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RESUMEN

Los procesos convencionales de depuracion del agua residual presentan un elevado
consumo energético y no permiten una recuperacion de los recursos presentes en el agua.
En el camino hacia la transformacion de las Estaciones Depuradoras de Agua Residual
(EDAR) en estaciones de recuperacion de recursos, los procesos de redireccion de
carbono juegan un papel crucial. Estas tecnologias incrementan la cantidad de materia
organica que se puede valorizar energéeticamente mediante la digestion anaerobia. Una de
esas tecnologias es la filtracion directa del agua residual, la cual envia toda la materia
organica suspendida y parte de la soluble a la digestion anaerobia. Tras la filtracion, la
linea principal de aguas presenta una composicion diferente a la tradicional,
principalmente en lo que respecta a una baja ratio de materia organica por unidad de
nitrégeno (DQO/N) y a la ausencia de sélidos suspendidos.

Esta tesis doctoral tiene como objetivo estudiar experimentalmente, y con la ayuda de
modelos matematicos, diferentes alternativas de tratamiento del permeado de una planta
piloto de Ultrafiltracién de agua residual urbana real para lograr un efluente que cumpla
con los requisitos de vertido. Ademas, los esquemas propuestos permiten, en mayor o
menor medida, aprovechar las infraestructuras existentes de las EDARs, por lo que
suponen una mejora a las instalaciones existentes. Las diferentes propuestas estan
enfocadas en la reduccion del consumo energético y la recuperacién del nitrégeno bajo la
forma de fertilizante.

En la primera alternativa se mantuvo el proceso convencional de nitrificacion-
desnitrificacion tras la membrana de filtracion para comprobar si era posible incrementar
la carga orgéanica dirigida hacia la digestion anaerobia sin modificar la linea principal de
aguas. Los resultados experimentales indican que el proceso de filtracion retiene una
elevada concentracién de materia organica y reduce la ratio DQO/N por debajo de las
condiciones estequiométricas necesarias, provocando que no todo el nitrégeno pueda ser
eliminado con el proceso clasico de nitrificacién-desnitrificacion. Por lo que para poder
mantener este tipo de tratamiento se necesitaria baipasear una parte del agua de entrada
al proceso de filtracion, para ajustar la ratio DQO/N al valor necesario, o en su defecto,
aplicar esta alternativa en aquellos influentes con una alta concentracion de materia
organica soluble, ya que una parte de esta fraccion no sera retenida y llegaria al permeado,
propiciando una ratio DQO/N mas elevada.

En segundo lugar, se ha propuesto un proceso de nitrificacion parcial (NP) seguido del
proceso AnammoX. Ambas etapas bioldgicas no requieren de materia organica para la
eliminacién del nitrégeno y su consumo energético es menor, al reducir las necesidades
de aireacion. Experimentalmente se estudié el proceso de NP en la linea principal de
aguas. Regulando la duracion de la fase aerobia mediante un controlador basado en el pH
y el oxigeno, mantenido una concentracion de oxigeno baja (0.5 mg O2/L) y moderados
tiempos de retencion celular (de 3 a 10 dias), se consiguio acumular N-NO: en el reactor.
Se observé que es importante disponer de una configuracion del reactor que asegure una



alta retencion de la biomasa. EI modelo matematico confirmd la importancia de mantener
una baja consigna de oxigeno y limitar la duracion de la fase de aireacion.

Por ultimo, se estudio un escenario donde se pudiera no solo eliminar sino recuperar el
nitrégeno. Para ello, el amonio del permeado se concentra en columnas de intercambio
catiénico y después se recupera en la forma de sulfato amonico en un contactor de
membranas. Inicialmente se seleccion6 el material adsorbente a partir de los resultados
de los ensayos de cinéticas de adsorcion. La zeolita natural, el material escogido en base
a su mejor capacidad de adsorcion de amonio del permeado de UF, se caracterizd y se
analizo la influencia de los interferentes mediante las ecuaciones de las isotermas de
adsorcion. También se analiz6 qué regenerante ofrecia mejores resultados. Por ultimo, se
realizaron varios ensayos en columnas de adsorcion para estudiar la influencia del caudal
de trabajo y la concentracion de amonio en el afluente sobre la capacidad de adsorcion de
amonio y el volumen de permeado tratado antes de alcanzar el punto de ruptura. Asi
mismo se ha estudiado el efecto del caudal de regeneracidn y la concentracion del agente
regenerante sobre la capacidad de regeneracion y la concentracién de la corriente rica en
nitrogeno. Se observo como con la medida de la conductividad es posible determinar la
duracién de ambas fases. Mediante los datos experimentales, los resultados de los
modelos matematicos y un balance econémico, se determind que para una concentracion
de 27 mg N-NH4/L en el alimento, el mejor caudal de trabajo era de 8 BV/h y para
regenerar se recomienda emplear una solucion de NaOH 0.1M a 8 BV/h de caudal.

Finalmente, se realiz6 un analisis econdmico y ambiental de las tres alternativas
propuestas para identificar la solucién que presenta mas ventajas en su aplicacion segun
el escenario que se considere, mejora de una EDAR existente o construccion de una nueva
instalacion. En ambos escenarios el proceso de UF resulté ser el principal cuello de botella
para facilitar la implantacion de alguna de las alternativas, debido a sus elevados costes
de implantacién y la demanda energética para su agitacion. Realizando una proyeccién
futura sobre cdmo estarad esta tecnologia en un corto plazo (considerando el elevado
interés cientifico-técnico que suscita este tecnologia), se estimaron unas mejoras en su
coste de adquisicion, costes de operacion y rendimiento. En esta proyeccién futura la
alternativa 1, nitrificacion-desnitrificacién, no consigue alcanzar unos rendimientos
econdmicos apropiados. Por el contrario, la alternativa 2, nitrificacion parcial +
Anammox, muestra un balance econdmico mejor al de la situacion actual, tanto para la
mejora de una EDAR existente como para su nueva construccion. La alternativa 3,
intercambio catiénico + contactores de membrana, al no permitir aprovechar las
infraestructuras existentes de la EDAR, solo es factible en un escenario de nueva
construccidn, aungue su elevado OPEX por el reemplazo de las zeolitas debe ser tenido
en cuenta. Ambientalmente la alternativa 3 es la que ofrece mayores mejoras, tanto en la
reduccion de requisitos de superficie como en cuanto a efecto sobre el cambio climatico,
ya que debido a las emisiones que se evitan en la produccion de fertilizantes nitrogenados
y la ausencia de emisiones de N.O esta alternativa tiene un balance de emisiones de CO2¢q
negativo. La alternativa 2 también logra reducir sus emisiones de CO2q Ya que los
procesos bioldgicos implicados presentan un menor factor de emisién de N2O que el
proceso convencional.



ABSTRACT

Conventional wastewater treatment processes have a high energy consumption and do not
allow the recovery of the resources present in the water. On the way towards the
transformation of Wastewater Treatment Plants (WWTP) into resource recovery plants,
carbon redirection processes play a crucial role. These technologies increase the amount
of organic matter that can be valorized energetically through anaerobic digestion. One
such technology is direct filtration of the wastewater, which sends all the suspended
organic matter and part of the soluble organic matter (the colloidal fraction) to anaerobic
digestion. After filtration, the main water line presents a different composition from the
conventional, a low ratio of organic matter per unit of nitrogen (COD/N) and is free of
suspended solids.

This doctoral thesis aims to study experimentally, and with the help of mathematical
models, different alternatives of treatment of the permeate of a real urban wastewater
ultrafiltration pilot plant to achieve an effluent that meets the discharge requirements. In
addition, the proposed schemes allow, to a greater or lesser extent, to take advantage of
the existing WWTP infrastructures, so they represent an improvement to the existing
facilities. The different proposals are focused on the reduction of energy consumption and
the recovery of nitrogen in the form of fertilizer.

In the first alternative, the conventional denitrification-nitrification process was
maintained after the filtration membrane to test whether it was possible to increase the
organic matter send to anaerobic digestion without modifying the main water line.
Experimental results indicate that the filtration process retains a high concentration of
organic matter and reduces the COD/N ratio below the necessary stoichiometric
conditions, causing incomplete nitrogen removal by denitrification-nitrification process.
Therefore, in order to maintain this type of treatment, it would be necessary to bypass
part of the influent the filtration process to adjust the COD/N ratio to the necessary value,
or, failing that, to apply it to influents with a high concentration of soluble organic matter,
since part of this fraction will not be retained and will reach the permeate, causing a higher
CODI/N ratio.

Secondly, partial nitrification process (PN) followed by the Anammox process has been
proposed. Both biological stages do not require organic matter for nitrogen removal and
their energy consumption is lower, as aeration requirements are reduced. The NP process
was studied experimentally in the main water line. By regulating the duration of the
aerobic phase using a pH and oxygen based controller, maintaining a low oxygen
concentration (0.5 mg O2/L) and moderate cell retention times (from 3 to 10 days), NO-
accumulation in the reactor was achieved. It was observed that it is important to have a
configuration that ensures high biomass retention. The mathematical model confirmed
the importance of maintaining a low oxygen setpoint and limiting the duration of the
aeration phase.



Finally, a scenario was studied where nitrogen can be recovered and not only removed.
For this purpose, the ammonium in the permeate is concentrated in cation exchange
columns and then recovered in the form of ammonium sulphate in a membrane contactor.
Initially, the adsorbent material was selected taking into account the adsorption kinetics
results. Natural zeolite, the material chosen, was characterized and the influence of
interferents was analysed by adsorption isotherms. It was also analysed which regenerant
offered the best results. Then, several tests were carried out in adsorption columns to
study the influence of the working flow rate and the concentration of ammonium in the
influent and, on the other hand, the regeneration flow rate and the concentration of the
regenerant. It was observed how the duration of both phases can be determined by means
of the conductivity. By means of the experimental data, the results of the mathematical
models and an economic balance, it was determined that for a concentration of 27 mg N-
NH4/L in the feed, the best working flow rate is 8 BV/h and for regeneration it is
recommended to use a 0.1M NaOH solution at 8 BV/h.

Finally, an economic and environmental analysis of the three proposed alternatives was
carried out, with environmental considerations to identify which solution presents more
advantages in its application according to the alternative considered, upgrading of an
existing WWTP or construction of a new facility. In both scenarios the UF process turned
out to be the main bottleneck to facilitate the implementation of any of the alternatives,
due to its high construction costs and the energy demand for its agitation. By making a
future projection of how this technology will be in the short term, considering the high
scientific interest it generated, moderate improvements in cost, maintenance and
performance were estimated. In this future projection, alternative 1, denitrification-
nitrification, does not achieve appropriate economic returns. On the other hand,
alternative 2, partial nitrification + Anammox, shows a better economic balance than the
current situation, both for the improvement of a WWTP and for its construction.
Alternative 3, cation exchange + membrane contactors, is only feasible in a new
construction scenario, since it does not take advantage of the existing WWTP
infrastructure, although its high OPEX due to the replacement of zeolites compromises
the viability of this alternative. Environmentally, alternative 3 is the one that offers the
greatest improvements, both in the reduction of surface area requirements and in terms of
contribution to climate change, since due to the emissions avoided in the production of
nitrogen fertilizers, this alternative has a negative CO2eq emissions balance. Alternative 2
also achieves a reduction in CO2eq emissions since the biological processes involved have
a lower N2O emission factor than the conventional process.



RESUM

Els processos convencionals de depuracio de I'aigua residual presenten un elevat consum
energétic i no permeten una recuperacio dels recursos presents en l'aigua. En el cami cap
a la transformacié de les Estacions Depuradores d'Aigua Residual (EDAR) en estacions
de recuperacid de recursos, els processos de redireccio de carboni juguen un paper crucial.
Aquestes tecnologies incrementen la quantitat de matéria organica que es pot valorar
energéticament mitjancant la digestio anaerobia. Una d’aquestes tecnologies és la filtracid
directa de I'aigua residual, la qual envia tota la materia organica suspesa i part de la soluble
(la fraccio col-loidal) a la digestié anaerobia. Després de la filtracid, la linia principal
d'aiglies presenta una composicio diferent de la tradicional, un baix ratio de materia
organica per unitat de nitrogen (DQO/N) i esta exempt de solids suspesos.

Aquesta tesi doctoral t¢ com a objectiu estudiar experimentalment, i amb I'ajuda de
models matematics, diferents alternatives de tractament del permeat d'una planta pilot
d'ultrafiltraci6 d'aigua residual urbana real per a aconseguir un efluent que complisca amb
els requisits d'abocament. A més, els esquemes proposats permeten, en major 0 menor
mesura, aprofitar les infraestructures existents de les EDARS, per la qual cosa suposen
una millora a les instal-lacions existents. Les diferents propostes estan enfocades en la
reduccid del consum energeétic i la recuperacio del nitrogen sota la forma de fertilitzant.

En la primera alternativa es va mantindre el procés convencional de nitrificacio -
desnitrificacié després de la membrana de filtracié per a comprovar si era possible
incrementar la carrega organica dirigida a la digestio anaerobia sense modificar la linia
principal d'aigues. Els resultats experimentals indiquen que el procés de filtracio reté una
elevada concentracié de matéria organica i redueix el ratio el ratio DQO/N per baix de les
condicions estequiometriques necessaries, que no tot el nitrogen puga ser eliminat amb el
proces classic de nitrificacio-desnitrificacio. Pel que per a poder mantindre aquest tipus
de tractament es necessitari bypasear una part de l'aigua d'entrada el procés de filtracio
que parteix de l'aigua d'entrada per a ajustar el ratio DQO/N al valor necessari, 0 en
defecte d'aix0, aplicar-lo en aquells influents amb una alta concentraci6 de materia
organica soluble, ja que una part d'aquesta fraccié no sera retinguda i arribara al permeat,
propiciant un ratio DQO/N més elevada.

En segon lloc, s'ha proposat el procés de nitrificacio parcial (NP) seguida del procés
Anammox. Totes dues etapes biologiques no requereixen de matéria organica per a
I'eliminacio del nitrogen i el seu consum energétic és menor, en reduir les necessitats de
ventilacid. Experimentalment es va estudiar el procés de NP en la linia principal d'aigies,
reglant la duracio de la fase aerobia mitjancant un controlador basat en el pH i I'oxigen,
mantingut una concentracié d'oxigen baixa (0.5 mg O2/L) i moderats temps de retencid
cel-lular (de 3 a 10 dies), es va aconseguir acumular NO2 en el reactor. Es va trobar la
importancia de disposar d'una configuracio que assegure una alta retencio de la biomassa.



El model matematic va confirmar la importancia de mantindre una baixa consigna
d'oxigen i limitar la duracio de la fase de ventilacio.

