in a reactor operating in both batch and semi-continuous mode. The anaerobic
reactor had a total volume of 250 L, occupying 220 L for the co-digestion of 3 CM/SCW
batches in proportions of 90/10, 80/20 and 70/30. The reactor was then fed in semi-
continuous mode at a ORL of 8 gCOD+/L*d. The CM was obtained from a cattle farm in
the city of Orizaba, Veracruz, while the SCW was obtained from a citrus company located
in the northern region of the State of Veracruz. The reactor operating in batch mode was
able to remove a COD+ of 58, 50 and 62% and VS of 49, 44 and 60%, while maximum
methane yields of 0.095, 0.337 and 0.331 LCH,4 at STP/gCODem, respectively, were also

achieved. Furthermore, operating in semi-continuous mode was able to remove 24% of
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COD+ over a period of 10 days. The generation of biogas per day was 24.4 L. The
characteristics of SCW make it suitable for use in the generation of bioenergy using co-

digestion with CM in shorter residence times.

KEYWORDS: Anaerobic co-digestion, Citrus waste, Cattle manure, Biogas

1. INTRODUCTION

Globally, the two greatest citrus producers are Brazil and the United States, contributing
21.4% and 12.5% respectively, followed by China, Mexico, Spain and India. (FAO, 2015).
The production of orange juice on an industrial level generates 8 to 20 million tons per
year of solid and liquid waste (Rezzadori et al. 2012). From 2009 to 2013, an average of
7.4 million tons of citrus was produced in Mexico, of which 4.08 million tons were oranges
(SIAP, 2015). In 2013, Mexico processed 1.5 million tons of oranges, from which products
such as fresh and concentrated juice, scents, oils and dry peel are obtained. Currently,
orange processing generates 0.7 million tons per year of Solid Citrus Waste (SCW), and
its incorrect final disposal generates serious pollution problems due to its acidic pH and
high concentration of organic matter. The principal components of per 100 g of this type of
residue are as follows: pectin, 25 g; insoluble sugars, 22.9 g; cellulose, 22 g;
hemicellulose, 11.09 g; and, d-limonene, 3.78 g (Pourbafrani et al., 2010).

Beef production is of great socioeconomic importance in Mexico, where it has
buttressed the development of national industry (Ruiz et al., 2009). The final disposal of
waste from the livestock industry, and especially cattle manure (CM), comprises air drying

without any type of additional treatment to mitigate the concomitant environmental
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problems, such as the generation of disagreeable odors and the development of vector-
borne infectious diseases. The generation of CM is different in all systems of production,
both national and international. According to calculations based on the work of Krich
(2005), dairy cows generate an average of 2.120 tons of dry excreta per animal per year.
Taking an average 15% waste content would provide an approximate production of 14.133
tons per animal per year, or 38.7 kg of excreta per animal per day. This value is similar to
the 40 L of excreta per animal per day reported by Brown et al. (2007), while Row and
Neabel (2005) reported 1.2 tons of dry dung per animal per year in the case of cattle
farmed for beef production with respect to CM characterization. Nasir et al. (2013)
recorded the following readings for CM: pH = 7.25; TS = 189.8 mg/L; and, VS = 34 mg/L;
COD = 24.85 mg/L. Furthermore, Lobato-Fuentes (2012) observed the following CM
readings: pH =8.43; TS = 233.7 g/L; VS =174.5 g/L; and, COD = 133.5 g/L.

One solution for the problem of the generation of SCW and CM is anaerobic co-
digestion, these type of wastes are suitable for this treatment due to its high organic
material content. The term co-digestion refers to anaerobic digestion applied with two
more substrates of different origin. Anaerobic digestion is a simple and clean technology
and less costly compared with other renewable technologies for the generation of energy
(Surendra et al., 2014). The technigue of anaerobic co-digestion enables the efficient
development of the process, due to the synergic behavior of the substrates used, which
compensate for the differences that each present when used to undertake the process
separately (Nielfa et al., 2015). The principal advantages of anaerobic digestion include: i)
organic waste with a low nutitional content can be degraded via co-digestion with different
substrates in anaerobic reactors; and, ii) simultaneaously, the process also brings with it
the low cost production of biogas, which can be vital for the maintenance of energy needs

in the future (Khalid et al., 2011). While the decomposition of organic material in the
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presence of bacteria during anaerobic co-digestion also generates biogas, which has a
variable composition depending on the substrate digested and the type of technology
used, it can contain the following: 50-70% methane; 30-40% carbon dioxide; and, <5%
hydrogen, hydrogen sulfide and other gasses. A biogas with a 60% methane content has a
calorific power of approximately 6.4 KWh/m?® at STP (CIEMAT, 2007). Co-digestion can be
limited by the inhibiting effects of D-limonene on anaerobic biomass (Calabro et al., 2016).

Various studies have reported the use of excreta in anaerobic co-digestion processes
with different substrates. Brinkman (2008) utilized biodegradable agricultural and livestock
farming waste in co-digestion at mesophilic and thermophilic temperatures, while Alvarez
and Liden (2009) observed that the co-digestion of different types of organic waste can
increase the production of biogas and reduce the effect of toxic compounds and inihibitors
on the process. Cabbai et al. (2013) used the co-digestion of solid organic municipal waste
with sewage, obtaining a maximum methane yield of 675 NmLCH,/gVS for restaurant
waste, and of between 571 and 645 NmLCH,/gVS for organic waste from organic waste
containers. Cabbai et al. (2016) studied the co-digestion of solid organic municipal waste
with sewage at a pilot plant level, reporting a gas production rate of 0.95 Nm*m3d and a
specific production of 0.49 Nm®kgVS with a 67.3% reduction of VS.

This study aims to demonstrate and compare the results of the treatment of waste with
anaerobic co-digestion in a reactor operated in both batch and semi-continuous mode.
Furthermore, it seeks to propose co-digestion in semi-continuous mode as a viable
alternative for the treatment of large volumes of SCW per day in high concentrations, and,

thus, mitigate the effects of the final disposal of this waste.
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2. MATERIAL AND METHODS

2.1 Characteristics of the anaerobic reactor

The anaerobic reactor was constructed in fiberglass with a wall thickness of 2" (0.635 cm),
height of 1.042 m and a total volume of 250 L. The valves and tubes used were of PVC
schedule 80 and 2 in diameter. Inside the reactor, a volume of 220 L was used as the
working volume and the rest for the biogas chamber. Fiberglass is known for being a
thermal insulator, inert to diverse substances, with resistance to deformation after
manufacture, and allowing to work at relatively high temperatures. The feeding of the
reactor was carry out manually using the inlet port located in the upper left section of the
reactor, opening the ball valve (accessory No. 2, as shown in Figure 1). The mesophilic
temperature inside the reactor was kept using a 25 L capacity heating jacket, with an
automatic thermostat and a 600 L/h capacity recirculation submersible pump inside the
water reservoir. At the bottom of the reactor was installed a recirculation system composed
of a storage tank and a variable speed peristaltic pump (MasterFlex) that circulates the
mixture of bacteria and the substrate by the inlet ports placed in the upper part of the
reactor. The other upper port was used for the biogas output that subsequently was
collected in an inverted water displacement system, with the liquid in this system

maintained at a pH of 5.5 using HCI in order to avoid the dissolution of CO; into the water.

Figure 1. Anaerobic reactor for the co-digestion of SCW with CM.

2.2 Inoculum

As a source of bacteria and for the inoculation of the anaerobic reactor, this study used
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fresh CM obtained from the inlet tank of a geomembrane reactor diluted at a ratio of 1:3.
The geomembrane reactor is located in a cattle farm in the city of Orizaba, Veracruz,
Mexico. The CM were transferred to Instituto Tecnologico de Orizaba for characterization,
after which the anaerobic reactor was inoculated. The results of the characterization of the

CM are shown in Table 1.

2.3 Substrate

SCW from a citrus processing plant in the municipality of Martinez de la Torre, Veracruz,
Mexico was used as substrate. This waste originates from various points in the process of
obtaining products such as oils, fresh and concentrated juice, scents and dry peel. The
substrate is generated from different points of the fresh and concentrated juice, essential
oil and dry peel production processes. After the samples were obtained, they were
transferred in refrigerated containers to the Environmental Engineering Laboratory at the
Instituto Tecnologico de Orizaba for physicochemical characterization, the parameters for

which are shown in Table 1.

Table 1. Characterization of CM and SCW.

Finally, the SCW samples were stored at 4 °C, in accordance with NMX-AA-052-1985,

to be subsequently fed into the anaerobic reactor.