Finalment, es va estudiar un escenari on es puga recuperar el nitrogen i no sols eliminar-
lo. Per a aixo, I'amoni del permeat es concentra en columnes d'intercanvi cationic i després
es recupera en la forma de sulfat amonic en un contactor de membranes. Inicialment es
va seleccionar el material adsorbent a partir dels resultats de les proves de cinétiques
d'adsorcio. La zeolita natural, el material triat, es va caracteritzar i es va analitzar la
influencia dels interferents mitjancant isotermes d'adsorcié. També es va analitzar quin
regenerant oferia millors resultats. Despreés, es van realitzar diversos assajos en columnes
d'adsorcio per a estudiar la influéncia del cabal de treball i la concentracié d'amoni en el
influent i d'altra banda, el cabal de regeneracio i la concentracid de I'agent regenerant. Es
va observar com mitjancant amb la conductivitat es pot determinar la duracié de totes
dues fases. Mitjancant les dades experimentals, els resultats dels models matematics i un
balan¢ economic, es va determinar que per a una concentracio de 27 mg N-NH./L en
I'aliment, el millor cabal de treball és de 8 BV/h i per a regenerar es recomana emprar una
soluci6 de NaOH 0.1M a 8 BV/h tambe.

Finalment, es va realitzar una analisi economica i ambiental de les tres alternatives
proposades, amb consideracions ambientals per a identificar que solucié presenta més
avantatges en la seua aplicacio segons l'escenari que es considere, millora d'una EDAR
existent o construccid d'una nova instal-lacié. En tots dos escenaris el procés de UF va
resultar ser el principal coll de botella per a facilitar la implantacié d'alguna de les
alternatives, a causa dels seus elevats costos de construccio i la demanda energética per a
la seua agitaci6. Realitzant una projecci6 futura sobre com estara aquesta tecnologia en
un curt termini, considerant I'elevat interés cientific- técnic que suscita, es van estimar
unes moderades millores tant en el seu cost, operacio i rendiment. En agquesta projeccid
futura I'escenari 1, desnitrificaci6 — nitrificacid, no aconsegueix aconseguir uns
rendiments economics apropiats. Per contra, I'escenari 2, nitrificacio parcial + Anammox,
mostra un balang economic millor a la situacio actual, tant per a la millora d'una EDAR
com per a la seua construccio. L'escenari 3, intercanvi cationic + contactors de membrana,
al no permetre aprofitar les infraestructures existents de la EDAR, només és factible en
un escenari de nova construccié, encara que el seu elevat OPEX pel reemplacament de
les zeolites compromet la viabilitat d'aquesta alternativa. Ambientalment I'escenari 3 és
el que ofereix majors millors, tant en la reduccié de requisits de superficie com quant a
aportacio al canvi climatic, ja que a causa de les emissions que s'eviten en la produccio
de fertilitzants nitrogenats, aquesta alternativa té un balan¢ d'emissions de CO2¢q negatiu.
L'alternativa 2 també aconsegueix reduir les seues emissions de COzeq ja que els processos
biologics implicats presenten un menor factors d'emissio de N2O que el procés
convencional.

Vi
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Capitulo 1. Introduccién

1. INTRODUCCION

1.1 Situacioén actual

El agua es un recurso esencial para el desarrollo de la vida en nuestro planeta. El ser
humano también depende de este recurso ya sea para el consumo directo, empleo en
agricultura, industria o usos domésticos. Sin embargo, las aguas residuales resultantes de
estas actividades humanas se encuentran contaminadas con materia organica, solidos en
suspension, nitroégeno y fosforo (como nutrientes principales). Este cambio en la calidad
del agua la convierte en un residuo que puede provocar cambios ecoldgicos en las masas
de agua como la eutrofizacion y también enfermedades en la poblacién mediante
microoganismos patdgenos.

El principal objetivo de las estaciones depuradores de aguas residuales (EDARS) es la
reduccion de la carga contaminante de estas aguas para poder verter una corriente segura
en el medio receptor. Con la finalidad de asegurar un minimo de requisitos en la
depuracién y que los vertidos de las EDARSs no conlleven riesgos medioambientales y de
salud publica, se desarroll6 la Directiva 91/271/CEE, del 21 de mayo de 1991, sobre el
tratamiento de aguas residuales urbanas, que posteriormente se transpuso en la legislacion
espafola mediante el Real Decreto 509/1996 y modificado posteriormente a través del
RD 2116/1998. Estos textos normativos no solo regulan aspectos como el sistema de
colectores y tratamiento, sino que ademas establecen unos limites de vertido para cada
compuesto contaminante, asi como su porcentaje de reduccion durante el tratamiento
(Tabla 1.1).

Tabla 1.1. Requisitos para los vertidos procedentes de instalaciones de depuracion de aguas residuales urbanas
mediante tratamiento secundario

PORCENTAJE MINIMO DE

PARAMETRO CONCENTRACION CEDUCCION
DEMANDA BIOLOGICA DE

p -0N0,

OXIGENO (DBO:) 25 mg/l O, 70-90%

DEMANDA QUIMICA DE .

OXIGENO (DQO) 125 mg/l O, 75%
SOLIDOS SUSPENDIDOS 35 mg/l 00%
TOTALES (SST) 0

En la Directiva también se recoge el concepto de “zona sensible” en relacion a la carga
de nutrientes que puede afrontar el medio receptor y qué repercusiones pueda tener (Tabla
1.2). Las EDARSs que viertan a estas zonas tienen que aplicar medidas especiales que
permitan reducir ain mas la concentracion de nitrogeno y fésforo en el efluente.
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Tabla 1.2. Requisitos para los vertidos de nutrientes de instalaciones de depuracion de aguas residuales urbanas a
zonas sensibles

Porcentaje minimo de

PARAMETRO Concentracion .,
reduccién

15 mg N/L si da servicio 10.000 a
100.000 habitante equivalente
10 mg N/L si da servicio a mas de
100.000 habitante equivalente
2 mg P/L si da servicio 10.000 a
100.000 habitante equivalente
1 mg P/L si da servicio a mas de
100.000 habitante equivalente

70-80%

Nitrégeno total

Fosforo total 80%

Las zonas catalogadas como sensibles son:

e Lagos, lagunas, embalses, estuarios y aguas maritimas que sean eutréficos
0 que podrian llegar a serlo en un futuro préximo si no se adoptan medidas
de proteccion.

e Aguas superficiales continentales destinadas a la obtencion de agua
potable que podrian contener una concentracion de nitratos superior a la
establecida en la legislacion.

e Masas de agua en las que sea necesario un tratamiento adicional al
tratamiento secundario establecido.

Observando algunos de los efectos que puede tener el nitrégeno sobre los ecosistemas o
la salud humana se logra entender mejor porqué es importante acotar estas zonas sensibles
y tratarlas con mayor dedicacion. La ingesta de aguas contaminadas con nitratos o nitritos
provoca, entre otras enfermedades, el llamado “sindrome del bebé azul”, donde la
hemoglobina se oxida a su forma metahemoglobina, pierde su capacidad de transporte de
oxigeno provocando efectos tipicos de cianosis como la taquicardia, asfixia y finalmente
la muerte (Fewtrell, 2004). Si el vertido con exceso de compuestos nitrogenados alcanza
un ecosistema acuatico eutrofico o con tendencia a ello, se produciran cambios ecoldgicos
profundos en un proceso llamado eutrofizacion. Durante la eutrofizacion los productores
primarios ven estimulado su crecimiento y proliferacion debido a la gran disponibilidad
de nutrientes. Cuando estas algas bentdnicas, fitoplancton y/o macroéfitos mueren, las
bacterias comenzaran a degradar su materia organica en un proceso aerobio natural de
descomposicion. Debido a la gran cantidad de materia organica resultado de la
proliferacion de productores primarios, las bacterias pueden llegar a ser capaces de
consumir todo el oxigeno en las capas bajas de la columna del agua (donde sedimenta la
materia organica). Esta ausencia de oxigeno provoca la muerte y el desplazamiento de las
especies previamente presentes en ese ecosistema acuético, provocando la pérdida de
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biodiversidad al desaparecer unas especies y fortalecer la presencia de otras hasta hacerlas
dominantes (Figura 1.1). Ejemplos de ecosistemas acuéticos eutrofizados los podemos
encontrar a lo largo de Espafia, como la Albufera en Valencia, el Mar Menor en Murcia,
el Delta del Ebro y/o rias de la costa gallega (Breitburg et al., 2018).

AN\N 7
NNY
~N\ W

Desplazamiento de especies por
falta de condiciones 6ptimas

Disminuye la
zona fética

Zona anaerobia por la

degradacién de la biomasa

B) Transicion a un

3 ; C) Eutrofizado
ecositema eutrofizado

A) Natural

Figura 1.1. Proceso y efectos de la eutrofizacion por el aporte en exceso de nutrientes a un ecosistema acuético

Las EDARs han ido desarrollando y adaptando sus procesos de depuracion para ajustarse
a las exigencias legislativas correspondientes y poder generar un efluente de calidad. A
lo largo del tren de tratamiento lo que se busca es eliminar residuos como aceites, grasas
y solidos suspendidos, también reducir la materia organica y los nutrientes (fésforo y
nitrégeno) y por ultimo transformar los fangos generados en lodos estables. Para ello se
aplican diferentes tecnologias al agua residual (linea de aguas) y al fango generado en el
proceso biolédgico (linea de fangos). En la Figura 1.2 se muestra un esquema de una
EDAR convencional para una poblacién de gran tamafio.

Linea de aguas

e Pretratamiento: En esta etapa se eliminan componentes del agua residual que
puedan dafar los equipos posteriores. Mediante un sistema de rejillas a modos de
desbaste y un desarenador-desengrasador se eliminan sélidos de gran tamafio y
voluminosos (como telas, toallitas, plasticos...) y las arenas, grasas y aceites.

e Tratamiento primario: En el tratamiento primario se reduce gran parte de la
concentracion de sélidos suspendidos de la entrada, ya sean inertes o asociados a
materia organica particulada. Para ello se suelen emplear decantadores donde se
deja que estos sdlidos decanten por gravedad y en algunos casos (en funcion de

25



Capitulo 1. Introduccién

las caracteristicas del agua residual de entrada) se afiaden compuestos quelantes
para incrementar la eficacia de eliminacion de algin compuesto en particular.

Tratamiento secundario: Normalmente este tratamiento esta basado en un proceso
bioldgico mediante el cual la materia orgénica soluble es degradada y asimilada
por las bacterias heterétrofas junto a un aporte continuo de oxigeno. El proceso
puede tener lugar en reactores con cultivo fijo (como biodiscos o lechos
bacterianos) donde se emplea un soporte para que se desarrolle la comunidad
bacteriana que estara en contacto con el agua residual. También, y mas comun en
EDARs de gran tamarfio, puede realizarse con cultivos en suspension como los
fangos activados, donde mediante la agitacion mecanica o por los propios
difusores de oxigeno los microorganismos se encuentran distribuidos de forma
homogénea en el reactor. La configuracion del reactor se puede ver modificada
afiadiendo fases andxicas y anaerobias, asi como recirculaciones internas, si
también se desea eliminar nitrégeno y fosforo, respectivamente.

Tras el paso del agua residual por el reactor bioldgico, los microrganismos habran
degradado o asimilado la materia organica y nutrientes (cuando también sea requisito),
provocando que la concentracion de los contaminantes en el agua cumpla los requisitos
de vertido y los contaminantes se concentren en el fango generado. Mediante una segunda
decantacion se separa el fango del efluente, donde podra ser vertido o llevado a un
tratamiento terciario. Parte del fango decantado es recirculado nuevamente al reactor
bioldgico. De esta manera se desacople el tiempo de residencia hidraulico del celular.

Tratamiento terciario: Esta Gltima etapa de afino suele consistir en procesos para
reducir los patégenos del efluente empleando radiacién ultravioleta o afiadiendo
ozono o cloro al agua. En funcion de la calidad del agua y los requisitos también
se pueden aplicar otros tratamientos como la coagulacion quimica, floculacion,
filtracion o procesos méas avanzados como la 6smosis para eliminar metales
pesados 0 asegurar concentraciones de nutrientes muy bajas.

Linea de fangos

Mezcla y espesado. Segun las caracteristicas del fango se empleara el espesado
por gravedad o flotacion con el fin de reducir el volumen de la linea de fangos y
obtener un sobrenadante que se lleva de nuevo a cabeza de planta. Después, los
fangos espesados son mezclados.

Digestion. El objetivo principal de esta fase es estabilizar el fango generado, para
ello se tiene que reducir el contenido de materia organica, eliminando o
minimizando los problemas de olores y patogenos asociados. El proceso puede
tener lugar de forma aerobia, aunque solo se suele aplicar en EDARS que dan
servicio a poblaciones de pequefio tamafio. Por el contrario, cuando la EDAR es

26



Capitulo 1. Introduccién

de gran tamafio se emplea la digestion anaerobia. Durante este proceso la materia
orgénica es transformada en un biogéas rico en metano y diéxido de carbono, donde
aplicando una tecnologia adecuada posteriormente se puede extraer su potencial
energético.

e Deshidratacion. Una vez el fango es estabilizado, se aplica una etapa de
deshidratacién para reducir el volumen del fango y su contenido en agua. De esta
manera se facilita el manejo y transporte del lodo y se reduce su volumen. Existen
diferentes tecnologias para ello, desde las eras de secado (que se aplican en
EDARSs pequefias sin limitacion de superficie) a centrifugas o filtros banda.

Fangos

activados
P B Efluente
— v 'R
y mezcla
Sobrenadante

Decantacién Decantacién
7
r-
*
Fango < __I <

Influente Pretratamiento primaria Anéxico Aerobio secundaria
Espesado
estabilizado

Biogas

Deshidratacién

Digestion
anaerobia

Figura 1.2. Esquema de una EDAR convencional adaptada para la eliminacion de Nitrégeno

Aunque el tren de tratamiento de las EDARs convencionales ha mostrado ser capaz de
cumplir los requisitos ambientales actuales, presenta una serie de inconvenientes y
limitaciones. En primer lugar, el nucleo principal del tratamiento, el reactor bioldgico,
puede llegar a consumir hasta el 50% de la energia destinada a todo el proceso (Batstone
etal., 2015), provocando que las EDARs representen el 3% de consumo energético global
(Andrei et al., 2020). Esto se debe a la gran cantidad de oxigeno que se necesita
suministrar para la oxidacion de la materia organica y el nitrogeno (cuando este sea
requisito de vertido). Esto provoca que el coste energético promedio de la depuracion se
sitGie en 0.35 kW/m? (Wett et al., 2007). Por otro lado, los sistemas actuales de depuracion
estan enfocados a la degradacion de los nutrientes y la materia organica y no a su
valorizacion y recuperacion, por lo que habria que modificar el enfoque de estas
instalaciones para convertirlas en estaciones de recuperacion de recursos.
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Teniendo en cuenta el aspecto energético, un agua residual urbana con una DQO de 400-
500 mg DQOJL tiene un potencial energético de 1.5-1.9 kWhuw/m?® (J. Jimenez et al.,
2015), por lo que el objetivo deberia ser poder extraer toda esta energia de las aguas
residuales y transformarla en energia Gtil. En las EDARs actuales es posible recuperar
parte de esta energia contenida mediante la digestion anaerobia de los fangos. Por lo que
para poder optimizar este proceso de valorizacion energética se tiene que mejorar la
redireccién el carbono y de esta manera tratar una mayor cantidad de materia organica
mediante la digestion anaerobia y reducir la cantidad de materia organica que se trata en
el reactor bioldgico aerobio.

En el agua residual también encontramos recursos no renovables, como el fosforo, que
tradicionalmente no ha sido recuperado y al ritmo actual de consumo podrian agotarse las
reservas en 45-100 afos (Sengupta et al., 2015). Cuando una EDAR no tiene requisitos
de vertido para el fosforo, una pequefia parte de este nutriente se acumulara en el fango
pero la mayoria se verteré en el efluente. Mientras que cuando si hay limite de vertido, a
menudo se emplean coagulantes o sales metalicas para hacer precipitar al fosfato,
provocando que este nutriente no pueda reutilizarse (Gao et al., 2018). La cantidad de
fésforo que contiene el agua residual podria abastecer el 20% del mercado de roca
fosfatica (Puyol et al., 2017). Por lo que se hace necesario desarrollar e implantar
tecnologias como la cristalizacion en forma de estruvita o hidroxiapatita.

El nitrgeno no es un recurso no renovable, pero no por ello tiene menos interés potenciar
su recuperacion. La mayoria del nitrogeno presente en las aguas residuales (60-65%) es
transformado a N2 durante el proceso biol6gico de desnitrificacion y por lo tanto no se
puede aprovechar (Smitshuijzen et al., 2016). El nitrégeno, al igual que el fésforo, es un
elemento quimico esencial para la vida y por ello se emplean como fertilizantes, pero
principalmente se encuentra en la forma gaseosa N». Para poder capturar el nitrogeno bajo
la forma de un mineral nitrogenado que puedan aprovechar las plantas, se recurre al
proceso Haber-Bosch. Mediante este proceso tiene lugar la sintesis del amoniaco
empleando el N2 junto a hidrégeno. El principal problema es que este proceso demanda
una elevada cantidad de energia, en torno al 2% del consumo energético del planeta
(Razon, 2014). Se estima que se necesitan 949 m?® de gas natural (como fuente de
hidrégeno y de energia) para producir una tonelada de fertilizante amoniacal, provocando
la emision de 1.6 toneladas de CO» (Beckinghausen et al., 2020). Por lo que la
recuperacion del nitrogeno presente en el agua residual permitiria reducir nuestro
consumo energético y nuestra huella de carbono.

Debido a la cantidad y variedad de recursos presentes en el agua residual y la creciente
presion y demanda sobre ellos, a la par que la sensibilidad social va en aumento, el
concepto tradicional de EDAR donde el agua residual es tratada como un residuo
buscando cumplir los requisitos de vertido al menor coste, esta siendo transformado hacia
el concepto de instalacion de recuperacion de recursos (Water Resource and Recovery
Facility (WRRF)), donde se concibe al agua residual como una corriente rica en recursos
tales como energia, fosforo y nitrogeno, que pueden ser aprovechables. Para poder
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abordar este cambio de paradigma se necesita el desarrollo de nuevas tecnologias y
nuevos esquemas de tratamiento asi cOmo optimizar otros procesos ya existentes.

Para poder realizar una transicion hacia nuevos esquemas de depuracion, algunas
tecnologias se pueden implantar en las infraestructuras ya existentes, permitiendo obtener
algunas mejoras respecto al proceso tradicional, mientras que otros tratamientos requieren
de mayores modificaciones y estan pensados para EDARs de nueva construccion.

En los siguientes apartados de la introduccion se abordaran diferentes tecnologias como
alternativas al proceso convencional de depuracién. Debido a la relacion con el contenido
de la tesis, los apartados se enfocaran sobre tecnologias de redireccion del carbono y del
tratamiento del nitrégeno del agua residual, empezando con una explicacion de cual es el
sistema convencional y qué alternativas existen (en estudio o con aplicacién demostrada).

1.2 Alternativas al proceso convencional
1.2.1 Sistemas de redireccion de carbono

Los sistema de redireccion de carbono son entendidos como tecnologias que permiten
concentran la materia organica, reteniendo no solo la fraccion particulada si no también
la coloidal y soluble (Meerburg et al., 2015). Se considera una etapa de preconcentracion
ya que mediante este proceso se produce la separacion de la materia organica de la linea
de aguas pero no se le aplica ningin proceso que transforme o valorice este contenido
organico. Ademas, estas tecnologias no suelen alterar en gran medida la concentracion de
nutrientes en la linea de aguas, por lo que se obtiene un efluente sin sélidos suspendidos
totales (SST) o muy pocos, y una baja relacion DQO/N (Sancho et al., 2019).

Tradicionalmente en las EDARs se ha empleado la decantacion como etapa para separar
la materia organica suspendida del resto de componentes. Esta proceso apenas demanda
energia, pero tiene un rendimiento limitado, siendo capaz de extraer como maximo el 60-
70% de la DQO suspendida, y unos altos requisitos de superficie. En esta etapa la
fraccion organica y soluble no es concentrada, sino que es llevada al reactor bioldgico
donde con un aporte de energia para la aireacion, las bacterias degradan y mineralizan ese
contenido organico. La biomasa que se genera en el reactor bioldgico es retirada en un
segundo decantador y llevada a un proceso de digestion para su estabilizacion. La
cantidad de fango que se produce en este proceso es elevada, (0.63 mg DQO/ mg DQO
consumida) (Barat et al., 2013) llegando a la situacién de que en las EDARs de la Union
Europea suponga entre el 30-60% de los costes totales de una instalacion (Saby et al.,
2003). La sustitucion de este proceso por alguna tecnologia de redireccion de carbono no
solo mejoraria la cantidad de materia organica valorizada en los procesos anaerobios, sino
que también reduciria la cantidad de fangos a gestionar, al reducir la cantidad de materia
organica que es mineralizada en el reactor biologico de aireacion.

29



Capitulo 1. Introduccién

Las tecnologias de redireccién de carbono se pueden dividir en tres bloques segun su
principio operacional: bioldgicos, quimicos y fisicos. En las siguientes secciones se hara
una breve descripcion de las diferentes tecnologias emergentes y el estado del arte.

1.2.1.1 Procesos bioldgicos

De manera simplificada siempre se dice que las bacterias asimilan y mineralizan la
materia organica presente en el medio, sin embargo, este proceso tiene lugar mediante
tres fases consecutivas. En primer lugar, la materia organica, ya sea soluble o particulada,
es adsorbida por el floculo. Esta fase es la més répida de todas. Después, las bacterias
expulsan sustancias poliméricas extracelulares (EPS del inglés extracellular polymeric
substances) o enzimas para hidrolizar los compuestos de mayor tamafio hasta que sean
asimilables. Por Gltimo, ese sustrato organico es transportado al interior de la célula para
ser usado en el anabolismo y catabolismo (Aksu, 2005; Winckel, 2013)

La bioadsorcion se basa en limitar este proceso a Unicamente su primera fase, donde el
sustrato organico es retenido en el biofilm de las bacterias. Debido a la celeridad de esta
fase, esto solo se consigue mediante bajos TRHsy TRCs (J. A. Jimenez et al., 2007)

Adsorcién/ Bio-oxidacion

El proceso de adsorcién / bio-oxidacion (A/B) consiste en dos etapas consecutivas (Figura
1.3). En primer lugar, el agua residual se pone en contacto con un fango activado de alta
carga (2-10 g DBO/SSV d). En esta etapa, la materia organica coloidal y suspendida es
adsorbida en los fléculos del fango. Ademas, debido a las condiciones de este reactor
(bajo tiempo de contacto y baja concentracidn de sustrato en relacion a la cantidad de
biomasa activa), las bacterias estan adaptadas para retener gran cantidad de materia
organica en la superficie. Tras esta etapa de contacto, el fango es llevado a un proceso de
decantacion para separar la biomasa y llevarla a digestion anaerobia. Después, en la etapa
de bio -oxidacidn, los nutrientes y la materia organica soluble es oxidada bioldgicamente.
Posteriormente también se emplea una etapa de decantacion.(Meerburg et al., 2015;
Schaubroeck et al., 2015).

Cuando esta tecnologia es optimizada se pueden alcanzar elevadas eficacias de
eliminacién de DQOt (70-80%) DQOs (30%) , y SST (80-95%), mientras que los
nutrientes no se ven afectados en esta primera etapa de adsorcion (De Graaff et al., 2016).

Contacto estabilizacion

El proceso de contacto estabilizacion consta de dos reactores (Figura 1.3); un primer
reactor bioldgico donde la materia organica es adsorbida por las bacterias, para ello se
establecen bajos TRH (<30 minutos) y una concentracion de oxigeno disuelto en torno a
1 mg Oz/L. Tras una decantacion, el fango es llevado a un reactor aireado de
estabilizacion, donde la materia organica es asimilada por las bacterias. Una vez se ha
consumido esta materia organica el fango se devuelve al reactor de contacto. Mediante
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este proceso se puede mineralizar hasta el 90% de la DQO de entrada (Rahman et al.,
2016) mientras que el Nitrogeno total es reducido en menos de un 20% bajo condiciones
Optimas (Miller, Elliott, Kinyua, 2015).

Una variante de este proceso es el high-rate activated sludge. En este tipo de reactores se
busca la adsorcién de la materia organica mediante TRH bajos (menos de 30 minutos),
TRC muy reducidos (de 1 a 0.1 dias) y baja concentracion de oxigeno (0.5-1.0 mg O2/L)
(Kinyua et al., 2017; Meerburg et al., 2016). La corriente de recirculacion es tratada
previamente en un reactor de estabilizacion para degradar la materia orgénica de esta
corriente rica en Carbono (J. Jimenez et al., 2015).

ETAPA A ETAPA B

Reactor Decantacién ‘ | Reactor Decantacién |
bioadsorcion oxidacién |

Influente | A g _ | A _ Efluente
| -’ 1 -
A '

Recirculacién ‘ | Recirculacion

oo

A digestién anaerobia J A digestion anaerobia

Decantacién
Reactor de contacto

Influente A Efluente
’ — v L

-

Reactor de estabilizacion

A digestion anaerobia

Figura 1.3. Esquema de un proceso de Adsorcion/ Bio-oxidacion (arriba). Esquema de un proceso de contacto-
estabilizacion (abajo)

1.2.1.2 Procesos quimicos

Mejora guimica tratamiento primario

La mejora quimica del tratamiento primario (CEPT de sus siglas en inglés chemically
enhanced primary treatment) se emplea para mejorar los parametros de sedimentabilidad
del agua residual. Mediante la integracién de la coagulacién y la floculacion, las particulas
pequefas que antes no decantaban o su tiempo para decantar era superior al tiempo de
residencia hidraulico (TRH) del decantador, se agrupan en particulas de mayor tamafio
que ahora si son retenidas en esta etapa (Figura 1.4). Mediante la adiccion de
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determinados reactivos quimicos, los solidos suspendidos totales (SST), la demanda
bioldgica de oxigeno (DBO) y la demanda quimica de oxigeno (DWO ) se puede ver
reducida en un 80-90%, 50-80% y 45-80%, respectivamente (Wan et al., 2016). Para que
este proceso se lleve a cabo de manera satisfactoria es importante seleccionar
correctamente el coagulante (normalmente se emplean sales de hierro como FeClsz 0
FeSOa) y el floculante (polielectrolitos organicos), asi como la dosis de ambos (Diamantis
et al., 2019). Este proceso supone un coste econdmico adicional debido a los requisitos
energéticos para la agitacion del tanque de mezcla y sobre todo, por el coste de los
reactivos.

La CEPT es una alternativa 0 mejora con resultados ya demostrados en diferentes
ejemplos, como DensaDeg®, comercializado por Infilco Degremont Inc.; Actiflo®, de la
empresa Veolia/US Filter Kriger; CoMagTM, desarrollado por Evoqua; y RapiSandTM
de WesTech. Todos los ejemplos trabajan de la misma manera; en un primer tanque de
mezcla se afiade un coagulante (como FeSQOs) para desestabilizar los SS, después se
adiciona un polimero aniénico y finalmente se incorpora un agente para lastrar. Después
viene una etapa de formacion de floculos, donde arenas microscopicas, magnetita u otro
material similar hacen de ndcleos formadores de flculos (Wastewater Technology Fact
Sheet, 2000; Frank & lii, 2006; Marrs et al., 2017). Este conjunto de tratamientos para la
clarificacion es bastante compacto y puede trabajar por médulos, por lo que puede ser
también una estrategia interesante en episodios de precipitaciones intensas, para evitar la
descarga sin tratar de una parte del agua.

Coagulante Floculante

N
L % pas Vo
t g % 5

Particulas de &S
bajo tamafio § % .

Coagulacion Floculacion

: ; z Sedimentacion
(microfléculos) (floculos)

Figura 1.4. Etapas por las que pasan las particulas de bajo tamafio tras afiadir un coagulante y un floculante.
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1.2.1.3 Procesos fisicos

En ultimo lugar, los procesos fisicos se basan en mecanismos para separar la fase solida
de la liquida/soluble, principalmente son procesos de filtracion para retener la fraccion
suspendida o procesos en los que la diferencia de densidad provoca la separacion en dos
corrientes. EI método convencional, la decantacion, se incluiria dentro de este grupo, ya
que lo que busca es que los sélidos suspendidos méas pesados y densos terminen por
sedimentar y se extraigan por la parte inferior del cono de sedimentacion.

Flotacion

La flotacion basada en la inyeccién de aire disuelto permite separar principalmente las
particulas y permite reducir la cantidad de sélidos que llegan a la etapa posterior. Estos
sistemas presentan dos etapas (Figura 1.5); una primera, la zona de contacto, donde el
influente es aireado con microburbujas (10-100um) y se comienza a formar floculos. Tras
esta fase, llega la zona de separacion, donde mediante deflectores se separa la corriente
de solidos, que fluye por la superficie de la lamina de agua, del efluente, que transcurre
por capas medias y el fondo (Levitsky et al., 2022).Este método se suele emplear para
separar correctamente tintes, aceites y efluentes industriales (Sakr et al., 2022) Sin
embargo, esta técnica no suele emplearse de forma aislada como método para concentrar
la materia organica si no que suele servir como pretratamiento de otros procesos fisicos
que permitan una mayor reduccion de sélidos, como los procesos de filtracion (Levitsky
et al., 2021; Ghadimkhani et al., 2016) o combinandolo con procesos de coagulacién —
floculacion previos (S. Liu et al., 2010).