2.4 Methodology of the experiment

This experiment was developed in 3 stages, as shown in Figure 2 and described below:

Figure 2. Experimental methodology
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2.4.1 Inoculation, start-up and stabilization of the anaerobic reactor in batch mode

The anaerobic reactor was inoculated with 160 L of fresh CM and remined operating in
batch mode for 7 days. It was not necessary to regulate the pH, because the CM
presented an almost neutral pH, as shown in Table 1. The rate at which this source of
bacteria was recirculated was kept constant, with the mesophilic conditions kept under
monitoring. Then 140 L of CM was extracted, with 20 L kept along with a 200 L supply of
fresh excreta, thus ensuring a useable CM volume of 220 L. The start-up phase lasted for
30 days. Finally, 200 L was removed from the 220 L CM from the start-up phase and 200 L
of fresh excreta was fed, again, into the reactor. This process was carried out in 2 batches,
each of which was maintained in operation for 30 days under the same conditions as the
inoculation and start-up phases. In total, the stabilzation phase lasted 60 days. The

inoculation, start-up and stabilization stage had a total duration of 97 dyas.

2.4.2 Co-digestion stage in batch mode

After the inoculation, start-up and stabilization stage with CM, the anaerobic reactor was
fed with SCW, thus starting the anaerobic co-digestion process. Due to the low pH value
and the fact that the bacteria inside the reactor were not adapted to digest this type of
substrate, the SCW was fed in different proportions and in three consecutive batches, as
shown in Table 2. Because of the high moisture content of the residue, only was necesary
to add 3 L of water for homogenization and trituration of the SCW (to prepare 22 L), before

is fed into the reactor in semisolid form.

Table 2. Anaerobic co-digestion of CM/SCW.
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Each batch was fed with 220 L of the CM/SCW mixture in the proportions described in
Table 2, with the pH of each batch adjusted to 7.5, utilizing an NaOH solution. Thus, the
same operating conditions as those in the inoculation, start-up and stabilization stages

were acheived.

2.4.3 Co-digestion stage in semi-continuous mode

After evaluating the co-digestion of CM/SCW in batch mode, the adaptation of the bacteria
to the mixture was proven. The mixture of batch 3 was kept in recirculation for 15 more
days and then the reactor was fed with an 80/20 ratio, with the withdrawal of 44 L of the
mixture inside the reactor and the feed of 44 L of fresh SCW. The remaining 176 L
comprised the mixture (digested CM/SCW) that had already been adapted during the co-
digestion process in batch mode. This process was carried out in 4 batches, the first for 5
days, and then for 10 days for the rest of them, making this a co-digestion process carried
out over short time periods.

After the reactor performance evaluation of the previous short time batch periods, it was
decided to reduce the SCW by 10 %, with a feed ratio modified to 90/10. Then two new
periods were evaluated, the first for adaptation and the second for stabilization in

semicontinuous mode, every 10 days, using a ORL of 8 gCOD+/L*d.

2.5 Analytical determinations

The determination of the pH was undertaken with an Orion Model 250A potenciometer.
The total COD (DQO+) and soluble COD (CODs) was monitored every 24 hours in both
operational modes by means of the colorimetric method (APHA, 1995). Due to its nature,
SCW cannot be analyzed directly (Buffiere et al., 2008), for that reason the particle size

was reduced (< 1 mm) in a conventional blender with the aim of homogenizing the
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samples in order to avoid the obstruction of the measuring instruments. In order to carry
out the CODs, 12 mL of the sample was centrifuged in a HERMLE Z 383 centrifuge at
3500 rpm for 10 minutes, with the supernatant taken to be analyzed. The digested samples
COD was measured with a HACH spectrophotometer at 620 nm. The total solids (TS) and
volatile solids (VS) were determined by means of the gravimetric method (APHA, 1995).
The biogas composition was determined in a Buck 310 gas chromatograph equiped with
an AllTech CRT | capillary column, 6” length and 4" diameter, which detects CH4, CO3, O,
and N». The direct injection dosis was 2 mL and the operating conditions comprised the
use of helium at 70 psi as a carrier gas, with a column temperature of 36 °C and a detector

temperature of 121 °C.

3. RESULTS AND DISCUSSION

3.1 Inoculation, start-up and stabilization stage of the anaerobic reactor in batch

mode

Throughout the inoculation phase, the pH value remained stable between 7.81 and 6.95,
while the COD+ decreased from 7.5 to 3.6 g/L, and the CODs decreased from 4.7 to 2.5
g/L. Initial TS values of 5.14 decreased to a final level of 3.7 g/L. The VS were 3.7 and 1.6
g/L for the beginning and after the batch. During start-up phase, the inlet pH value was
7.69 and 6.71 at output. The values at the start and finish of the COD+ were 6.5 and 1.45
g/L, respectively. There was a decrease in CODs from 2.97 to 0.84 g/L. TS and VS values
vary from 4.36 to 2.76 g/L and from 2.74 to 1.11 g/L, respectively. Finally, in the
stabilization phase, the pH was equal to the previous phases, maintaining values very

close to 7. The CM used to feed the reactor maintained an average COD+ of 7.35 g/L and
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an average CODs of 3.8 g/L. Each batch presented 79 and 88 % of CODt removal, with a
similar tendency for CODsg, TS and VS removal.
The biogas accumulated was 72.6, 659, 647 and 741 L in the inoculation, start-up and

stabilization phases (2 batches), respectively.

3.2 Co-digestion stage in batch mode

After the anaerobic reactor had been operating for approximately 100 days in the
inoculation, start-up and stabilization stage, the feeding of batches 1, 2 and 3 began in
accordance with the compositions outlined in Table 2. The pH of the feed for the 3 batches
was approximately 7.5, which can be seen in Figure 3, with similar behavior between
batches 1 and 2 despite the different proportions of SCW fed into the reactor. However,
during the first 6 days, batch 3 presented acidification because the bacterial medium was
affected by the increased SCW feed. In order to avoid greater levels of acidification, an
extra addition of NaOH solution was required. It is evident this was able to successfully
stabilize the pH, following a similar tendency to the previous batches but presenting a
greater oscillation over the 24 remaining days of operation. Despite having suffered a
significant change in pH at the beginning of the experiment, the bacteria were able to re-
establish activity and did not inhibit the anaerobic digestion process. Generally, the pH
oscillated among values close to 7. Ward et al. (2008) found that the ideal pH range for
anaerobic digestion is 6.8-7.2. Lee et al. (2009) reported that methanogenesis occurs

efficiently in an anaerobic reactor at a pH of between 6.5 and 8.2.

Figure 3. Behavior of pH during the co-digestion of SCW with CM.



241

242

243

244

245

246

247

248

249

250

251

252

253

254

255

256

257
258

259

260

261

262

263

264

265

266

The COD measured in its total and soluble forms varied considerably because, in each
batch, the amount of SCW to digest was increased. In this way, 19.78, 25.18 and 37.34
g/L of SCW were fed with CM at the beginning of the preparation of batches 1, 2 and 3
respectively. By the end of the 30 operational days for each batch, 58, 50 and 62% of the
CODx, respectively, was removed. Similarly, 60, 57 and 35% of the CODs was removed
from batches 1, 2 and 3. Figure 4 shows a wider relative difference between the behavior
of the CODs compared to the CODr, as the SCW ratio increases compared to the CM

(CM/RSC =90/10, 80/20 and 70/30).

Figure 4. Behavior of the COD+ and CODs.

On the other hand, the addition of SCW to each batch also provokes increases in TS
and VS concentrations; For TS, values of 15.17, 19.66 and 27.75 g/L of TS at the
beginning of each batch, reaching removal levels of 53, 49 and 58%, respectively, after 30
days of operation, as shown in Figure 5. As expected, VS levels followed a similar trend to
the TS levels, with removal percentages of 49, 44 and 60%, respectively. Turning to other
types of substrates, Li et al. (2011) report that the initial concentration of substrate
influences the mesophilic anaerobic digestion of solid organic municipal waste, as was the

case for batches 1, 2, and 3 in terms of both COD and solids.
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Figure 5. Degradation profiles for TS and VS during co-digestion in batch mode

While the bacteria were adapting to the SCW added, batch 1 showed low biogas
production levels during the initial days of the experiment, and then an increase was
observed from day 8, reaching a maximum of 29 L by day 18. Batch 2 showed a similar
behavior as batch 1, but with higher biogas production during the first operation days
compared to the previous batch, which can be attributed to the increase of SCW. The
highest production was reached on day 13 with 28 L. On the other hand, batch 3 was
affected in the first 13 days by the new increase in SCW load; however, from day 14
onwards this batch showed a very clear recovery, as seen in Figure 6, reaching a highest
point of 28 L on day 20. The amount of biogas accumulated in each batch was 549.8,
601.1 and 466.7 L, respectively.