Suspended Waste
Scraper Collected and
> b3 2 > 2 > > Removed

Outlet Weir

Wastewater
Enters DAF

Siudge

Air Saturated

Water @ 80psi
T Rocycle Pump
Compressed Air 30hp

Figura 1.5. Esquema de un proceso de flotacion. Fuente:
https://www.iseparation.com/products/dissolved_air_flotation.html

Filtros de arena

Dentro de los procesos de filtracion, los filtros de arena han sido los primeros en
emplearse y los mas sencillos en su aplicacion. La idea principal es poner en contacto el
agua residual con un lecho de arena que haga la funcion simultanea de reactor de
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floculaciéon y de etapa de filtracion, aunque el uso de un floculante externo ayuda a
mejorar su rendimiento. Este proceso suele tener buenos rendimientos para eliminar los
solidos suspendidos totales, presentando eficacias de entre 50-90% en funcién de su
disefio (TRH, dimensiones del equipo y caracteristicas del agua), aunque la materia
organica no es retenida con la misma eficacia (Verma et al., 2017).

Aunque en la depuracion de aguas este tratamiento ha podido emplearse mas como un
tratamiento terciario que permite afinar la calidad del efluente en cuanto a SST y
desinfeccion (Carré et al., 2017), también puede ser Gtil como pretatamiento en procesos
industriales. Por ejemplo, en el tratamiento de la almazara de las aceitunas puede retener
hasta el 90% de los SST y el 90% de la DQOt, mientras que la DQQOs también se puede
eliminar en la misma proporcion, pero debido al proceso de degradacion biolédgica que
puede tener lugar bajo condiciones aerobias en los poros del filtro (Achak et al., 2009).

Filtracién con membranas

La filtracion mediante membranas se presenta como el Gnico método para conseguir un
efluente libre completamente de sélidos suspendidos totales (Fujioka & Nghiem, 2015;
Mezohegyi et al., 2012). El proceso de filtracion supone una barrera fisica que divide la
corriente de entrada en dos corrientes bien deferencias; el concentrado o rechazo, donde
se retienen todos los componentes suspendidos y parte de los coloidales y el permeado,
una corriente libre de materailes suspendidos (Figura 1.6). Principalmente en el
concentrado se encontrara la mayor parte de la materia organica (lograndose retener hasta
el 90% de la DQOt en algunos casos (Delgado Diaz et al., 2012; Gong et al., 2017;
Mezohegyi et al., 2012), permitiendo que esta corriente se pueda tratar directamente
mediante digestion anaerobia. El permeado, por el contrario, presentard una
concentracion de nutrientes similar a los de la entrada (si no se ha aplicado ninguin
pretratamiento), por lo que podra emplearse como fertirrigacion si asi se considera 'y se
permite legalmente o bien debera ser tratado mediante un post-tratamiento diferente al
convencional.
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Ultrafiltracién

7~ Reutilizacion
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Figura 1.6. Esquema de un proceso de Filtracion Directa con Membranas (DMF de las siglas en inglés Direct
Membrane Filtration) y los posibles usos de las corrientes obtienes tras la filtracion

1.2.1.4 Ultrafiltracion

En términos generales, el proceso de filtracion se basa en aplicar una sobrepresion a un
influente para forzar su paso a través de una barrera fisica. En este proceso, aquellos
materiales que no puedan atravesar la membrana, por su tamafo respecto al tamafio poro
principalamente, seran retenidos. Este mecanismo es indiferente del tamafio de poro,
materail de la membrana o forma de operarla. Siempre serd necesario generar una presion
diferencial en el influente para permitir el paso a través de la membrana. A esta diferencia
de presion se le llama TMP (del inglés, Trans-Membrane Pressure) (Figura 1.7). La
cantidad de TMP que se tiene que aplicar para poder filtrar nuestro influente es el
principal gasto energético de este proceso. Este valor de TMP no depende Unicamente del
tamafio de poro si no que también se afectado por otros procesos de ensuciamente de la
membrana:

e S 0
. . P alimento
Membrana I l 1 TMP= P alimento - P permeado
Flujo J

. . P permeado
O ®

Figura 1.7. Esquema del proceso de filtracion y calculo de la TMP

Permeado
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-Formacion capa gel: Las particulas y otros materiales que son retenidos en el proceso de
filtracion en principio son concentrados y extraidos por la corriente de rechazo o
concentrado. Sin embargo, una parte de estos materiales se quedaran retenidos en la
superficie de la membrana (en mayor o menor medida segln la configuracion de trabajo)
generado un resistencia creciente, debido al cambio de permeabilidad y la reduccion del
tamafo de poro efectivo. Normalemente este ensuciamente se considera reversible y se
puede recuperar la permeabilidad de la membrana con contralavados y etapas de limpieza
suaves (Figura 1.8).

-Obstrucion y blogueo del poro: Algunas particulas de pequefio tamafio que en principio
deberian recogerse en el permeado, pueden verse retenidas dentro de las fibras de las
membranas. Esto provoca que la cantidad de seccion en la que la membrana puede filtrar
se ve reducida. También puede ocurrir, si son particulas de mayor tamafio, que el poro se
vea completamente bloqueado. En funcidn del tamafio de las particulas respecto al tamafio
de poro se favorecera un proceso u otro. Este ensuciamiente se suele considerar
irreversible y para poder retornar la TMP a valores iniciales se necesitan lavados quimicos
intensos.

-Polarizacion de la concentracién: Al irse formando la capa gel e incrementar la diferencia
de concentracion de estos solutos, se genera un gran gradiente de concentracidn que tiene
que vencerse aportando una mayor TMP.

pore constriction R__

(adsorption)

pore blocking R

cake layer R _ |

concentration polarization R o

Figura 1.8. Representacion de los principales mecanismos de ensuciamiento en el proceso de filtracion (Ravazzini,
2008b)

El control del ensuacimiento en los procesos de filtracion es uno de los principales
objetivos de estudio a la abordar la filtracion de una corriente, ya que un correcto control
del TMP permite reducir los costes energéticos asociados y optimizar la cantidad de
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permeado deseada en funcién del factor de concentracion deseado del soluto.
Principalmente se han desarrollado dos formas de operacién que permitan controlar el
ensuciamiento dentro de unos valores aceptables: Membranas sumergidas y membranas
externas. En las membranas sumergidas, la membrana esta directamente imersa en un
tanque con el influente a filtrar. En este caso se necesita ayudarse de una corriente de
aireacion u otro sistema de agitacion que permita mantener el ensuciamiento controlado.
En el caso de membranas externas, el modulo de filtracidn y el tanque del influente estan
separados, por lo que para alcanzar los niveles de concentacion del fango deseado se
requiere de una continua recirculacion del fango hacia la membrana. De esta forma se
permite aplicar una alta velocidad del flujo tangencial a la membrana que logra eliminar
y arrastrar el material sobre la superficie de la membrana.

Ademas de poder emplear diferentes formas de configuracién, existen diferentes
materiales con los que las membranas son fabricadas, como puede ser polypropileno (PP)
(Hey et al., 2016), polyetileno (PE) (K. H. Ahn et al., 2001), Polyamidas (PA) (Ramon et
al., 2004) o ceramicas (Bendick et al., 2005). Sin embargo, las més extendidas estan
fabricadas de fluoro de polivinilideno (PVDF) (Jin et al., 2015; Kimura et al., 2017,
Nascimento et al., 2018). Los pocos estudios comparativos indican que el material no es
un factor determinante en cuanto a términos energeticos, por lo que la decision final suele
ser economica.

Las membranas también se pueden diferenciar en funcién del tamafio de poro que
presentan, encontrando cinco grandes grupos de menor a mayor tamafio; smosis inversas
nanoultrafilracion, ultrafiltracion, microfitlracion y membranas dindmicas. La principal
diferencia entre ellas es que segun su tamafio de poro podran retener unos componentes
u otros y también cambiara la proporcion en que estos son retenidos (Figura 1.9). A menor
tamafo, tendremos un permeado con menores solutos, pero el coste energético sera
mayor, debido a que se tendra que aplicar una mayor TMP y sera necesario realizar una
mayor control del ensuciamiento para que no se disparen los costes.

Sélidos suspendidos
Bacterias
I e 10-01pm
Virus

NN = 100-5nm

MF

UF

lones

Osmosis <0,1nm

Agua

Figura 1.9. Contaminantes retenidos segln el tamafio de poro de la membrana
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Osmosis

La 6smosis permite el mayor grado de separacion de los solutos de la corriente de
entrada. Debido a su tamarfio de paso no solo retiene matearil coloidal si no que es capaz
de llegar a retener iones monovalentes, en funcion de su tamafio molecular (Kumar et al.,
2013). Debido al alto grado de separacion, se necesita ejercer una elevada TMP. En el
caso de la filtracion del agua residual urbana se suele emplear la configuracion de 6smosis
directa, en la que aplicando un gradiente de concentracion entre el agua influente y la
solucidn extractora, se van concentrando los solutos en la corriente influente. EI proceso
de 6smosis inversa no suele ser aplicado al A.R.U. debido al elevado coste energético que
conllevay los elevados problemas de ensuciamiento que conllevaria.

El uso de estas membranas para esta aplicacion ha sido estudiado por diferentes autores.
Por ejemplo, Ansari et al. (2016) pudieron concentrar la DQO de entrada unas 10 veces,
generando un concentrado que podria ser tratado directamente en un digestor anaerobio
0 Wang et al. (2016), quienes consiguieron un buen flujo de permeado (6 LMH) durante
al menos 51 dias. Sin embargo, el ensuciamiento en estos sistemas es un problema grave.
En el ejemplo expuesto antes, Ansari et al. (2016) reportaron una caida en el flujo del
50% tras solo 70 horas de filtracion. Por otro lado, debido a la gran capacidad de
retencion, no solo se concentra la materia organica y otros compuestos de interés, si no
que también lo pueden hacer otros compuestos peligrosos, como metales pesados,
microplasticos o contaminantes emergentes. Por todos estos inconvenientes, la 6smosis
directa ha sido mas empleada como etapa terciaria en vez de tratar los fangos primarios y
secundarios.

Ultrafiltracion y Microfiltracion

En funcion del tamafio de poro tenemos membranas de Microfiltracion (MF) 10-0.1 um
o de Ultrafiltacion (UF) 100-1 nm. A diferencia de la 6smosis directa, en este caso es
necesario aplicar un gradiente de presion para que el proceso de filtracion tenga lugar.
Debido a que el tamafio de paso es mayor que en la 6smosis, se suelen obtener menores
resistencia en la filtracion y por lo tanto un menor consumo energético. Esta tecnologia
ha sido ampliamente empleada en la depuracion de aguas residuales urbanas e industriales
combinada con otras tecnologias, como los bioreactores anaerobios de membranas
(AnMBR de sus siglas en inglés Anaerobic Membrarne BioReactor) (Jiménez-Benitez et
al., 2020). También se estan empleando en la filtracion directa del agua residual (DMF
de sus siglas en inglés Direct Membrane Filtration) (Nascimento et al., 2018). Debido al
tipo de influente y la dispersion de las particulas, es importante estudiar y seleccionar
unas condiciones de operacion 6ptimas que permitan extender la duracion del proceso de
filtracion antes de su ensuciamiento. Algunos autores han reportado grandes pérdida de
rendimiento en la produccion de permeado en las primeras horas de operacion, como Jin
etal. (2016), quienes registraron una caida en el flujo de permeado de 1000 a 20 LMH/bar
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en las primeras 5 horas de trabajo, o Jin et al. (2015), cuyas membranas pasaron de
producir 2000 LMH/bar a menos de 10 LMH/bar en tan solo 7 horas.

No solo es importante operar correctamente la membrana para evitar un exceso de
ensucimiento de la membrana, si no que también es necesario considerar el tamafio de
corte de la membrana en relacion a la dispersion de tamafio de particulas de nuestra agua.
Aunque las membranas de MF presentan una menor resistencia a la filtracion debido a su
mayor tamafio de poro, este mayor tamafio de poro las hace susceptibles a que las
particulas penetren en los poros y los bloqueen, provocando un ensuciamiento
irreversible. Por el contrario, la UF conlleva un mayor resistencia a la filtracion porque
su tamafio de poro es menor, pero esto le protege en mayor medida de la obstrucion
interna de sus poros por la penetracion de particulas (Sanchis-Perucho et al., 2023)

Membranas dindmicas

A diferencia de los procesos de filtracion explicados donde el tamafio de poro era el
principal mecanismo para la filtracion del agua residual, las membranas dindmicas
persentan dos capas: El material de soporte y la torta filtrante. El material de soporte actla
como una superficie donde las particulas presentes en el agua residual se depositan y van
formando una torta que es la encargada del proceso de filtracion (Usman et al., 2021).
Controlando los pardmetros de operacidn de la membrana se puede controlar el espesor y
la porosidad de esta torta y por lo tanto, se puede controlar la resistencia a la filtracion
(Xiong et al., 2019). Se suelen emplear materiales de soprote como nailon o acero
inoxidable por su bajo coste y la facilidad para que las particulas se agreguen sobre ellos
(Xiong et al., 2019). El tamafio de poro de las mallas empleadas suele estar entre 1 y
25um, aunque es importante conocer la dispersion de tamafio de particula del agua
influente (Gong et al., 2014; Xiong et al., 2019). Es por ello que para este tipo de
membranas suele ser recomendable el agua bruta sin llegar a decantar, ya que de esta
manera se asegura una mayor concentracion de particulas de gran tamafio que ayudan a
formar la torta filtrante.

Cuando la torta filtrante se genera debido al depdsito de particulas del propio agua
residual se dice que es una torta autoformante. Mientras que a veces se necesita un
pretratamiento previo o la adiccion de algun material coagulante (como carbdn activado),
para incrementar el tamafio de las particulas (Mohan & Nagalakshmi, 2020). En este caso,
el uso de reactivos supone una desventaja competitiva y seria preferible escoger una malla
con un tamafio de corte mas adecuado. A pesar de las ventajas econdmicas que presentan
estas membranas en cuanto a menores consumos energeticos para la filtracion y menor
coste de los materiales, el permeado que se obtiene no presenta una calidad homogénea
en el tiempo (debido a que la torta filtratnte tampoco lo es) y su calidad es peor que la
obtenida mediante los procesos de UF o MF.

39



Capitulo 1. Introduccién

De todos los materiales, modos de operacién y tamafio de poro expuestos anteriormente,
las membranas de UF de PDVF sumergidas son las mas empleadas para la filtracion
directa del agua residual. En el siguiente apartado se va a exponer cémo afecta el proceso
de filtracion a la linea principal de aguas de la EDAR y la corriente de concentrado.

Calidad permeado

Sélidos suspendidos, turbidez y materia organica

Los procesos de UF y MF como pretratamiento del agua residual urbana ha demostrado
ser capaz de retener toda la materia organica particulada y los SST (Fujioka & Nghiem,
2015; Mezohegyi et al., 2012), consiguiendo una retencién total del material particulado,
mientras que el material disuelo puede atrevesar la membrana, independientemente del
tamafo de poro escogido (MF o UF) (K. H. Ahn & Song, 2000). La eficacia de
recuperacion viene por lo tanto determinada por el ratio de DQOt/DQOQOs en el influente
(K.-H. Ahn & Song, 1999). Por ejemplo, Jin et al. (2015) obtuvieron un permeado con
una turbidez por debajo de 8 NTU y Ravazzini et al. (2005) consiguié eliminar
completamente la turbidez del agua. Las membranas dinamicas pueden alcanzar
rendimientos similares a los obtenidos con MF o UF si se realiza un buen control de la
formacion de la capa de gel y se selecciona adecuadamente el material de soporte (Ersahin
et al., 2012). El tamafio de poro del material de soporte, las condiciones de operaciony la
calidad del agua de entrada (distribucion del tamafio de particulas, principalmente)
marcaran el tiempo necesario hasta obtener la capa de gel, el flujo obtenido y los
rendimientos de retencion de los compuestos (Ma et al., 2013).