The highest quantity of biogas was accumulated in batch 2, followed by batches 1 and
3. While the maximum methane yield for each batch was 0.095, 0.337 and 0.331 LCH, at
STP/gCODrem, respectively, batches 2 and 3 presented an average of 0.623 and 0.316
LCH,4 at STP/gVSiem. Despite the elevated concentrations of organic material, the bacterial
medium is capable of adapting and degrading this type of waste, generating high methane
yields. Calabro et al., (2016) report a methane yield of 0.3956+1.6e® LCH, at STP/gSVem
in 30 days, utilizing a co-digestion process on orange peel waste (50%) with biowaste
(50%) but extracting a large amount of the d-limonene present in the fresh residue. This
yield was higher than that obtained from batch 3, but lower than that obtained from batch
2, with these differences due to the proportions of stored SCW and the fact that this study

did not eliminate the remaining d-limonene present in the SCW.
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Figure 6. Biogas production in co-digestion stage in batch mode

3.3 Co-digestion stage in semi-continuous mode

On completion of the co-digestion in batches over 30 days, it was necessary to verify the
performance of the bacteria and evaluate the co-digestion of the waste in a shorter
operating time period. The reactor was operated with an 80/20 ratio, but, on this occasion
with shorter time periods. Table 3 shows the conditions established and the results

obtained.

Table 3. Evaluation of co-digestion over short time periods.

It should be noted that the percentage of COD+t and VS removed from batch 1 was low,
owing to the short time the bacteria had to degrade the organic material. For this reason, it
was necessary to increase the degradation time for the subsequent batches, in which
there was a significant increase in the removal percentages, with similar behavior
observed for the degradation of COD+ and VS in batches 2 and 3. However, the removal
rates for batch 4 drastically decreased, which is probably due to the fact that the time
period in which to digest a CM/SCW ratio of 80/20 was short.

The maximum methane yields for each batch were 0.103, 0.164, 0.117 and 0.134 LCH,4
at STP/gCODrem respectively. On the other hand, the average methane yields for each
batch, according to the VS readings, were 0.052, 0.104, 0.074 and 0.297 LCH, at

STP/gVS:em, In which it was observed that the methane yields for the last batch were high



318

319

320

321

322

323

324

325

326
327

328

329

330

331

332

333

334

335

336

337

338

339

340

341

342

343

compared to the low percentages for the removal of CODt and SV.

Once the evaluation of the batches in short times periods had been concluded, the
operation of the reactor in semi-continuous feeding mode began with a daily 22 L dose of
fresh SCW. While an average COD+ of 8.03 g/L was used to maintain a ORL of 8
gCOD+/L*d during the adaptation phase in order to thus maintain the same ORL, an

average COD+ feed of 8.35 g/L of fresh SCW was required in the stabilization phase.

Figure 7. SCW feeding in semi-continuous mode in the adaptation and stabilization phases: % of COD+ and

VS removed.

Figure 7 shows a similar behavior in the removal of COD+t and VS in the adaptation and
stabilization phases, presenting average removals of CODy of 29% in the adaptation
phase and 24% in the stabilization phase. For the removal of VS, the adaptation phase
presented 25%, while the stabilization phase presented 35%.

The generation of biogas for the adaptation and stabilization phases were, on average,
21.6 L and 24.4 L/d respectively.

Operating in semi-continuous mode obtained a HRT of 1 day, with the values obtained
congruent with those described by Martin et al. (2010), who found an 84-90% level for the
COD removal at a ORL of 1.20-3.67 gCOD/L*d. When they increased the load to 4
gCOD/L*d, they observed a strong inhibition of COD. Meanwhile, the methane yield was
0.27-0.29 LCH4 at STP/gCOD,q;. In contrast with this study, Martin et al. (2010) undertook
research with a HRT of 25 days under thermophilic conditions.

While the removal of CODt and VS, as well as the methane yield, are lower in the co-
digestion in semi-continuous mode stage compared to the co-digestion in batch mode
stage. The reactor can treat up to 220 L of SCW in 10 days, compared to the batch mode

stage, in which 22 L was fed into the reactor in 30 days. This finding highlights the
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adaptation of a specialized inoculum for the treatment of greater volumes of SCW in

shorter time periods.

4. CONCLUSIONS

The co-digestion of CM/SCW in batch mode yielded a CODt removal of 58, 50 and 62%
for the 90/10, 80/20 and 70/30 mixtures, respectively, while, for the CODs, removals of 60,
57 and 35% for each respective batch were achieved. In terms of TS, 53, 49 and 58%
were removed, while, for VS, 49, 44 and 60% were removed for each batch. The
maximum methane vyield for each batch was 0.095, 0.337 and 0.331 LCH,; at
STP/gCODtrem, Obtaining accumulated volumes of biogas of 549.8, 601.1 and 466.7 L
respectively.

Co-digestion in semi-continuous mode was able to remove between 24-29% of CODt
and 25-35% of VS, generating 21.6-24-4 L/d of biogas with low residence times compared
with traditional treatments.

Solid citrus waste presents characteristics that make it suitable for use in the generation
of bioenergy. The elevated organic load of waste from the citrus industry could be removed
through the use of anaerobic co-digestion with cattle manure, provided that care is taken
with the parameters, such as the pH and concentration of the inoculum. This study was
also able to enhance the synergic effect presented by cattle manure with solid citrus waste
in the removal of organic material and the generation of biogas without observing any type
of inhibition by d-limonene remnants, in that no pre-treatment was carried out to eliminate

the oil from the SCW nor was necessary the addition of nutrients.
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*Highlights

Highlights

e Synergistic effect on co-digestion of cattle manure and solid citrus waste
was verified

¢ D-limonene present in solid citrus waste has no inhibition effect on AD

e Semi-continuous operation for co-digestion process was carried out over
short time periods
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Table

Table 1. Characterization of CM and SCW.

Parameter CM SCW
Total COD (g/L) 7.83 54.11
Soluble COD (g/L) 4.22 32.96
TS (g/L) 4.32 61. 22

VS (g/L) 3.59 57.85

pH 7.45 4. 46




Table 2.

Anaerobic co-digestion of CM/SCW.

Batch CM/SCW CM remaining in the Fresh Batch duration
(Vv /V) reactor SCW (d)
(L) (L)
1 90/10 198 22 30
2 80/ 20 176 44 30
3 70/ 30 154 66 30




Table 3. Evaluation of co-digestion over short time periods.

Operation SCW fed Initial Final Removed Initial Final Removed
Batch (Days) (L) CODr CODr COD~ VS VS SV
(g/L)  (g/L) (%) (g/L) (g/L) (%)
1 5 44 13.58 9.57 29.51 11.98 6.23 48.01
2 10 44 12.17 6.39 47.49 10.46 3.50 66.59
3 10 44 14.25 8.53 40.07 12.96 4.34 66.54
4 10 44 17.86 15.78 11.64 10.01 8.45 15.52
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Abstract

Mexico is one of the main citrus producers, ranking fourth in the world with approximately 7.4 million tons per year, with
oranges contributing 4.08 million tons to that total. The effluents from the citrus industry have high loadings of organic matter
and low pH levels. These effluents also are suitable for treatment by anaerobic digestion to reduce the organic matter and to
obtain a value-added product, such as biogas. The aim of this work was to perform the anaerobic digestion of effluents from
the citrus industry by using a high-rate reactor, evaluating the biogas production and use as an alternative energy source.
An Anaerobic Hybrid Reactor (AHR) was used to treat the effluent from a citrus processing plant in Martinez de la Torre,
Veracruz, Mexico. The AHR was operated at an organic loading rate (OLR) of 8 gCOD/Ld at steady state, obtaining a total
and soluble COD removal of approximately 85%, with methane yields around 0.15 LCH, to STP/gCOD,.,,. An inhibitory
effect was observed by the presence of D-limonene in the citrus effluent, although no pretreatment was used for elimination
of this essential oil, a decrease in the COD removal and methane yields was observed due to the higher OLR. An energy
estimate was obtained with the biogas, and it was found that up to 2.2% of the electricity required for the operation of a citrus
processing plant can be generated using anaerobic treatment.