Debido a que la distribuccion del tamafio de los compuestos organicos presentes en el
A.R.U esta relacionada con la cantidad de DQO retenida, es necesario entender codmo es
esta distribucion en el influente. Segun J. V. Hunter y H. Heukelekian (1965) y van
Nieuwenhuijzen et al. (2004) s6lo entre el 6 y el 14 % de la materia organica tiene un
tamafio comprendido entre 1-0.001um. Esto quiere decir que independientemente del
tamanio de corte de la membrana, la calidad del permeado va a ser similar en ambos casos
y va a depender la fraccién soluble mas que del tipo de membrana (MF o UF), por lo que
el criterio de seleccion de membrana tendré que darse en base a criterios energeéticos y
por cuestiones de operacién (Tabla 1.3). Cuando se aplica algun pretratamiento como
coagulacién-floculacion o adsorcion, estas diferencias entre membranas se reducen aun
mas ya que la distribucion de tamafios de particula se desplaza hacia valores elevados.

Es decir, es importante caracterizar el influente de trabajo para conocer cual seria nuestra
maxima capacidad de retener la materia organica. J. V. Hunter and H. Heukelekian (1965)
y van Nieuwenhuijzen et al. (2004) indicaron que entre el 30-40% de la materia organica
presenta un tamario inferior a 0.001um, es decir, se podria retener entorno al 60-70% de
la DQOt de entrada. Estos valores de retencion limitados por la distribucién de la materia
organica han sido obtenidos por diferentes autores como Jin et al. (2015) y Jin et al.
(2016) que alcanzaron una reduccion de DQOt en el permeado de 66 y 60%,
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respectivamente. Sin embargo, estos valores son orientativos ya que dependen de la
caracterizacion del agua de trabajo, Ravazzini et al. (2005) tan solo consiguidé una
reduccion del 40% a pesar de que su efluente estaba exento de SST, mientras que
Mezohegyi et al. (2012) obtuvieron una reduccion del 91%. La principal diferencia entre
ambos autores radica en la distribucion de la DQOs y su tamafio respecto al contenido
total de DQOL. Por lo que para conocer cudl seria nuestra maxima capacidad de retener la
materia organica se deberia analizar la fraccion soluble y disueltas y no Unicamente la
DQOt (Delgado Diaz et al., 2012).
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Tabla 1.3. Eliminacion de DQO mediante DMF

~ Coagulacién DQO (mg/L)
Tamano .
Doro Influente / Influente Permeado Referencias
Adsorcion  pQOt DQOs DQOt % eliminacién
No 3413 - 116  66%
(Jinetal.,
Si 3413 - 93 73% 2015)
No 301 41 86%
(Lateef et al.,
No 187 44 76% 2013)
0 .
Agua No 497 44 44 91% (Mezohegyi et
MF b al., 2012)
ruta )
Si 472 75 84% (Gong et al.,
2015)
Si 345.3 1142 39.7 89% (Jinetal.,
2016)
Si 260 19 93% (Gong et al.,
2017)
Si 32.7 86% (Gong et al.,
2018)
Si 368 186 18 95% (Delgado Diaz
Efluente etal., 2012)
decantacion Si 165 7 96% (Abdessemed &
primaria Nezzal, 2002)
No 135 78 42%
(Ravazzini et
UF No 218 138 37% al., 2005)
No 450 86 81% (Rulkens et al.,
Agua 2005)
bruta
No 680 211 210 69% (van
Nieuwenhuijze
n et al., 2000)
Si 615 139  78% (Gong et al.,
2014)
MD Agua Si 413 76.2  82% (Maetal.,
bruta 2013)
No 304 119 113 63% (Xiong et al.,
2019)
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Para alterar el ratio DQOs:DQOt presente en el influente, se pueden aplicar diferentes
pretratamientos y asi incrementar la cantidad de energia potencialmente recuperable
(Gong et al., 2015). Los adsorbentes como el carbdn activado tienen la capacidad de
retener en su superficie material organico disuelto en su superficie. De esta manera, se
reduce la cantidad de materia organica soluble en favor de la suspendida (Gong et al.,
2017). Por otro lado, la coagulacion-floculacién no solo mejora la capacidad de retencion
de DQO sino que también mejora la operacion con las membranas, al desplazar la
distribucion de tamafio de particula hacia valores altos, se reducen los efectos de
obstruccion y bloque de poros, reduciendo asi el ensuciamiento irreversible. Estas
moléculas de mayor tamafio también mejoran aspectos como la porosidad de la capa de
gel formada y mejoran los aspectos relacionados con el transporte de las particulas sobre
la superficie de la membrana (Ravazzini, 2008a). Las mayores retenciones de DQO se
han obtenido en esquemas de tratamiento donde han combinado la filtracién directa con
una etapa previa de coagulacidn/adsorcion. Por ejemplo, Abdessemed & Nezzal (2002)
logré reducir la DQO en el permeado por debajo del 10% del valor de la entrada, (Gong
et al., 2019) obtuvo un concentrado con 23 g DQO/L y una reduccion en el permeado del
85%. Otros autores, Gong et al. (2015) y Jin et al. (2016) también han obtenido unas
reducciones de DQO elevadas, del 84-89%, aplicando estas estrategias de pretratamiento.

Como se ha explicado anteriormente, uno de los principales inconvenientes de la
operacion con membranas es el ensuciamiento de estas, ya que provoca un incremento de
las TMP y por lo tanto de la energia a aplicar para que el proceso se mantenga en las
mismas condiciones (o una reduccion del flujo de permeado obtenido si se trabaja a
presion constante). Aunque existen diferentes métodos para mantener controlado el
ensucimiento de las membranas, principalmente se emplea una corriente de aireacion para
mantener agitada y la membrana y desplazar el material retenido sobre la superficie o
también se emplean membranas agitadas mecanicamente para que se separe el material
retenido en la superficie y sea arrastrado por el flujo ascendente (Mezohegyi et al., 2012).
Cuando estos métodos son aplicados correctamente, no suelen observarse repercusiones
en la calidad del permeado obtenido, pero cuando las medidas para reducir el
ensuciamiento no son llevadas a cabo de una forma correcta, se pueden ver alteradas tanto
la concentracion de materia organica en el concentrado como en el permeado. Una
aireacion excesiva puede desencadenar procesos de degradacion bioldgica, reduciendo
tanto la materia orgénica concentrada como la soluble obtenida en el permeado (Jin et
al., 2015). En el caso de membranas agitadas, una intensa vibracion puede mejorar el
intercambio de gas-liquido en la superficie y desencadenar también en la aparicion de
actividad bioldgica. Ademas, una agitacion excesivamente fuerte puede favorecer la
solubilizacion de la materia organica particulada e incrementar por lo tanto la fraccién
soluble no retenida (Mezohegyi et al., 2012).

Durante el proceso de concentracion de la materia organica dentro del modulo de
filtracion también tienen lugar diferentes procesos que van a alterar la cantidad de materia
organica retenida y el valor de DQO que se registre en el permeado. En primer lugar, el
propio hecho de concentrar el material particulado tiene un impacto en la cantidad de
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material que es retenido, a medida que se incrementa la concentracion en la corriente de
concentrado, mayor capa de gel se puede formar y por lo tanto se incrementa la cantidad
de material coloidal que puede ser retenido. Esto hecho fue confirmado por Mezohegyi
et al. (2012) quiénes obtuvieron un eficiencia de concentracion de la DQO del 90%
cuando aplicaron un factor de concentracion de 5 veces, pero cuando se aplicé un factor
de concentracion de 25 veces el porcentaje de retencion se elevé al 95%.

Existen otros mecanismos por los que se puede ver alterada la cantidad de DQO
recuperada y la concentracion obtenida en el permeado, como la deposicion de DQO en
las superficies del reactor o la membrana, la accion bioldgica o la solubilizacién de la
materia organica (como ya se ha mencionado). Cuando existen zonas con mala agitacion
dentro del reactor de membranas es posible que la materia organica comience a
sedimentar en estas zonas (Mezohegyi et al., 2012). Pero también afecta, por supuesto, la
proporcion de DQO suspendida respecto a la total. Por ejemplo, Lateef et al. (2013)
estimaron una pérdida del 30% de material organica por este proceso, mientras que Gong
et al. (2015) calcularon un valor mas elevado, del 60%. A pesar de estos elevados valores,
la mayoria de los autores mantienen que este problema solo tiene que tenerse en cuenta
en estudio de corto plazo. Una vez que las zonas donde se deposita esta DQO se colmatan,
no se produce una mayor sedimentacién (ya que esta DQO sedimentada es arrastrada),
por lo que el deposito de DQO se considera despreciable para los balances de materia en
ensayos de largo plazo (Jin et al., 2015; Lateef et al., 2013). Esta DQO sedimentada se
suele considerar como DQO recuperable debido a que solo afecta a las etapas iniciales de
puesta en marcha (Gong et al., 2015, 2017; Jin et al., 2015; Lateef et al., 2013).

Por otro lado, la mineralizacion de la materia organica es un proceso bastante comin en
los procesos de filtracion del agua residual urbana (Gong et al., 2017, 2019; Jin et al.,
2015; Lateef et al., 2013; Mezohegyi et al., 2012; Rulkens et al., 2005). Normalmente la
degradacion de la materia organica no implica una elevada reduccién de la materia
organica recuperada, siendo comun gue se reporten valores de mineralizacion de la DQO
menores del 25% (Lateef et al., 2013) o incluso menores, Gong et al. (2019) estimaron
una pérdida de solo el 12% de la DQO de la entrada por este motivo. Sin embargo, cuando
la actividad bioldgica no es controlada, la mineralizacion puede alcanzar valores de hasta
el 50% de la DQO de entrada (Rulkens et al., 2005). La degradacion de la materia
organica puede ser controlada manteniendo bajos TRCs Yy limitando la cantidad de aire
empleado para la agitacion (Gong et al., 2019). Jin et al. (2015) consiguieron mantener la
mineralizacion de la materia organica por debajo del 10% alternando condiciones
aerobias y anaerobias. Empleando una estrategia diferente, Lateef et al. (2013) observo
que cuando empleaba NaOCI en las limpiezas quimicas que realizaba a sus membranas
durante los contralavados, la actividad biologica se evitaba casi completamente, mientras
que cuando se empleaba acido citrico o NaOH, las bacterias si degradaban la materia
organica. Sin embargo, hay que tener en cuenta que la presencia de NaOCl en el permeado
puede afectar al post-tratamiento en el caso de que se recurra a un proceso biologico. A
diferencia de los depoésitos de DQO en el reactor, la mineralizacion se considera un
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proceso irreversible de pérdida de materia organica y reduccion de DQO en el permeado
que afecta tanto a proceso a corto y largo plazo (Gong et al., 2017).

Aunque la solubilizarian de la materia organica es un proceso menos comdn, también es
un aspecto que hay que tener en cuenta (Mezohegyi et al., 2012). Ademas de una excesiva
agitacion de la membrana, los reactivos empleados para las limpiezas quimicas en los
contralavados también pueden provocar este efecto. Lateef et al. (2013) atribuye un
incremento de DQO en el permeado respecto a la DQO soluble de la entrada debido al
uso de NaOCI como agente de limpieza. EI NaOCI podria estar degradando la materia
orgénica particulada y coloidal dando lugar a un incremento de la DQO soluble. En un
sentido opuesto, la actividad bioldgica puede generar compuestos organicos
extracelulares que atrapen parte de la materia organica soluble o coloidal, reduciendo asi
la DQO registrada en el permeado (Rulkens et al., 2005).

Nutrientes

De entre el resto de componentes presentenes el agua residual, nos centraremos en el
Nitrégeno y Fosforo por su potencial para ser recuperados y por estar regulado su vertido
a zonas sensibles.

Respecto al nitrogeno, principalmente los autores concuerdan en que el amonio del
influente se ve inalterado durante el proceso de filtracion, dado que se trata de una
molécula soluble pudiendo retenerse unicamente parte del nitrogeno orgénico de la
entrada (el relativo a la fraccion suspendida y coloidal) (Gong et al., 2018; Mezohegyi et
al., 2012; Rulkens et al., 2005; van Nieuwenhuijzen et al., 2000; Lateef et al., 2013;
Ravazzini et al., 2005; Gong et al., 2019). Por este motivo, la capacidad para retener
nitrégeno durante el proceso de filtracidn es especialmente bajo (Tabla 1.4) (Gong et al.,
2018; Ravazzini et al., 2005). Estos datos son consistentes con los expuesto por van
Nieuwenhuijzen et al. (2004) en la distribucién de tamarfio de las formas de nitrégeno en
el agua residual, donde destaca que hasta el 96% del nitrogeno del A.R.U. puede llegar a
estar bajo la forma de amonio.
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Tabla 1.4. Resumen del rendimiento del nitrégeno en el proceso de filtracion por membrana

Nitrogeno (mg N/L) y NHs4 (mg N-NHa4/L)

~ Coagulacion
Tamano Influente Permeado i
oro Influente / %Nt Referencias
P Adsorcion  NT  NHseN NT  NHsN g
Reduccion
(Mezohegyi
0,
No 69.7 48.2 31% etal., 2012)
Si 554 429 357 214  356% (JIZnOitES?I”
MF Agua bruta (Gong et al
Ve 0 "y
Si 345 274 189 165 40% 2017)
. (Gong et al.,
0,
Si 34.4 293 257 234 25% 2018, 2019)
Efluente
decantacion No 23.8 299 281 303 0% (Ravazzini
primaria et al., 2005)
No 32.3 384 290 394 0%
(Rulkens et
UF N 4. 25.2 27%
0 345 > 0 al., 2005)
Agua bruta (van
No 77 50 17% Nieuwenhuij
zenetal.,
2000)
(Xiong et al.,
DM Agua bruta No 46.8 36.8 36.1 336 28% 2019)

El comportamiento del fésforo es bastante similar al del nitr6geno, ya que la principal
forma de Fosforo en el agua es el ortofosfato, un compuesto también soluble, por lo que
solo el fosforo organico particulado podré ser retenido (Mezohegyi et al., 2012; Ravazzini
et al., 2005; Rulkens et al., 2005), reduciéndose en menos del 20% la concentracion e
fésforo. Sin embargo, en este caso, cuando se emplea la coagulacion como etapa de
pretratamiento, la retencion de fosforo alcanza valores por encima del 80% debido a que
el ortofosfato es eliminado por precipitacion (Gong et al., 2018, 2019; Jin et al., 2016).

Viabilidad de la Filtracion Directa de Membrana

Para poder conocer la viabilidad de una nueva tecnologia es necesario considerar algunos
aspectos como los costes de operacidn, los requisitos de superficie, el impacto ambiental
o el balance energético del proceso. En los siguientes apartados se analiza la viabilidad
de la DMF en base a los requisitos de superfcie y el balance energético neto del proceso.
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Requisitos de superficie

Uno de los objetivos de los nuevos tratamientos de aguas residuales es lograr un ahorro
de espacio requerido, debido a que es un factor clave en areas altamente pobladas (van
Nieuwenhuijzen et al., 2000). Las técnicas de filtracién son un proceso compacto de baja
la huella (Ravazzini, 2008b). En el caso DMF, debido a que se emplean bajos tiempos de
residencia hidraulica (TRH) en comparacion con un proceso de decantacion primaria (3.5
horas), el requerimiento de espacio se reduce en gran medida (Lateef et al., 2013).
Ademaés del reemplazo del decantador primario, se podria mejorar la reduccién de los
requisitos de espacio en relacion con el postratamiento. En escenarios en los que la
reutilizacion es factible, no es necesario ningun tratamiento biologico, por lo que se puede
evitar el reactor bioldgico y el decantador secundario. Por otro lado, cuando se debe
aplicar cualquier tratamiento posterior para cumplir con los requisitos de descarga, debido
a que el DMF puede retener un afluente de DQO superior al 60%, el reactor bioldgico
debe ser compacto. La reduccién o eliminacion bioldgica del reactor implica un menor
volumen de lodo producido y, en consecuencia, menores requisitos de espacio en la linea
de lodos (Lateef et al., 2013). Cuando solo se necesitan eliminar nutrientes, se pueden
aplicar procesos fisicos/quimicos, como el proceso de intercambio i6nico, manteniendo
la huella baja (Gong et al., 2017).

La capacidad de tratamiento con DMF es alta debido a los bajos TRH y su alta
compacidad. De acuerdo con la relacion PE/m? (Personas Equivalentes), se podrian servir
alrededor de 500 — 100 PE en 1 m?, considerando solo la filtracién por membrana (Hey
et al., 2018; Ravazzini, 2008b). Cuando se requiere pretratamiento, este ratio se reduce
hasta 22 PE / m? (Hey et al., 2018). Los resultados experimentales han demostrado que la
escala de laboratorio no es una buena manera de estimar la huella de DMF. Por ejemplo,
Nascimento et al. (2017) obtuvieron un valor de 15 PE/m? empleando un ensayo a escala
de laboratorio, el cual es un valor menor al obtenido por (Hey et al., 2018; Ravazzini,
2008b) en planta piloto. Cuando se emplea DMF para concentrar DQO, generalmente se
requiere una configuracién de membrana sumergida, por lo que aumentan los requisitos
de espacio. En este caso, la relacion PE/m2 se reduce de 36 a 0.4 PE/m?. En la Tabla 1.5
se resumen algunos valores, considerando diferentes parametros como flujo, area efectiva
o area superficial.
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Tabla 1.5. Requisitos de superficie de una planta de filtracion directa del agua residual

] Area
Area superficial Flujo
ocupada P ) PE/m? Montaje Referencias
(m?) membrana (LMH)
(m?)
462 6.1 133.3 DMF planta piloto (Hey et al., 2018)
522 0.5 70 480 DMF planta piloto (Ravazzini, 2008b)
DMF escala (Nascimento et al.,
0.93 0.075 10.0 14.77 laboratorio 2017)
DMF I
24.0 0.32 12 3456 escafa (Gong et al., 2019)
laboratorio
DMF I
24 34 50 04237 escafa (Gong et al., 2015)
laboratorio

Consumos energeéticos

Frecuentemente la estimacion de los costes energéticos de la DMF suele realizar en base
a datos de los biorreactores de membrana sumergidos (SMBR), ya que esta tecnologia
ya esta implantada a gran escala y existe una mayor base de datos (Kimura et al., 2017,
Lateef et al., 2013; Ravazzini, 2008b). El consumo de energia especifico de las SMBR se
calcula alrededor de 0.4-1.0 kwh/m?® (Lateef et al., 2013), pero alrededor del 70% - 40%
del requerimiento energético total en las SMBR es exigido por la aireacién bioldgica
(Kimura et al., 2017; Ravazzini et al., 2005). En el caso de la DMF, la aireacion solo se
emplea para el control del ensuciamiento (cuando se elige esta técnica para reducir el
ensuciamiento), por lo tanto, se espera que la demanda de energia de DMF sea inferior a
la de las SMBR (Gong et al., 2017). De acuerdo con este enfoque, Rulkens et al. (2005)
han estimado el requerimiento de energia en 0.5 kWh/m? para mantener un flujo de 50
LMH.

En la DMF, hay principalmente dos consumos energeéticos: bombeo (para alimentar la
membrana y realizar la filtracion) y el control del ensuciamiento. Ambos estan
relacionados, ya que en ausencia de cualquier herramienta de control de ensuciamiento,
la DQO se deposita en el fondo del reactor o sobre la superficie de la membrana elevando
la resistencia de la capa de torta, aumentando la demanda de energia (Gong et al., 2015).
Por lo tanto, es necesario un control adecuado del ensuciamiento para evitar que se dispare
la demanda de energético por la filtracion. De esta manera, Gong et al. (2019)
diferenciaron entre dos escenarios segun las condiciones de permeacion (escenario 1:
rendimiento ideal, escenario 2: varias incrustaciones). En el escenario 1, el bombeo total
de energia (0.006 kwWh/m?) fue menor que la demanda de energia para la agitacion con
aire (0.02 kwWh/m?), debido a que la resistencia de la capa de torta fue baja (alrededor de
15 kPa). Durante el escenario 2, se estimaron varias incrustaciones, por lo que la
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resistencia de la capa de torta aumentd (65kPa). En esta situacion, la agitacion con aire
de aire mantiene el rendimiento, por lo que el requisito energético es el mismo que en el
escenario 1 (0.02 kWh/mq). Sin embargo, debido a la alta resistencia, la demanda de
bombeo energético aumenta a 0.027 kWh/m?3. Por lo tanto, un control del ensuciamiento
podria reducir los requisitos energéticos. Sin embargo, el mecanismo de agitacion debe
optimizarse, ya que el rendimiento incontrolado podria resultar en un alto consumo de
energia. Mezohegyi et al. (2012) calcularon el coste energético para operar la membrana
sumergida aireada en 0.6 kWh/m?, siendo una demanda energética mas alta que el
bombeo de permeado. Mientras que si se selecciona la membrana agitada por mediante
vibracion para el control de incrustaciones, el costo energético se reduce a 0.14 kWh/m?,
En consecuencia, se recomienda implementar un adecuado control del ensuciamiento en
términos energéticos. Otro ejemplo de como la aireacién previa y de control ayuda a
reducir los requerimientos energéticos se encuentra en Jin et al. (2016). Estos autores
trabajaron con una membrana de microfiltracion de fibra hueca combinada con un paso
de coagulacidn y aireacién intermitente para mitigar la resistencia de la capa de torta. La
demanda energética total fue de 0.0919 kWh/m?, siendo mayor el consumo de energia de
aireacion intermitente (0.082 kwWh/m?3) que el bombeo para la filtracion (0.0096 kWh/m?3).
Hey et al. (2018) obtuvieron un coste energético similar (0.03 kWh/m?®) empleando un
rendimiento especifico: bajo flujo de oxigeno (0.7 Nm®m? h), bajo flujo de permeado (6
LMH), bajo TMP (3Kpa) y precoagulacion. Los resultados expuestos muestran que los
requisitos de energia de DMF estan muy por debajo de los MBR (Jin et al., 2016).

Produccién energética

La DMF se propone como un nuevo concepto para mejorar la produccion de energia,
debido al aumento de la DQO retenida y a la mayor biodegradabilidad de esta DQO. El
aumento de la carga de DQO en la digestion anaerobia se debe a que en la filtracién se
retiene toda la DQO con un tamafio de particula superior al tamafio de poro, mientras que
en un decantador convencional sélo retiene parte de la DQO suspendida. La corriente
concentrada obtenida tiene una mejor biodegradabilidad que el fango biolégico debido al
tipo de materia organica que compone este flujo. En el caso de la corriente concentrada,
la materia organica suele estar formado por polisacaridos o proteinas, que son facilmente
convertibles en CH4 anaerobiamente. Mientras que en un lodo activo clasico, el exceso
de lodo estd formado por células que necesitan una lisis previa para permitir el uso
energético (Gong et al., 2018, 2019). De esta manera, la biodegradabilidad de la DQO
retenida por filtracion por membrana es normalmente mayor que el exceso de lodo (Ver
Tabla 1.6 donde se muestran los valores de BMP, Biomethane Potential, para diferentes
fangos). Sin embargo, la biodegradabilidad no es la tnica diferencia entre el lodo primario
y el concentrado. Segiin Nascimento et al. (2017) la fraccion rapidamente biodegradable
en lodos primarios es del 14% (56 ml CHa4 / g VVS) mientras que la fraccion rdpidamente
biodegradable del fango de la filtracion es del 42% (120 ml CH4 / g VS). Sin embargo, la
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fraccion de baja biodegradabilidad es similar en lodos primarios y concentrados (14 — 16
mLCHa/g VS).

Tabla 1.6. BMP para diferentes fangos segun su origen

Origen del fango BMP (mL CHa/g VS) Referencias
323 (Nascimento et al., 2017)
UF/MF 360-367 (Gong et al., 2018, 2019)
340 (Hey et al., 2018)
) ) 360 (Nascimento et al., 2017)
Fango primario
415 (T. Zhang et al., 2016)
L 192.2 (K. Y. Park et al., 2016)
Fango biologico
190-250 (Carlsson et al., 2016)

La recuperacion de energia de la tecnologia de membranas depende de diferentes
eficiencias. En primer lugar, la cantidad de DQO tratada por digestion anaerobia depende
de cuanta DQO entra al proceso de filtracion y cuanta es retenida por la membrana. Por
lo tanto, debido a que los pretratamientos de coagulacién-floculacion mejoran la retencion
de DQO, (de una retencion del 60-70% de la DQO total de entrada a valores por encima
del 80%), estos sistemas permitiran valorizar energéticamente una mayor cantidad de
materia organica (Abdessemed & Nezzal, 2002; Delgado Diaz et al., 2012; Jin et al.,
2016; Ravazzini et al., 2005). La biodegradabilidad de este tipo de fango es bastante
homogénea revisando los datos de bibliografia, ya que multiples autores obtuvieron un
valor entre 55-65% (Gong et al., 2019; Hey et al., 2018; Jin et al., 2016; Nascimento et
al., 2017). Finalmente, es necesario tener en cuenta la eficiencia de conversion de energia
del metano a la electricidad aplicable. Considerados todos los aspectos, la produccién de
energia obtenida en diferentes investigaciones se recoge en la tabla (ver Tabla 1.7).
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Tabla 1.7. Produccion energética mediante el fango en la ultrafiltracion

P di . - L .
romecio % Biodegradabilidad  Produccion de energia .
de DQO . 3 Referencias
. anaerobia por el metano kWh/m
influente
175 60 0.0761 (Gong et al., 2019)
396 100? 0.19° (Gong et al., 2015)
234 902 0.14* (Lateef et al., 2013)
241.5 60 0.102* (Jin et al., 2016)
740 54 0.371° (Hey et al., 2018)

1 -La eficiencia de transferencia de energia del metano a la electricidad fue 21%.
2- Biodegradabilidad anaerobia tedrica asumida

3- La eficiencia de transferencia de energia del metano a la electricidad fue 33%
4- La eficiencia de transferencia de energia del metano a la electricidad fue 40%

Balance energético

Como se menciond anteriormente, la tecnologia de membrana es capaz de reducir el
consumo de energia al mismo tiempo que se mejora la produccion de energia. Algunos
autores han estimado que la filtracion por membrana podria convertir a la EDAR en un
productor neto. Por ejemplo, Gong et al. (2018) compararon el balance energético del
proceso combinado de filtracion y coagulacion con un postratamiento bioldgico con un
proceso convencional de fangos activados. En el enfoque tedrico, la energia del proceso
convencional produce solo el 10.5% de la energia total consumida. Sin embargo, en el
proceso de DMF + coagulacién, el indice de autosuficiencia energética aumenta hasta el
80.6%, siendo un ratio cercano al tratamiento neutro energético. De esta manera, Lateef
et al. (2013) sefialaron que el tratamiento de filtracion por membrana podria ser
energéticamente positivo si el ensuciamiento se controla adecuadamente. De hecho, los
pocos balances energéticos disponibles en la bibliografia sobre DMF muestran resultados
positivos (Gong et al., 2019; Hey et al., 2018; Jin et al., 2016) (véase la Tabla 1.8). La
produccion neta de energia es muy variable porque depende de diferentes parametros,
como el afluente de DQO o el rendimiento a largo plazo.

Tabla 1.8. Balance energético al proceso de filtracion directa del agua residual

Referencia (Gong etal., 2019) (Heyetal., 2018) (Jinetal., 2016)

Requisitos

energéticos 0.026 0.030 0.092

(KWh/m3)

Produccion de
energia (kWh/m?) 0.076 0.371 0.102
Balance energético
+0.050 +0.341 +0.010

neto (kWh/m?3)
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A pesar de los resultados positivos del balance energético, el proceso DMF debe
optimizarse para lograr una mayor recuperacion de energia. Algunas perturbaciones en el
proceso de filtracion deben eliminarse o mitigarse, especialmente durante la
concentracion de DQO. En primer lugar, como se menciond anteriormente, un
ensuciamiento de control inadecuado podria elevar el coste de bombeo de energia (Gong
et al., 2019), pero una agitacion excesiva significa un sobrecosto energético (Mezohegyi
et al., 2012). En segundo lugar, la actividad biologica durante los procesos de filtracion
conduce a la reduccion de la recuperacion de energia, porque se consume DQO (Jin et al.,
2015, 2016). Por lo tanto, se recomienda desarrollar un sistema de control a largo plazo
que evite la degradacién bioldgica, como el contralavado quimicamente mejorado con
NaOCI (Lateef et al., 2013). Por otro lado, la retencion de DQO suele ser alta cuando se
emplea cualquier coagulacion, sin embargo, esta adicion significa un costo econémico
adicional y un costo de energia (para el bombeo), por lo tanto, el paso de coagulacion
también debe optimizarse para minimizar las demandas de energia (Jin et al., 2016). Para
concluir, la TMP es otro aspecto que debe considerarse. A un flujo de permeado estable,
TMP aumenta a medida que aumenta la concentracion de sélidos suspendidos al mismo
tiempo. Por lo tanto, una concentracion 6ptima de sélidos suspendidos permite concentrar
la DQO, mientras que el coste de energia para la filtracién se mantiene en unos valores
aceptables. Sin embargo, la concentracion de solidos suspendidos éptimos puede no ser
suficiente para la digestion anaerobia, siendo necesario un proceso de concentracién con
baja demanda energética (como un espesador) después de la filtracion por membrana.