Keywords Anaerobic Hybrid Reactor - Anaerobic digestion - High-rate reactor - Citrus industry - Biogas

Introduction

Citrus crops are among the most abundant crops in the world
(Torquato et al. 2017). Citrus cultivation, primarily oranges,
is a major industry and a significant economic sector in the
USA, Brazil, China, Mexico, India, Iran, as well as in most
Mediterranean countries, including Spain and Greece (Mar-
tin et al. 2010a; Viuda-Martos et al. 2011). México is one of
the main citrus producers, ranking fourth in the world with
approximately 7.4 million tons per year of which oranges
account for 4.08 million tons (SIAP 2015). For México, cit-
rus cultivation is an important activity within the national
fruit-growing sector. The planted area is over 563,000 hec-
tares, the productive geography is well defined, and 91%
of total citrus production is concentrated in only ten states
(SIAP 2015). The State of Veracruz is the main producer of
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citrus fruit, accounting for 47% of the total Mexican produc-
tion of citrus crops and 49% of the national orange produc-
tion (SIAP 2015). Due to the processing of these products,
large volumes of peel waste and effluents are discarded, and
their inadequate treatment and final disposal cause phys-
icochemical changes in the soil and in bodies of water. The
characterization of these wastes has been reported, and it
was indicated that orange peel waste consists of peels, seeds,
and membrane residues (Wilkins et al. 2007). These waste
materials contain water (75-85% w/w on average), monosac-
charides and disaccharides (glucose, fructose, and sucrose;
6-8% w/w on average), polysaccharides (pectin, cellulose,
and hemicellulose; 1.5-3% w/w on average). These materi-
als are characterized by very low pH values (3-5) and a sig-
nificant presence of essential oil that is composed mainly of
D-limonene (83-97% w/w) (Bicas et al. 2008). Thus, in the
processing of oranges, highly polluted effluents are produced
in two different processes, i.e.:

1. The pressing of the peels, which produces highly con-

taminated wastewater due to the high concentration
of organic matter and high alkalinity (due to the use
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of Ca(OH), as a binder in the pressing process. Thus,
the waste products from pressing the peels have the
following characteristics, i.e., pH = 11.21, alkalin-
ity = 8360 mg CaCO,/L, COD; = 147,680 mg/L,
CODg = 140,300 mg/L, TOC = 52,970 mg/L,
TS = 151,900 mg/L, VS = 137,740 mg/L (Martin et al.
2010b).

2. The reuse of a by-product of the citrus fruit process-
ing generates additional orange juice wastewater that
has the following characteristics, i.e., pH = 4.56 + 0.02,
°Brix = 7.16 + 0.02, glucose = 198 g/L, fruc-
tose = 130 g/L, sucrose = 10 g/L, succinic
acid = 2.4 g/L, and citric acid = 1.7 g/L (Viuda-Martos
etal. 2011).

The residues mentioned above must be processed prop-
erly to prevent problems related to the disposal of these
products and to alleviate environmental concerns. Until
relatively recently, there has been no satisfactory means
of disposal other than dumping the waste on land adjacent
to the production sites (Martin et al. 2010a; Calabro et al.
2016).

The impacts of the pollution resulting from solid and
liquid citrus waste can be compared to the impacts caused
using agrochemicals. The increased use of pesticides and
synthetic fertilizers in intensive agriculture has adversely
affected the safety of food and the environment (Arellano-
Aguilar et al. 2017), and the agricultural use of fertilizer is
expected to increase even further in the future (Kidd et al.
2017). According to the Global Environment Facility, the
greatest threat to aquatic systems is chemical contamina-
tion. The intensive use of agrochemicals has polluted water
bodies and sediments. Agrochemical pollution could sig-
nificantly affect other economic activities, such as fisheries,
and it could have serious consequences for humans and the
environment (Arellano-Aguilar et al. 2017). Rivers that are
adjacent to land that is used for agriculture are subject to
water pollution, and some of the physicochemical param-
eters of such rivers based on the extent of nearby agricul-
tural activities are as follows, i.e., temperatures of the water
ranged from 31 to 34 °C, the dissolved oxygen levels were
in the range of 4-5 mg/L, and the pH was between 6.6 and
7.2 (Arellano-Aguilar et al. 2017). For the soils used for
agriculture, the inputs of farmyard manure increased the
organic carbon content, the yields of hay, and the availabil-
ity of nutrients. The manure also acted as a buffer against
soil acidification (> pH 5). In contrast, N-containing inor-
ganic fertilizers strongly acidified the soil (< pH 4.5) and
increased the organic carbon in the surface soil by increasing
the carbon stored in the coarse and fine fractions. Applica-
tion of nitrogen fertilizers also reduced the numbers of dif-
ferent plant species and increased the abundance of forbs and
legumes (Kidd et al. 2017).

@ Springer

According to the data obtained, a citrus processing plant
located in the northern part of the State of Veracruz discards
between 0.79 and 1.25 m® of industrial effluents for each
ton of oranges processed (personal communication). Other
researchers have reported values of 1.58-3 m® of wastewater
generated for each ton of fruit processed (Koppar and Pul-
lammanappallil 2013; Antonio-Quaia 2011). These volumes
depend on the operating conditions of each plant. Since
water is absolutely necessary for life, its availability has
been vitally important in the development of all civilizations
(Yannopoulos et al. 2015). Considering the limited supply of
renewable water resources, the role of macroeconomic poli-
cies in changes in land use and irrigation is vital and undeni-
able (Valipour 2016). The only way to maintain sustainable
development is to use past experiences in establishing land
use policies and managing the use of water for agricultural
purposes (Valipour 2015). The citrus industry presents seri-
ous social problems due to the generation of bad odors and
the attraction of animal vectors associated with the large
volumes of wastewater that are generated. Consequently, this
industry has incurred economic problems, including govern-
ment penalties, because of its negative impacts on the soil
and on bodies of water.

There are several current trends in the treatment of waste
materials that are rich in lignocellulosic compounds. For
example, some of the well-known treatment methods are
(1) the use of pyrolysis to convert fermentation residues
into biochar, which can be used in the production of crops,
(2) water treatment, and (3) many others; however, manu-
facturing costs prevent the expansion of these processes to
the commercial scale (Marousek 2014b) or their use in the
production of solid biofuels (carbon powder). This is unfor-
tunate in that the new products that are obtained outper-
form many of the conventional solid biofuels in both their
technological and environmental indicators as well as from
an economic perspective (Marousek et al. 2015). However,
due to their physicochemical characteristics, these effluents
can be treated by anaerobic digestion to reduce their organic
loads in addition to obtaining a product with added value,
such as biogas. Anaerobic digestion can be defined as the
biological conversion of organic matter into a variety of
products, including biogas (Nutiu 2014). The composition
of the biogas varies depending on the substrate that is being
degraded. In general, biogas contains 50-75% CH, and
25-50% CO, along with other components, such as water
vapor (H,0), hydrogen sulfide (H,S), and ammonia (NHj;).
Methane is the only compound in biogas that contributes
usable energy (Surendra et al. 2014). In order to properly
conduct the anaerobic digestion process, various parameters
must be carefully controlled, such as temperature, pH, the
concentration of the substrate, the concentration of nutri-
ents, and the concentration of toxic compounds, such as
D-limonene (Garcia-Gonzalo et al. 2013).
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Some researchers have used anaerobic reactors to man-
age high loadings of organic materials. Alvarado-Lassman
et al. (2008) used an inverse biofilm fluidized bed reactor to
degrade wastewater from a brewery that had organic loading
rates (OLRs) greater than 70 gCOD/Ld, and they obtained
COD removals greater than 90% with methane yields of 0.3
LCH, at STP/gCOD,.,,. Rico et al. (2015) treated whey and
the liquid fraction of cow manure in an upflow reactor at
an OLR of 28.7 gCOD/Ld, achieving 95.1% removals of
COD and methane yields of 0.34 LCH, at STP/gCOD,,,.. In
addition, some other researchers have reported the anaerobic
treatment of both liquid and solid citrus waste, for example,
Siles et al. (2007), who performed the anaerobic digestion
of wastewater from the pressing of orange peels, producing
a methane yield of 295 mLCH, at STP/gCOD was produced,
and pretreatment was used to remove D-limonene from the
wastewater. Martin et al. (2010a) performed biomethaniza-
tion using orange peels by eliminating D-limonene by pre-
treatment, and they obtained 0.27-0.29 LCH, at STP/gCOD.
Calabro et al. (2016) obtained 370 LCH, at STP/kgSV under
mesophilic conditions in the biomethanization of orange
peels using different concentrations of D-limonene. Citrus
essential oil can inhibit anaerobic digestion, as observed in
several studies of the inhibitory effect of D-limonene (the
major component of citrus essential oil) on the anaerobic
digestion of citrus waste (Ruiz and Flotats 2016). The con-
tent of essential oils in oranges (with reference to the whole
fresh fruit) is in the range 0.3-0.8% w/w (Martin et al.
2010a; Kesterson and Braddock 1975) leading to a poten-
tial content in orange peel waste up to about 1.5% w/w. The
anti-microbial mechanism (inhibition) associated with citrus
essential oil is based on cell malfunction and lysis. Once
citrus essential oil is dissolved in an aqueous medium, it
accumulates in the membranes of the microorganisms and
its structure changes. The fluidity of the membrane changes,
becoming more and more permeable until leakage of the
cells contents occurs (Bakkali et al. 2008). D-limonene is
strongly toxic to fermentative bacteria, even at very low con-
centrations. D-limonene was found to be toxic to Saccharo-
myces cerevisiae at concentrations as low as about 0.025%
(Boluda-Aguilar and L6pez-Gémez 2013).