Ademas de mejorar la recuperacién energética, la calidad del permeado permite evitar un
postratamiento si el efluente puede ser reutilizado para riego, por ejemplo. También abre
la posibilidad de emplear un postratamiento con una menor demanda energética. Debido
a la baja carga de DQO vy la alta concentracion de nitrégeno, la aireacion puede reducirse
o0 incluso evitarse, si se emplea el proceso Anammox para la eliminacion de nitrégeno
(Gong et al., 2018). Por otro lado, la caracterizacion del permeado lleva a utilizar el
tratamiento fisico/quimico para recuperar nutrientes (Gong et al., 2017; Rulkens et al.,
2005) propusieron un proceso de intercambio idnico como postratamiento para recuperar
nitrégeno en forma de NHa-N. Este postratamiento permite evitar costes energéticos para
la aireacion biolégica y para producir nitrdgeno mediante el proceso Haber-Bosch. Dicho
estudio logré una recuperacion del afluente NHs-N, que se corresponde con un ahorro de
energia de 0.12 kWh/m? del proceso Haber-Bosch.

Las alternativas de postratamiento a un proceso de redireccion de carbono, como lo es la
DMF, se explican en el siguiente apartado.
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1.2.2 Procesos de eliminacion y recuperacion de N

Como se ha explicado en el apartado anterior, tras un proceso de redireccion de carbono
se obtiene una corriente con una baja concentracion de materia organica, pero con una
concentracion de nutrientes, nitrégeno y fosforo, similar a los valores de entrada. El
nitrogeno y el fésforo se encuentran principalmente bajo su forma soluble, NH4 y POg,
respectivamente, por lo que los procesos de redireccion de carbono apenas tienen afeccion
sobre ellos. En el caso de las membranas de UF y MF, el permeado obtenido ademas tiene
la peculiaridad de estas exentos de sélidos suspendidos, lo cual es una ventaja a la hora
de poder plantear alternativas de postratamiento que se vean afectadas por la presencia de
material particulado.

A continuacién, se van a explicar las diferentes alternativas de tratamiento para el
nitrégeno de la corriente baja en materia organica. Se comenzara explicando el proceso
convencional actual para la eliminacion de nitrégeno, la nitrificacion — desnitrificacion y
después se abordaran otros procesos biol6gicos para eliminar el nitrégeno, asi como otras
alternativas enfocadas a la recuperacion del nitrégeno.

1.2.2.1 Procesos de eliminacion de Nitrégeno

Nitrificacion -Desnitrificacion

La nitrificacion — Desnitrificacion es el proceso que tradicionalmente se ha empleado en
las EDARs para la eliminacién del nitrdgeno presente en la linea principal de aguas. Este
proceso consiste en una fase aerobia, la nitrificacion, donde el amonio es oxidado a nitrito
y después a nitrato, seguido de una fase anoxica, la desnitrificacion, donde el NO3
generado es reducido hasta N2 por las bacterias heterotrofas empleando un sustrato
organico como aceptor de electrones.

La nitrificacion es llevada a cabo por bacterias autétrofas, es decir, requieren de carbono
inorganico como CO2 0 HCO3™ para llevar a cabo el proceso de oxidacion del amonio y
el nitrito. Este proceso estd formado por dos etapas consecutivas, la primera etapa, la
oxidacion del amonio, es llevada a cabo por las bacterias AOB (del inglés, Ammonia
Oxidizing Bacteria) (ecuacion 1.1). Después, el NO- es oxidado por las NOB (Nitrite
Oxidizing Bacteria) generan NO3 (ecuacion 1.2). En ambos procesos se libera energia
que las bacterias emplean en su crecimiento.

3 Ec11
NH} +30, > NO3 + H,0 +2H* ¢

_Angs = 24‘0 - 350 k] - mol_l

1 Ec 1.2
NO; +50, > NO3

_Angg = 65 —90 k] ) mOl_l
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Teniendo en cuenta el proceso global de anabolismo y catabolismo, la reaccion global de
la nitrificacion quedaria de la siguiente manera (ecuacion 1.3):

3C0, + HCO3 + 22NH;} + 370, —» CsH,NO, + 21NO3 + 20H,0 +

P Ec13

Es decir, durante la nitrificacion se consumen 7,14 mg/l de alcalinidad medido como
CaCOs por cada mg/l de N-NH4 consumido. Es decir, el proceso de nitrificacion provoca
una acidificacion del medio. Ademas, es necesario aportar 4,57 mg O, por cada mg N que
gueramos oxidar. Es un proceso que demanda energia debido a los costes de aireacion
necesarios. El termino CsH7NO:z hace referencia a la sintesis celular de nuevas bacterias.

Recientemente, desde 2015, se estdn empezando a incluir a otro grupo de bacterias
capaces de llevar a cabo el proceso de nitrificacion, las bacterias Comammox (COMplete
AMMonium OXidation) (Mehrani et al., 2023), (Koch et al., 2019). Estas bacterias son
capaces de oxidar el NH4 hasta el NO3 en una tnica etapa, sin necesidad de otro grupo de
bacterias. Las principales bacterias Comammox que se han identificado pertenecen al
género Nitrospira, un grupo de bacterias que tradicionalmente se habian asociado a las
NOB. Debido a los avances tecnolégicos en microbiologia se han podido identificar
enzimas propias de las AOB en las Comammox, como laamonio monooxigenasa (AMO),
la cual se encarga de la oxidacién del NH. a hidroxilamina (un producto intermedio que
se produce en la oxidacion hacia el NO2) (Palomo et al., 2018). Sin embargo, dado que
sus rutas metabolicas difieren, las AOB producen mayor cantidad de N2O (un gas
precursor del efecto invernadero) como subproducto de la oxidacion del NHa4 que las
Comammox (Stieglmeier et al., 2014). El mecanismo o los mecanismos por los cuales
estas bacterias pueden oxidar completamente el NH4 siguen siendo inciertos. Algunos
autores indican que estas bacterias llevan a cabo todo el proceso internamente y que solo
liberan al medio el NO3 generado al final de la oxidacion (Daims et al., 2016; L. Wu et
al., 2019; Gong et al., 2019), por lo que se podria entender como una Unica etapa. Sin
embargo, otros autores han observado una acumulacién de NO> durante la actividad de
las Comammox, por lo que sugieren que estas bacterias liberan al medio el NO; y después
lo vuelven a tomar (Dimitri Kits et al., 2017; Ren et al., 2020; Sakoula et al., 2020). Por
otro lado, aungue algunos autores descartan que estas bacterias puedan crecer Unicamente
con NO: (Koch et al.,, 2019), otros han encontrado evidencias de que si pueden
desarrollarse en un sistema con ausencia de NH4 (Sakoula et al., 2020). En este sentido,
(Mehrani et al., 2022) propone un nuevo modelo que incluya a las Comammox, pero
plantea tres alternativas, en funcion de la ruta metabolica que se considere como correcta
(Figura 1.10).
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Figura 1.10. Posibles rutas metabdlicas contempladas para las Comammox.

Los trabajos hasta la fecha indican que este grupo de bacterias apenas tienen un rol
importante en los sistemas convencionales de nitrificacion-desnitrificacion, debido a que
bajo esas condiciones no pueden competir con las bacterias AOB y NOB (Annavajhala
et al., 2018; Gonzalez-Martinez et al., 2016). Por otro lado, si que se ha observado una
gran competencia e incluso dominio de las Comammox en los reactores donde se busca
la acumulacion de NO2 (Roots et al., 2019; Sun et al., 2018) . Esto se debe a que estas
bacterias presentan una alta afinidad por el oxigeno y el amonio (Roots et al., 2019)
pudiendo trabajar a bajas concentraciones de ambos y ademas se ven beneficiadas por
largos TRC (Qian et al., 2017). También es posible un codominancia de bacterias AOB y
Comammox debido a que presentan diferentes nichos ecoldgicos segln las
concentraciones de NH4 (Cotto et al., 2020).

Independientemente del camino por el que se haya oxidado a el NH4 a NO3, las bacterias
desnitrificantes reduciran el NOs hasta N2 para obtener energia, en presencia de materia
organica (Ecuacion 1.4). Este proceso lo llevan a cabo las bacterias heterétrofas
facultativas, es decir, bacterias que necesitan de un sustrato organico para llevar a cabo
su proceso de sintesis molecular y que pueden emplear tanto oxigeno como NOz 0 NO;
para llevar a cabo su crecimiento. Durante el proceso de desnitrificacién se compensa la
disminucion de alcalinidad durante de la nitrificacion y aumente el pH debido al consumo
de protones. La ecuacion 1.4 muestra la reaccion general de desnitrificacion y sintesis
celular, definiendo el sustrato organico como C1oH1903N

NO3z + 0.345C;oH;90sN + H* + 0.267NH} + +0.267HCO;
- 0.612CsH,NO, + 0.5N, + 0.655C0, + 2.3H,0 Ec 1.4
Las bacterias desnitrificantes facultativas presentan una mayor afinidad por el oxigeno

que por el nitrato o el nitrito, por lo que para que puedan eliminar el Nitrégeno del agua
es necesario la ausencia de oxigeno. De esta manera, se hace obligatorio establecer dos
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condiciones ambientales diferencias, una donde exista oxigeno para que las bacterias
autétrofas nitrificantes puedan producir NO2 y NOgs, y otro ambiente andxico donde haya
ausencia de oxigeno para que las bacterias desnitrificantes facultativas puedan reducir el
NOs hasta N2. En las EDARs convencionales se emplea la configuracion de Ludzack-
Ettinger modificada. Esta configuracion consiste de dos reactores bioldgicos y una
recirculacion interna. EI primer reactor es andxico y en él la materia organica del influente
es empleada junto con el NOs generado en la siguiente etapa para dar lugar al proceso de
desnitrificacion. El segundo reactor, es un reactor aireado y por lo tanto aerobio. Aqui
tiene lugar el proceso de nitrificacion. Los nitratos generados en esta etapa son
recirculados al primer reactor y otra parte del fango es llevada al decantador secundario
(Figura 1.11).

N2 + CO2 Decantacién

Influente ? secundaria

(NH4, Mat. Org.) — Efluente
—_—» »

_

T Andxico Aerobio

Recirculacién interna (NOs, 0z)

»
>

Purga de lodos

Recirculacién de lodos

Figura 1.11. Reactor bioldgico con la configuracion de Ludzack-Ettinger modificada

Ademaés de la ausencia de oxigeno, tiene que haber una cantidad de materia organica
minima para que todo el NOs generado sea consumido. Debido a la complejidad de los
sustratos organicos que contiene el agua residual, solamente se puede obtener
experimentalmente la relacion minima de materia organica necesaria por cada mol de N-
NOs a eliminar. Sin embargo, podemos basarnos en datos bibliogréaficos para estimar las
necesidades de carbono organico. Matéju et al. (1992) recoge la relacion teérica DQO/N
para diferentes fuentes de carbono en la Tabla 1.9.

Tabla 1.9. Relacion DQO/N segun el tipo de sustrato De (Matéjii et al., 1992)

Fuente Carbono Relacion DQO/N
Metanol 3.7
Etanol 4.2
Acido acético 3.7
Glucosa 4.9

56



Capitulo 1. Introduccién

Carrera et al. (2004) obtuvieron que, aunque estos valores son los teoricos, en la préctica
se necesita un 38% mas de materia organica (es decir, un ratio sobre 7.0 mg DQO/mg N)
para una completa desnitrificacion. Esto se debe a que la corriente de recirculacion interna
proviene del reactor aerobio y por lo tanto aporta algo de oxigeno al reactor andxico.
Cuanto mayor sea la recirculacion interna, mayor eliminacién de Nitrégeno presentara el
sistema, pero mayor cantidad de oxigeno se introducira en el reactor anoxico. Debido a
que las bacterias desnitrificantes tienen mayor afinidad por el oxigeno, este aporte
indeseado de oxigeno contribuird al consumo de materia organica por la via aerobia.
Provocando que sea necesario un mayor aporte de materia organica al ratio tedrico para
suplir la materia orgénica oxidada por via aerobia (Henze, 1991). Estos ratios suelen ser
imposibles de alcanzar en la linea principal de aguas cuando se aplica la tecnologia de UF
0 MF como sistema de redireccion de carbono, ya que el ratio DQO/N suele estar cercano
a 1.0, ya que el contenido organico es muy bajo, incluso por debajo de los limites de
vertido (Gong et al., 2017, 2018; Jin et al., 2016; Mezohegyi et al., 2012).

Aunque se puede plantear la alternativa de realizar una parcial nitrificacion, es decir llevar
el NH4 hasta NO», para después dar paso a la desnitrificacion y de esta manera reducir en
un 25% las necesidades de aireacion y un 60% las necesidades de materia orgéanica, sigue
siendo insuficiente (Claros Bedoya, 2012) . Por lo tanto, se hace necesario plantear
alternativas de tratamiento en la linea principal de aguas para enfocadas a la eliminacién
0 recuperacion del nitrégeno.

Nitrificacion Parcial — Anammox

Como alternativa bioldgica para la eliminacion del nitrégeno presente en el permeado, se
puede plantear la combinacién de la Nitrificacion Parcial (o nitritificacién) junto con el
proceso Anammox. En una primera etapa, el NH4 es oxidado Unicamente hasta NO-.
Posteriormente, las bacterias Anammox emplearan el NHs y el NO2 generado en la
anterior etapa para llevar el nitrégeno principalmente a su forma N> (Figura 1.12). Este
proceso puede llevarse a cabo en un Unico reactor o puede separarse en dos reactores
diferenciados. Este sistema conlleva algunas complicaciones, entre ellas, la baja
velocidad de crecimiento de las bacterias Anammox y la necesidad de inhibir cualquier
proceso de oxidacion hacia el NOs (es decir, anular la actividad bioldgica de las NOB y
las Comammox).
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Figura 1.12. Procesos biol6gicos y bacterias que intervienen en la transformacion del NH4

Se pueden emplear diferentes estrategias para garantizar la inhibicion de las bacterias
autotrofas no deseadas, aunque siempre se recomienda una combinacién de ellas para
asegurar la eficacia del lavado de las bacterias que oxidan el NO; hasta NOz (D. Wang et
al., 2016; J. Wu et al., 2015).

-Temperaturay TRC

La temperatura es un factor importante a la hora de conocer la velocidad de crecimiento
de las bacterias. Debido a la distinta influencia de la temperatura sobre las bacterias AOB
y NOB, a altas temperaturas (por encima de 25°C) las AOB pueden crecer mas
rapidamente que las NOB. Sin embargo, para las temperaturas que normalmente presenta
la linea principal de aguas (10-20°C), el crecimiento de las NOB es bastante similar al de
las AOB, por lo que se dificulta su lavado (Tabla 1.10).