Some disadvantages of the former investigations of the
anaerobic digestion of citrus effluents are (1) the use of
energy to generate steam for use in the pretreatment of the
wastewater to remove D-limonene, (2) having to work with
organic loads less than 5 gCOD/Ld, (3) having to operate
anaerobic reactors in semi-continuous and batch modes,
which implies retention times greater than 24 h, and (4) hav-
ing to use conventional anaerobic systems based on the use
of suspended biomass. For these reasons, in this research
our aim was to conduct the anaerobic digestion of effluents
from the citrus industry by using a high-load reactor for
the production and use of biogas as an alternative energy

source. The contribution of this work consists of a novel
device that we called an Anaerobic Hybrid Reactor, which is
a biofilm system that consists of a fixed bed and a fluidized
bed. The configuration of the reactor allows handling high
organic loads, and, due to the presence of the biofilm, the
inhibitory effect of D-limonene can be minimized to avoid
pretreating the effluent before disposal. These results of this
work provided a viable alternative for the minimization of
the ecological, economic, and social impacts caused by efflu-
ents from the citrus industry.

Materials and methods
Experimental device

The reactor we used was an Anaerobic Hybrid Reactor
(AHR) that consisted of two sections. Figure 1 shows that
the upper part was a Fixed Bed (FB) reactor and that the
lower part was an Inverse Fluidized Bed (IFB). This is a
new configuration that allows the treatment of effluents with
high organic loads. The FB was used to achieve a better dis-
tribution of the wastewater flow, to retain suspended solids,
and to assist in the degradation of organic matter in the bio-
film formed in the support material. The FB consisted of an
acrylic tube with a length of 23 cm and a nominal diameter
of 7.62 cm (3 inches) with a total volume of 1.05 L (working
volume = 0.26 L). The FB contained 330 polymer tubes as
the support medium with an average length of 2.76 cm, and
they were covered by acrylic enamel to improve the adhesion
of bacteria. The IFB was an acrylic tube that was 80 cm long
and had a nominal diameter of 8.89 cm (3.5 inches) with
a total volume of 4.96 L, which consisted of the working
volume (2.53 L), the volume of the biogas chamber (0.93
L), and the volume of the support media (1.5 L). The sup-
port media were called Extendosphere™ (manufactured by
Potters Hollow Spheres), and they had an average diameter
of 170 pum, a surface specific area of 20,000 m?/m?, and
density of 0.69 kg/m®. The total working volume of the AHR
was 2.76 L. The inverse fluidized bed section, unlike the
operation of traditional fluidized systems, had an influent
pump located at the top of the reactor that fed the wastewater
to the reactor, and the support media, which had a density
lower than that of the wastewater, floated in the wastewa-
ter. A recirculation pump was used to fluidize the particles,
thereby promoting greater contact between the bacterial bio-
film and the organic matter present in the wastewater. The
separation of the streams into the recirculation valve and the
output valve was achieved by the suction of the recircula-
tion pump and by gravity in the effluent. The influent and
recirculation flows that fed the AHR were joined by a T
connection, through discharge pressure of the two pumps.
Other researchers have used physical and chemical methods
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Fig. 1 Components of the Anaerobic Hybrid Reactor

to perform phase separation and improve the anaerobic fer-
mentation process, such as the removal of hardly ferment-
able ballast from the maize silage to accelerate biogas pro-
duction. This technology consisted of maceration under hot
water followed by decantation and the double-screw press
to separate the most labile pools of carbon from the ballast
organic matter (MarouSek 2013b). The two-fraction anaero-
bic fermentation of grass waste, a new method consisting of
hot maceration, an upflow anaerobic sludge blanket reac-
tor, steam explosion, horizontally stirred batch anaerobic
fermenters, and a charcoal kiln, all of which operate on the
waste heat from a co-generation unit, was investigated on a
commercial scale (Marousek 2013c). The new method had
a biotechnological partition of the grass silage to streamline
its complex energy utilization, and it was confirmed that the
separation of the accessible organic matter from the ballast
enabled the minimization of the dimensions of the anaerobic
fermenter from thousands to tens of cubic meters, and it
reduced the retention time from months to hours (Marousek
2014a).

The biogas produced in the IFB was conducted upward
until it passed through the external part of the concen-
tric acrylic tube of the FB and finally entered the biogas
container.

The AHR was kept at 35 + 2 °C (mesophilic temperature)
in a temperature-controlled room during the operational
period. A level control system was installed to stabilize the
level of the IFB because of its tendency to move up and
down, depending on the pressure generated inside the reac-
tor. Two Masterflex Cole-Parmer peristaltic pumps were
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used for feeding and recirculating the wastewater (influent
pump, serial number: D99005549; recirculation pump, serial
number: D99005552).

Substrate

Two types of substrate were characterized as shown in
Table 1. The hydrolyzed effluents of the fruits and vegeta-
bles, i.e., the organic solid wastes, were obtained from three
markets in Orizaba, Veracruz, Mexico. The waste materials
were reduced in size and crushed to form a semisolid paste,
and the liquid portion was separated and subsequently fil-
tered to obtain the raw liquid fraction. This fraction was fed
to a pilot-scale hydrolysis reactor, located at the Instituto
Tecnolégico de Orizaba, to obtain the hydrolyzed effluent
from the fruits and vegetables. The citrus effluent was a

Table 1 Characterization of the two types of effluents used as the
substrate

Parameter Units  Fruits and vegetables Citrus effluent
hydrolyzed effluent
Mean Standard  Mean Standard
deviation deviation
Total COD mg/L 14,799 2032 38,780 2502
Soluble COD mg/L 12,506 1798 35,420 1299
TS mg/L 6390 885 21,662 114
VS mg/L 4103 840 19,233 363
pH 6.78 0.21 3.88 0.10
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Table 2 Operating stages of the AHR

Stage Operational days OLR (gCOD/  Substrate
Ld)

1 1-78 5 Fruits and
vegetables
hydrolyzed
effluent

2 79-88 10 Fruits and
vegetables
hydrolyzed
effluent

3 89-108 10 Citrus effluent

109-158 8 Citrus effluent

combined substrate of wastewater derived from the press-
ing of orange peels and wastewater from the processing
of oranges to make juice. The citrus processing plant was
located in the municipality of Martinez de la Torre, Verac-
ruz, México.

For the start-up and conditioning stage, we used the
hydrolyzed effluent from the fruits and vegetables. The cit-
rus effluent from a citrus processing plant was used for the
steady-state stage, as shown in Table 2.

Once per week, we collected 18-20 L each of two types
of effluents, i.e., the effluent from a pilot-scale hydrolysis
reactor and the effluent from the citrus industry were pre-
served at 4 °C. The effluents were used as input to the AHR
every day, and 30 mL of sample were collected before and
after the effluents were treated in the AHR. The samples
were analyzed every day.

Continuous mode operation

The AHR was operated in four stages until stable conditions
were reached, as indicated in Table 2.

Stage 1. Inoculation, start-up, and conditioning The
inoculum we used consisted of 300 mL of colonized Exten-
dosphere™ support, which was extracted from an IFB that
was treating diluted apple juice. The total attached biomass
was 13.98 gVS/L, and it was used to inoculate the 1200 mL
of uncolonized Extendosphere™ that were placed inside the
IFB. At the same time, the bacteria present in the recirculat-
ing wastewater progressively colonized the support media
of the FB reactor, because the biomass was conditioned to
degrade diluted apple juice, a similar substrate based on
fruits and vegetables. This effluent was used to feed the
AHR from day 1 to day 78, and the inlet pH was controlled
between 6.6 and 7.7 with a solution of 3 M NaOH. No
nutrients were added because the liquid fraction that was
extracted from the fruits and vegetables was an excellent
source of carbon that was enriched with macronutrients and
micronutrients. An OLR of 5 gCOD/Ld was maintained.

Stage 2. Increasing the Organic Loading Rate The oper-
ating conditions were maintained as in the previous stage,
but the OLR was increased from 5 to 10 gCOD/Ld from
day 79 to day 88 of operation.

Stage 3. Stabilization: The hydrolyzed effluent from the
fruits and vegetables was replaced by the citrus effluent,
which was supplemented with macronutrients and micro-
nutrients with the ratio COD/N/P of 350/7/1 (Gerardi
2003). This substrate is more difficult to treat by anaerobic
digestion, and Table 3 provides nutrients composition. The
pH of the influent was regulated between 6.8 and 7.2 with
sodium bicarbonate, and the OLR remained constant at 10
gCOD/Ld from day 89 through day 108.

Stage 4. Adjustment of the OLR The OLR was adjusted
from 10 to 8 gCOD/Ld, due to an initial stabilization
period in which the COD removal and methane yields
decreased.

Analytical methods

In this research, pH was monitored in the influent and in
the effluent, as were total COD (CODy), soluble COD
(CODy), Total Solids (TS), and Volatile Solids (VS) to
evaluate the removal percentages of these parameters.

The pH was measured with an Orion Model 250A
potentiometer. COD; and CODg were determined by the
colorimetric method (APHA 1995). Samples were ana-
lyzed on a HACH spectrophotometer at 620 nm. TS and
VS were determined by the gravimetric method (APHA
1995) using a Riossa oven and a Barnstead/Themolyne
muffle. Similarly, the amounts of biomass present in the
FB and in the IFB were determined as VS, according to
common laboratory practices.

The composition of the biogas was measured on a Buck
310 gas chromatograph equipped with an All Tech CRT
I packed column that was 6 in long and had a diameter of
0.25 in, and it detected CH,, CO,, O,, and N,. A 2-mL
sample was injected directly into the packed column. The
operating conditions were as follows: Helium at 70 psi was
used as the carrier gas, the temperature of the column was
36 °C, and the temperature of the detector was 121 °C.

Table 3 Compositions of the macronutrients and micronutrients

Mineral salts (macronutrients) NH,Cl 12,607 mg/L
K,HPO, 1500 mg/L
KH,PO, 900 mg/L

Oligoelements (micronutrients) FeCl, 0.5 mg/L
CaCl, 0.5 mg/L
KCl 0.5 mg/L
CoCl, 0.1 mg/L
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Energy analysis

In addition to offering an alternative for the treatment of
effluents from the citrus industry, we studied the possibility
of using the biogas generated during the anaerobic digestion
process that was used in the citrus plant. The energy content
of the biogas was converted into electricity to establish a
case study. To calculate the volume of methane generated at
standard temperature and pressure, the following reasoning
was used:

1. The processing plant discards a total volume per day
based on 12.8 L/s.

2. CODy, percentages of COD; removal, and methane
yields were obtained experimentally by operating the
AHR for 70 days.

3. Of the total COD; removed, 90% is converted into
biogas.

Subsequently, the electricity that can be obtained
from methane was calculated using the heating power of
9.94 kWh/m? of methane at standard temperature and pres-
sure (Muylaert et al. 2000). In addition, the conversion effi-
ciency of 30% for a commercial biogas electric generator
was used. The electricity produced represents a savings of
$0.08/kWh (CFE 2017) based on the cost of electricity pro-
vided by the Federal Electricity Commission.

Evaluation of Net Present Value (NPV)

To estimate the NPV (Eq. 1), the total initial investment
(C,) was $683,805, which includes the purchase of the main

Fig.2 pH trends during the
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equipment and the auxiliary equipment of the AHR, and
the net cash inflow was used as the basis for calculating the
maximum available electricity, which was 3181 kWh (in
the energy analysis), which corresponded to $258. Based on
these data, if the system were to operate for 1 year, $94,272
would be made available based on an inflation rate in Mex-
ico of 6.31% from June 2016 to June 2017 (INEGI 2017) and
a period (t) of 10 years.

1

C
NPV = —C, + = 1)
% (143

Results and discussion
Continuous mode operation

During the operation of the AHR, two different types of
substrates were treated, i.e., the hydrolyzed effluent from
fruits and vegetables and the citrus effluent. The medium
was not acidified in either case, with the exception of the
third stage, where the average outlet pH was 5.80 + 1.62 on
average, as shown in Fig. 2, which coincided with the change
of the substrate. However, in stage 4, we noticed that, when
the organic loading rate decreased from 10 to 8§ gCOD/Ld,
stability was recovered, and the outlet pH values essentially
neutral (7.45 + 0.27). Hussain and Kant (2017) found that
the biochemical potential for methane generation was higher
at pH values between 7 and 7.8, and they noted that some
inhibition of methanogenic activity occurred in the pH range
of 6.0-6.5. Lee et al. (2009) reported that methanogenesis
occurs efficiently at pH values between 6.5 and 8.2.

——Inlet —=—Outlet ——Inside the reactor

0.0
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It was observed that the use of sodium bicarbonate helps
to maintain homogeneous pH values during the anaerobic
digestion process with citrus effluents, since, when sodium
hydroxide was used, the effluent tended to change color, the
components tended to agglomerate, and the medium was
acidic causing the increased use of this chemical.

An average total quantity of 7800 mg/L of COD was fed
to the AHR, with approximately 5200 mg/L of that total
in soluble form. The COD; and CODg removals varied
between 20 and 30% during the first 19 days, due to the
inoculation being 25% v/v of colonized support and 75%
v/v of uncolonized support. For stage 2, the COD removal
efficiency increased to approximately 95%. After the opera-
tion of the AHR was stabilized, the substrate was changed
from the hydrolyzed effluent of fruits and vegetables to the
citrus effluent. The average COD and CODg concentrations
in the feed were about 12,400 and 9300, mg/L, respectively.
Figure 3 shows that the COD removal decreased from 95 to
70%. Thus, the OLR was reduced from 10 to 8 gCOD/Ld,
feeding on average COD concentration of about 9700 mg/L
and an average CODg concentration of about 8200 mg/L. It
was observed that the bacterial florae were affected by the
concentration of the substrate during the first 20 days of
stage 4, but there was a recovery in the removal of COD, and
the removal efficiency reached values between 75 and 85%.

Siles et al. (2007) reported an 88.2% removal efficiency
of total organic carbon in batch tests between 48 and 72 h,
but the reported inhibitory effects were due to the concen-
tration of the substrate, not to the presence of D-limonene
because they had used pretreatment to eliminate this essen-
tial oil to avoid its toxic effects. The results reported in
this research were similar to those reported by Siles et al.
(2007) since, when we treated the citrus effluents, the COD
removal percentages were high due to the absence of the

Fig. 3 Removal efficiencies of
total and soluble COD

% Soluble COD

remaining D-limonene in the effluent and due to the fact
that we operated the AHR in the continuous mode. In this
work, the nutrient supply was provided with COD/N/P ratios
of = 350/7/1, because our aim was to provide the nutrients
necessary to support the metabolism of the microorganisms
involved in the process. However, using other residues,
Marousek et al. (2014) found that neither of the conven-
tional methods of nutrient management, i.e., TOC/TN and
TC/TN, was sufficient for use with the advanced methods of
processing phytomass residues. The explanation for this is
that the advanced methods of phytomass utilization disin-
tegrate lignocellulose to a high degree, thereby altering the
availability of key nutrients.

The contents of TS and VS in the effluent were about
8700 and 6900 mg/L, respectively, in stage 3, but in stage
4, they were about 6200 and 4100 mg/L, respectively. This
indicates that about 49% of TS and 68% of VS were removed
in step 3, while in stage 4, 42 and 53% were removed,
respectively.

Some residues from agrochemicals, such as fertilizers,
contain nutrients, such as N, P, and K, and the N is in the
form of ammonium sulfate (NH,),SO,) (Kidd et al. 2017).
Ammonium ions (NH4+) and free ammonia (NH;) are the
two principal forms of inorganic nitrogen. Both forms can
directly and indirectly cause inhibition in an anaerobic diges-
tion system (Yenigiin and Demirel 2013).

A behavior similar to that of COD occurred for meth-
ane yields in the first days of stage 1, when the methane
yields were nearly zero, because the COD removed was
used for the generation of new cells. Michaud et al. (2002)
obtained a methane yield equal to zero during the first 7 days
of experimentation. From day 21 through day 41, methane
yields ranging from 0.15 to 0.3 LCH, to STP/gCOD,,, were

rem
achieved. In stage 3, the methane yields decreased from 0.3
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to 0.05 LCH, to STP/gCOD,.,,,, and this indicated that the
presence of D-limonene in the citrus effluent could have had
an inhibitory effect. In stage 4, when OLR was adjusted, the
methane yields recovered somewhat, with values close to
0.15 LCH, to STP/gCOD,.,,, as shown in Fig. 4.

These results were in agreement with the results of other
researchers, since they report similar values, but their results
were based on a higher hydraulic retention time and a lower
OLR. Calabro et al. (2016) reported a decrease in the genera-
tion of biogas (measured as methane yield) similar to that
of our stage 3, except that the substrate we used was orange
peels degraded in batch mode under mesophilic conditions
with exposures to different doses of D-limonene. It was
evident that the use of an orange-based substrate caused a
decrease in methane yields.

Pretreatment also can be a useful way to improve the
treatment of other residues that are rich in compounds that
contain cellulose, hemicellulose, and lignocellulose. In
fact, some pretreatment methods for enhancing the produc-
tion of biogas from oat straw have been studied, such as
hot maceration, steam explosion, and pressure shockwaves.
The results of these studies showed that for cellulose, hemi-
cellulose, and lignocellulose, the micropore areas were 9,
55, and 64 m?/g, respectively, the inhibitor formations were
0, 15, and 0 mL/L, respectively, and the overall methane
yields were 67, 179, and 255 CH, VS/t, respectively. The
pressure shockwaves are capable of high increases of the
micropore area, and they can produce high methane yields
without the formation of inhibitors (Marousek 2013a). In
the steam explosion of hay, the operational data indicated
that one ton of dry matter of steam-exploded (pretreated)
hay is equivalent to two tons of maize silage, which is used
frequently (MarouSek 2012) and that enzymatic hydrolysis
enhanced by pressure shockwaves opens new possibilities
for the processing of Jatropha Curcas L. processing, because

Fig.4 Methane yields

0.60 1~
0.55
0.50
0.45 4
0.40 +
0.35
0.30

more extensive hydrolysis of the lignocellulose increases the
proportion of easily fermentable organic matter in the seed
cakes, thereby increasing the methane yields. More exten-
sive degradation of the labile organic matter during anaero-
bic fermentation results in greater recalcitrance of organic
substances, such as crystalline cellulose and lignin, which
increases the energy value of the charcoaled fermentation
residue (Marousek et al. 2013).

Energy analysis

Fossil fuels, such as coal, oil, and natural gas, currently are
the primary energy sources in the world (Yatim et al. 2016);
however, the demand for alternative sources of energy, such
as biogas, has been increasing in recent years (Nguyen et al.
2014).

The volumes of methane generated from the citrus efflu-
ent vary, and they depend on the stability of the system.
Figure 5 shows that greater stability was achieved when the
OLR was 8 gCOD/Ld. Three trends (low, high, medium)
indicated different volumes of methane produced, i.e., 322,
907, and 736 m°>, but the average for 50 operational days
was 549 m® of methane at STP per day. When the OLR was
maintained at 10 gCOD/Ld, 760 m> was generated at their
highest point, and an average of 390 m>/day at STP was
calculated.

The theoretical conversion of the volume of methane
generated to electricity was estimated. For the OLR of 10
gCOD/Ld, the trend at its highest point was 7558 kWh,
and the average was 3879 kWh. For the OLR of 8 gCOD,/
Ld, there were three trends, i.e., 3205, 9015, and 7316 kWh,
respectively, with an average of 5458 kWh. The amount of
electricity available depends on the efficiency of the genera-
tor, and a commercial electric generator has a conversion
efficiency of approximately 30% (personal communication).
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Fig. 5 Energy and economic trends in the generation of biogas
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With the previous data for the OLR of 10 gCOD/Ld, 2267
kWh/day can be obtained at the highest trend, and the aver-
age would be 1164 kWh/day. However, for the OLR of 8
gCOD,/Ld, 961, 2705, and 2195 kWh/day can be available
at the low, high, and medium generation points, respectively,
reaching an average of 1637 kWh/day. Figure 5 shows these
results.

The variations of the energy and economic trends resulted
from the varying performance of the AHR when the system
was operated in continuous mode at mesophilic conditions
(35 °C) and with high loadings of organics (OLR = 8 and
10 gCOD,/Ld). These high loadings of organics allowed
the treatment of large volumes of wastewater with biogas
generation, offering an attractive alternative to industrial
applications. This could be compared with the research of
Koppar and Pullammanappallil (2013), in which a similar
energy analysis was performed. However, they used a point
methane yield of 0.283 m? at STP/kgCOD, a retention time
of 16 days under thermophilic conditions (55 °C), and a very
dilute loading of organics (OLR = 0.51 gCOD/Ld).

The citrus processing plant required 67,000 kWh per
day to operate, with the available electricity averaging 1.7
and 2.4% when the system operated at OLR of 10 and 8
gCOD,/Ld, respectively. Yatim et al. (2016) reported 1.47%
of biogas utilization as a source of renewable energy for dif-
ferent applications.

Overall, within 70 days of operation, up to 350,461 kWh
could be obtained, leaving 105,138 kWh available to con-
tribute to 2.2% of the total electricity consumed by the citrus
processing plant. The electrical energy that is available rep-
resents a savings and avoids the consumption of electricity
from the grid of the Federal Electricity Commission, and
this can save about $8537 in just over 2 months. Figure 5
shows the economic trend per day.

The NPV indicates that the initial investment can be
recovered in 10 years. However, if the operation of the AHR

is optimized with the pretreatment techniques discussed
previously, the investment could be recovered in a shorter
time with an evaluation method like that of Marousek et al.
(2012).

The municipality of Martinez de la Torre has the two larg-
est citrus processing plants in México, and both have simi-
lar problems in the management of their industrial effluents
from environmental, social, economic, and technical terms.
With this study of the generation and use of bioenergetics,
an eco-industrial networking can be structured with some of
the conditions suggested by Yedla and Park (2017), which
would give an ecological orientation to the citrus industry:

e Technological issues, such as ensuring an equitable dis-
tribution of costs and benefits and reducing the risk asso-
ciated with the quality of the materials supplied, must
be dealt with effectively through development and inno-
vation to ensure the control of the environmental risks
associated with the production.

e Regulatory issues, such as conflicting hazardous waste
management standards, must be addressed and properly
aligned to complement the creation of eco-industrial
networking. The banks and other financial institutions
must modify their guidelines to include and facilitate
eco-industrial networking activities.

e Social issues, such as the promotion of multiparty coor-
dination, establishment of communication channels, and
building trust between the various actors involved, must
be addressed.

Conclusions

The Anaerobic Hybrid Reactor operated in a continuous
mode for 70 days at a high organic loading rate between 8
and 10 gCOD/Ld. The citrus effluent had pH values around
7, and the removals of total COD and soluble COD were
75 and 85%, respectively. Also, the TS and VS removals
were 42 and 53% respectively, and the methane yields were
around 0.15 LCH, to STP/gCOD,.,,. An inhibitory effect
was observed by the presence of D-limonene in the citrus
effluent, since no pretreatment was used for the elimina-
tion of this essential oil, and its presence had the effect of
decreasing the removal of COD and the yields of methane.

The use of the Anaerobic Hybrid Reactor for the treat-
ment of citrus effluents represents a viable alternative that
can be implemented at the industrial level to generate and
take advantage of a renewable energy source, such as biogas.
In this way, extrapolating the data, up to 2.2% of the elec-
tricity required for the operation of a citrus processing plant
can be generated. This analysis can serve as a basis for an
eco-industrial citrus networking for México with the goal of
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minimizing any negative environmental, economic, techno-
logical, and social impacts.

References

Alvarado-Lassman A, Rustrian E, Garcia-Alvarado M, Rodriguez-
Jiménez G, Houbron E (2008) Brewery wastewater treatment
using anaerobic inverse fluidized bed reactors. Bioresour Tech-
nol 9:3009-3015

Antonio-Quaia E (2011) Reduccién de la carga orgénica de las aguas
de lavado de cascara del limén por fermentacion con levaduras y
obtencién de alcohol etilico. Universidad Tecnoldgica Nacional,
Facultad Regional Tucuman, Tesis de Maestria

APHA (1995) Standard methods for the examination of water and
wastewater, 19th edn. (American Public Health Association,
American Water Works Association, Water Pollution Control
Federation). Washington, DC

Arellano-Aguilar O, Betancourt-Lozano M, Aguilar-Zarate G, Ponce de
Leon-Hill C (2017) Agrochemical loading in drains and rivers and
its connection with pollution in coastal lagoons of the Mexican
Pacific. Environ Monit Assess 189:270

Bakkali F, Averbeck S, Averbeck D, Idaomar M (2008) Biologi-
cal effects of essential oils—a review. Food Chem Toxicol
46:446-475

Bicas JL, Fontanille P, Pastore GM, Larroche C (2008) Characteriza-
tion of monoterpene biotransformation in two pseudomonads. J
Appl Microbiol 105:1991-2001

Boluda-Aguilar M, Lépez-Gémez A (2013) Production of bioethanol
by fermentation of lemon (Citrus limon L.) peel wastes pretreated
with steam explosion. Ind Crops Prod 41:188-197. https://doi.
org/10.1016/j.indcrop.2012.04.031

Calabro PS, Pontoni L, Porqueddu I, Greco R, Pirozzi F, Malpei F
(2016) Effect of the concentration of essential oil on orange peel
waste biomethanization: preliminary batch results. Waste Manag
48:440-447

CFE (Comisién Federal de Electricidad) Consulta de tarifa http://app.
cfe.gob.mx/Aplicaciones/CCFE/Tarifas/Tarifas/Tarifas_industri
a.asp?Tarifa=OM&Anio=2017&mes=4. Accessed 29 Apr 2017

Garcia-Gonzalo D, Espina L, Gelaw T, De Lamo-Castellvi S, Pagan
R (2013) Mechanism of bacterial inactivation by (+)-limonene
and its potential use in food preservation combined processes.
PLoS ONE 8:1-11

Gerardi M (2003) The microbiology of anaerobic digesters. Wiley,
New York, p 94

Hussain A, Kant S (2017) Specific methanogenic activity test for
anaerobic degradation of influents. Appl Water Sci 7:535-542

INEGI (Instituto Nacional de Estadistica y Geografia). http://www.
inegi.org.mx/sistemas/indiceprecios/Calculadoralnflacion.aspx.
Accessed 31 July 2017

Kesterson JW, Braddock RJ (1975) Total peel oil content of the major
Florida citrus cultivars. J Food Sci 40:931-933

Kidd J, Manning P, Simkin J, Peacock S, Stockdale E (2017) Impacts
of 120 years of fertilizer addition on a temperate grassland eco-
system. PLoS ONE 12(3):e0174632. https://doi.org/10.1371/jour
nal.pone.0174632

Koppar A, Pullammanappallil P (2013) Anaerobic digestion of peel
waste and wastewater for on site energy generation in a citrus
processing facility. Energy 60:62—-68

Lee DH, Behera SK, Kim J, Park HS (2009) Methane production
potential of leachate generated from Korean food waste recycling
facilities: a lab scale study. Waste Manag 29:876-882

Marousek J (2012) Finding the optimal parameters for the steam explo-
sion process of hay. Rev Téc Ing Univ Zulia 35:1-9

@ Springer

Marousek J (2013a) Prospects in straw disintegration for biogas pro-
duction. Environ Sci Pollut Res 20:7268-7274

Marousek J (2013b) Removal of hardly fermentable ballast from the
maize silage to accelerate biogas production. Ind Crops Prod
44:253-257

Marousek J (2013c) Two-fraction anaerobic fermentation of grass
waste. J Sci Food Agric 93:2410-2414

Marousek J (2014a) Biotechnological partition of the grass silage to
streamline its complex energy utilization. Int J Green Energy
11:962-968

Marousek J (2014b) Significant breakthrough in biochar cost reduc-
tion. Clean Technol Environ 8:1821-1825

Marousek J, Kawamitsu Y, Ueno M, Kondo Y, Kolar L (2012) Meth-
ods for improving methane yield from rye straw. Appl Eng
Agric 5:747-755

Marousek J, Itoh S, Higa O, Kondo Y, Ueno M, Suwa R, Tominaga
J, Kawamitsu Y (2013) Enzymatic hydrolysis enhanced by pres-
sure shockwaves opening new possibilities in Jatropha Cur-
cas L. processing. J Chem Technol Biotechnol 88:1650-1653

Marousek J, Haskova S, Zeman R, Vachal J, Vanickova R (2014)
Nutrient management in processing of steam-exploded lignocel-
lulose phytomass. Chem Eng Technol 37:1945-1948

Marousek J, Haskova S, Zeman R, Vachal J, Vanickova R (2015)
Processing of residues from biogas plants for energy purposes.
Clean Technol Environ 3:797-801

Martin MA, Siles JA, Chica AF, Martin A (2010a) Biomethanization
of orange peel waste. Bioresour Technol 101:8993-8999

Martin M, Siles J, Chica A, Martin A (2010b) Modelling the anaero-
bic digestion of wastewater derived from the pressing of orange
peel produced in orange juice manufacturing. Bioresour Technol
101:3909-3916

Michaud S, Bernet N, Buffiere P, Roustan M, Moletta R (2002)
Methane yield as a monitoring parameter for the start-up of
anaerobic fixed film reactors. Water Res 36:1385-1391

Muylaert MS, Sala J, de Freitas MAV (2000) Consumo de energia
e aquecimento do planeta: Analise do mecanismo de desen-
volvimento limpo (MDL) do Protocolo de Quioto. Case studies.
Post-graduate Engineering Programs Coordination (COPPE),
Rio de Janeiro

Nguyen H, Heaven S, Banks C (2014) Energy potential from the
anaerobic digestion of food waste in municipal solid waste
stream of urban areas in Vietnam. Int J Energy Environ Eng
5:365-374

Nutiu E (2014) Anaerobic purification installation with production of
biogas and liquid fertilizers. Proc Technol 12:632-636

Rico C, Muiioz N, Fernandez J, Rico J (2015) High-load anaerobic
co-digestion of cheese whey and liquid fraction of dairy manure
in a one-stage UASB process: limits in co-substrates ratio and
organic loading rate. Chem Eng J 262:794-802

Ruiz B, Flotats X (2016) Effect of limonene on batch anaerobic
digestion of citrus peel waste. Biochem Eng J 109:9-18

SIAP (Servicio de Informacioén Agroalimentaria y Pesquera) Cierre
de la produccidn agricola por cultivo. http://www.siap.gob.mx/
cierre-de-la-produccion-agricola-por-cultivo/. Accessed 15 Apr
2015

Siles JA, Martin MA, Martin A, Raposo F, Borja R (2007) Anaero-
bic digestion of wastewater derived from the pressing of orange
peel generated in orange juice production. J Agric Food Chem
55:1905-1914

Surendra KC, Takara D, Hashimoto AG, Khanal SK (2014) Biogas as a
sustainable energy source for developing countries: opportunities
and challenges. Renew Sust Energy Rev 31:846-859

Torquato L, Pachiega R, Crespi MS, Nespeca MG, de Oliveira JE,
Maintinguer SI (2017) Potential of biohydrogen production from
effluents of citrus processing industry using anaerobic bacteria
from sewage sludge. Waste Manag 59:181-193


https://doi.org/10.1016/j.indcrop.2012.04.031
https://doi.org/10.1016/j.indcrop.2012.04.031
http://app.cfe.gob.mx/Aplicaciones/CCFE/Tarifas/Tarifas/Tarifas_industria.asp%3fTarifa%3dOM%26Anio%3d2017%26mes%3d4
http://app.cfe.gob.mx/Aplicaciones/CCFE/Tarifas/Tarifas/Tarifas_industria.asp%3fTarifa%3dOM%26Anio%3d2017%26mes%3d4
http://app.cfe.gob.mx/Aplicaciones/CCFE/Tarifas/Tarifas/Tarifas_industria.asp%3fTarifa%3dOM%26Anio%3d2017%26mes%3d4
http://www.inegi.org.mx/sistemas/indiceprecios/CalculadoraInflacion.aspx
http://www.inegi.org.mx/sistemas/indiceprecios/CalculadoraInflacion.aspx
https://doi.org/10.1371/journal.pone.0174632
https://doi.org/10.1371/journal.pone.0174632
http://www.siap.gob.mx/cierre-de-la-produccion-agricola-por-cultivo/
http://www.siap.gob.mx/cierre-de-la-produccion-agricola-por-cultivo/

Anaerobic digestion of citrus industry effluents using an Anaerobic Hybrid Reactor

Valipour M (2015) Land use policy and agricultural water manage-
ment of the previous half of century in Africa. Appl Water Sci
5:367-395

Valipour M (2016) Variations of land use and irrigation for next dec-
ades under different scenarios. Irriga, Botucatu, Edi¢cdo Especial,
Irrigacdo 1:262-288

Viuda-Martos M, Fernandez-Lépez J, Sayas-Barbera E, Sendra E,
Pérez-Alvarez JA (2011) Physicochemical characterization of the
orange juice waste water of a citrus by-product. J Food Process
Preserv 35:264-271

Wilkins MR, Suryawati L, Maness NO, Chrz D (2007) Ethanol produc-
tion by Saccharomyces cerevisiae and Kluyveromyces marxianus
in the presence of orange-peel oil. World J Microbiol Biotechnol
8:1161-1168

Yannopoulos SI, Lyberatos G, Theodossiou N, Li W, Valipour M, Tam-
burrino A, Angelakis AN (2015) Evolution of water lifting devices
(pumps) over the centuries worldwide. Water 7:5031-5060

Yatim P, Mamat M, Mohamad-Zailani S, Ramlee S (2016) Energy
policy shifts towards sustainable energy future for Malaysia. Clean
Technol Envir 18:1685-1695

Yedla S, Park H (2017) Eco-industrial networking for sustainable
development: review of issues and development strategies. Clean
Technol Envir 19:391-402

Yenigiin O, Demirel B (2013) Ammonia inhibition in anaerobic diges-
tion: A review. Process Biochem 48:901-911

@ Springer



	1 ERIK PORTADA.pdf (p.1)
	2 ERIK ORDEN.pdf (p.2)
	3 ERIK JURADO.pdf (p.3)
	4 ERIK CORREGIDO.pdf (p.4-247)
	Anaerobic digestion of citrus industry effluents using an Anaerobic Hybrid Reactor
	Abstract
	Introduction
	Materials and methods
	Experimental device
	Substrate
	Continuous mode operation
	Analytical methods
	Energy analysis
	Evaluation of Net Present Value (NPV)

	Results and discussion
	Continuous mode operation
	Energy analysis

	Conclusions
	References