Tabla 1.10. Velocidad de crecimiento y constante de Arrhenius para las AOB y NOB. De Jiménez Douglas (2010)

AOB NOB
b (d?) 1.12 1.06
0 0.97 0.42

Combinando un tiempo de retencién celular adecuado para una temperatura dada, es
posible eliminar a las NOB del reactor y fomentar el crecimiento de las AOB. Esto se
consigue seleccionando un TRC inferior a la inversa de la velocidad de crecimiento de
las bacterias AOB, para permitir que estas bacterias puedan duplicarse antes de ser
retiradas del reactor, pero que dicho valor de TRC sea mayor que la inversa de la
velocidad de crecimiento de las NOB, para que contrariamente, estas bacterias sean
eliminadas mas rapidamente que lo que son capaces de reproducirse. Manteniendo estas
condiciones es posible eliminar a las NOB del medio. En la Figura 1.13 se recogen los
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valores de TRC minimo que requieren cada bacteria segin la temperatura del reactor
(Hellinga et al., 1998).
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Figura 1.13. Relacion del tiempo de retencién celular minimo y la temperatura para AOB y NOB

Sin embargo, esta estrategia solo es valida asumiendo que las principales bacterias NOB
del medio son del género Nitrospira, un grupo de bacterias estrategas de la k, en términos
ecoldgicos. Es decir, estas bacterias presentan un crecimiento y una reproduccion lenta,
pero son eficaces a la hora de aprovechar los recursos del medio (Smith & Smith, 2008).
Es por ello que esta bacterias suelen presentar bajas constantes de afinidad por su sustrato,
el NO2 (Mehrani et al., 2023; D. J. Kim & Kim, 2006) y por lo tanto, debido a la baja
concentracion de NOz en los procesos de depuracion convencional, suele ser el grupo de
bacterias que abundan. Pero existe otro gran grupo de bacterias NOB, las Nitrobacter. A
diferencia de las anteriores, estas son estrategas de la r, es decir, bacterias que tienen una
elevada tasa de reproduccion, pero emplean de una manera mas ineficaz los recursos. Es
por ello que estas bacterias pueden resultar un inconveniente en los sistemas donde se
trabaje con bajos TRC y se acumule NO2, ya que su velocidad de crecimiento no es
limitante para ellas y tendréan sustrato en grandes cantidades a pesar de su baja eficacia de
uso (Pedrouso et al., 2017; Vazquez-Padin et al., 2009).

En un sentido opuesto, las bacterias Comammox han mostrado su dominancia en sistemas
con elevados TRC, mientras que en aquellos reactores con TRCs por debajo de 10 dias
no se ha observado su presencia (Roots et al., 2019; Camejo et al., 2017; Z. Wang et al.,
2020). Algunos autores indican que el TRC es el principal mecanismo para seleccionar o
lavar a las Comammaox y que ademas su presencia suele ser mas habitual en sistemas que
permiten retener la biomasa, como los fangos granulares o los de lecho fijo (Cotto et al.,
2020)

Debido a la existencia de los dos grupos de bacterias NOB clasicas con parametros
cinéticos muy diferentes y las Comammox, se hace necesaria la combinacion de varios
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mecanismos de lavado de NOB para asegurar la correcta'y completa acumulacion de NO>
(D. Wang et al., 2016).

-pH: HNO2 y NH3

Aunque el pH juega un papel importante en el correcto desarrollo de la actividad bioldgica
de cualquier ser vivo y las bacterias presentan un pH éptimo para su crecimiento, el pH
también tiene influencia sobre otros parametros que afectan al crecimiento o la inhibicion
de las AOB y NOB. Tanto el NH4 como el NO- se encuentran en equilibrio en el medio
siguiendo las siguientes ecuaciones de equilibrio (Anthonisen et al., 1976) (ecuacion 1.5
y 1.6):

NHf + OH™ & NH; + H,0 Ec15
NO; + H,0 & HNO, + OH™ Ec16

De este equilibrio se pueden extraer las siguientes ecuaciones (1.7 y 1.8) para calcular la
concentracion de NHz y HNO: en equilibrio:

Ny = — e 107 Ec17
3T 3 y0sr) 4 10pH '
NO,
HNO, = Ec 18

e %7341 . 10vH

Donde NHs, HNO, NH4 y NO2 son las concentraciones de estas especies en mg/l y T es
la temperatura en Kelvin.

Es decir, a mayor pH predominan la forma NHs (FA de las siglas en inglés Free
Ammonia) y a pH &cidos el NO> se desplaza hacia el HNO2 (FNA de las siglas en inglés
Free Nitrous Acid). Aunque estos dos especies forman parte de los sustratos de estas
bacterias, tienen efectos inhibitorios por encima de una determinada concentracion y
afectan de manera diferente a las AOB y las NOB (Blackburne et al., 2007) (Tabla 1.11)
como Ya identific6 Anthonisen et al. (1976) en 1976 (Figura 1.14). Sin embargo, todos
los autores apuntan a que las NOB son mas sensibles que las AOB y que el FNA presenta
mayores efectos inhibitorios a valores mas bajos.
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Figura 1.14. Diagrama que representa la inhibicion de FA'y FNA para AOB y NOB segun el pH y la concentracion de
NH4 y NO2 (Anthonisen et al., 1976)

Tabla 1.11. Constantes de inhibicion segun distintos autores.

FA (mg/L) FNA (mg/L)

: AOB 10 SD
(Anthonisen et al., 1976)

NOB 1 0.2
AOB 7 0.55

(Jubany et al., 2008)
NOB 0.95 0.06
AOB 4.06-22.40 0.57

(S. Park & Bae, 2009)
NOB 0.81 0.09

*SD: Sin dato

Mientras que el FNA si gue tiene un efecto biocida sobre las bacteria (J.-H. Kim et al.,
2008) el FA tan solo tiene un efecto inhibitorio, por lo que tras su ausencia las bacterias
pueden retomar su actividad biologica (Peng & Zhu, 2006). Algunos autores han
empleado esta inhibicion como mecanismo principal (combinado con otros como bajas
consignas de oxigeno) para el lavado de NOB. D. Wang et al. (2016) y Q. Wang et al.,
(2014) proponen la inclusién de un reactor donde se produzca FNA mediante el NH4 de
la digestion anaerobia y en el que se ponga en contacto temporalmente el fango del reactor
donde tiene lugar la nitrificacion parcial (Figura 1.15).
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A stage: Organic recovery B stage: Deammonification

Nitritation Anammox
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Figura 1.15. Esquema de tratamiento propuesto por (D. Wang et al., 2016) para acumular NO2 empleando FNA y
bajas concentraciones de oxigeno.

-Alcalinidad

La alcalinidad tiene un doble papel a la hora de controlar la acumulacion de NO2. Por un
lado, el carbonato ejerce un efecto tampon en el medio controlando los cambios de pH
producidos durante el proceso de nitrificacion. Esto es importante para que se mantenga
el equilibrio del NHa4 y del NOz con sus especies NH3 y HNO2 como se acaba de explicar.
Por otro lado, el carbono inorganico es la fuente de carbono de las bacterias AOB y NOB
por lo que actia como un sustrato y puede actuar como limitante.

En aguas blandas la alcalinidad puede actuar como un elemento para controlar la actividad
de las NOB, ya que las AOB consumiran inicialmente el carbono inorgéanico y no
permitiran que lo hagan las NOB (Seuntjens et al., 2018). Sin embargo, esta estrategia
conviene combinarla junto con otro tipo de mecanismos para lavar a las NOB. En este
sentido, Pedrouso et al. (2017) propusieron 4 escenarios posibles segun la relacion de
Nitrégeno en la entrada y Carbono inorganico (Cl) (Tabla 1.12) para obtener un influente
adecuado al proceso de Anammox.
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Tabla 1.12. Posibles escenarios segun la relacion N/CI para obtener un influente adecuado para el proceso Anammox

% de caudal al

9%NH4
. NHa4/I1C reactor de . . .
Escenario e g oxidado a Accion requerida
(gN/g IC) nitrificacion
. NO2
parcial

A <0.6 50 100 Baipasear el otro 50%

hacia el reactor Anammox
B 0.6-0.8 50-100 50-100 para aportar NH4
C 0.8-1.0 100 50 Nada
D >1.0 100 50 Afadir Carbono inorganico

Como durante el proceso de nitrificacion la alcalinidad se va consumiendo y por lo tanto
se va elevando el pH, esto puede ayudar a que, a medida que se vaya acumulando el NO2,
el FNA vaya cogiendo un mayor protagonismo y sea capaz de inhibir a las bacterias NOB,
pero sin afectar gravemente a las AOB (Tora et al., 2010; D. Wang et al., 2016). Sin
embargo, cuando se trabaje en aguas duras, con mayor alcalinidad, esta estrategia no sera
valida, ya que el carbono inorganico no sera un sustrato por el que compitan y ademas el
medio estara fuertemente tamponado, por lo que el pH no ayudara a acumular FNA
(Isanta et al., 2015). En estos otros casos serd necesario aplicar otro tipo de estrategias,
como las basadas en el control de la duracion de la aireacion y asegurar una concentracion
de NH4 remanente.

-Hidroxilamina

De entre los posibles inhibidores que pueden provocar la acumulacion de NO2 cabe
destacar la hidroxilamina, NH2OH, debido a que es un compuesto intermedio que generan
las AOB en la oxidacién del NH4. Este compuesto presenta una mayor toxicidad para las
NOB que para las AOB. Concentraciones de este compuesto entre 3.9 y 5.5 mg/L llegan
a inhibir a las NOB y con valores por encima de 7.5 mg/L se logra frenar completamente
la actividad de las NOB (Noophan et al., 2004). Mientras que las AOB no se ven afectadas
incluso a valores mucho maés elevados (Li et al., 2019). Sin embargo, se ha comprobado
que las NOB pueden adaptarse a la presencia de este compuesto, perdiendo asi su
capacidad inhibitoria (Peng & Zhu, 2006). Algunos autores, como Blackburne et al.,
(2008a) aconsejan su uso en las etapas iniciales del reactor para acelerar el proceso inicial
de acumulacion de NO2 y despues cesar su empleo y utilizar otro tipo de estrategia para
mantener la actividad de las NOB inhibida hasta lavar las bacterias del reactor.

Debido a su naturaleza cercana a las NOB, las Comammox también se ven afectadas
gravemente por la presencia de hidroxilamina y se ha llegado a reportar inhibiciones
completas a concentraciones de 5 mg/L (Z. Wang et al., 2020).
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-OD y control duracion fase aerobia

Las bacterias AOB y NOB presentan diferente afinidad por el oxigeno. De acuerdo a la
mayoria de autores las bacterias AOB pueden desarrollar su actividad bioldgica a menores
concentraciones de oxigeno que las NOB, por lo que fijar una baja consigna de oxigeno
disuelto en el reactor puede ayudar a desplazar a las NOB (H. et al., 2019; Blackburne et
al., 2008b; Munz et al., 2011). Esta afinidad viene determinada por la constante de
semisaturacion (Koo) y para fléculos pequefios (menores a 40 mm) donde la resistencia
de transferencia de materia del oxigeno es despreciable (Blackburne et al., 2008b) se
puede asumir que el valor calculado de Ko2 corresponde Gnicamente a la actividad de las
bacterias y no se ve influida por los procesos de difusion del oxigeno. Los valores de Koz
para las AOB (Ko,aos) suelen ser mas bajos que para las NOB (Koznos), debido a que
las AOB presentan esta mayor afinidad por el oxigeno. Por ejemplo, (Jiménez Douglas,
2010) obtuvo tras la calibracion un valor de Koz,aos= 0.52 mg O2/L y Ko,nos= 0.67 mg
Oa/L.

Esta estrategia ha sido empleada por diferentes autores para lograr acumular NO2 con
distintos fines. Blackburne et al. (2008b) emplearon Gnicamente como mecanismo una
concentracion de OD de 0.5 mg/L para lograr frenar la oxidacion del NO2. Sin embargo,
estos autores indican que para valores de O, mas bajos el amonio comienza a acumularse
debido a que también se ralentiza el proceso de oxidacién del amonio. Ademas de esta
reduccion en la velocidad de nitrificacion, puede provocar bulking en el fango y una
mayor produccion de N2O, un gas con efecto invernadero (J. H. Guo et al., 2009). Otros
autores han combinado esta estrategia con otras ya descritas, como la inhibicion por
HNO., como Pedrouso et al. (2017) quienes trabajaron en un rango de concentraciones
de oxigeno de 0.2 a 0.8 mg O2/L o Kinh et al. (2017) en un valor sobre 0.5 mg O2/L, pero
ademas su configuracion se centraba en asegurar que la alcalinidad del medio fuese
consumida y el pH se tornase ligeramente acido para que el NO; pudiera desplazarse
hacia HNO:.

Otra de las formas mas comunes de emplear el oxigeno como herramienta para acumular
nitrito es combinarlo con algin método para controlar la duracion de la fase aerobia. De
tal manera que se mantenga siempre la competencia por el oxigeno entre AOB y NOB.
Ademas, desde un punto de vista econdmico esta opcidn resulta interesante debido al
ahorro energético que conlleva trabajar con una consigna de oxigeno mas baja y ajustar
la duracion de la fase aerobia a la estrictamente necesaria (J. Guo et al., 2009). El control
de la duracion de la fase aerobia puede hacerse de diversas formas. Por un lado, se puede
realizar haciendo un seguimiento al pH. Durante el consumo de NHs el pH va
descendiendo debido a la liberacion de H* durante el proceso (ecuacion 1.1). Cuando todo
el NH4 es oxidado, el pH tendera a estabilizarse o subir ligeramente. Este punto de
inflexion se conoce como Ammonia valley (Figura 1.16) y ha sido empleado por autores
como (J. H. Guo et al., 2009) con buenos resultados, ya que lograron incrementar el ratio
de acumulacion de NO> del 20% al 92% en 10 dias de operacion. Este indicador del fin
del proceso de oxidacion del amonio puede ser combinado con otros, como por ejemplo
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el célculo de pendientes de consumo de oxigeno (OURs de sus siglas en inglés Oxygen
Uptake Rate). Durante la oxidacion del amonio (y otros compuestos como materia
orgénica), la velocidad a la que el oxigeno es consumida es elevada. Esta velocidad de
consumo se va frenando a medida que los sustratos se van agotando hasta llegar a una
velocidad de consumo basal, resultado de la respiracion endogena de las bacterias (Figura
1.17). Lemaire et al. (2008) combinaron la deteccion del Ammonia valley y las OURs
para determinar el fin de la fase aerobia, mientras que Blackburne et al. (2008a) tan solo
emplearon las OURs.

7.7

7.6 A

7.5 A

pH

Ammonia valley
7.4

7.3 A

7.2 T T T T T T T T T T T T T T
03:00:00 04:00:00 05:00:00 06:00:00 07:00:00

Tiempo

Figura 1.16. Evolucion del pH durante la fase aerobia, donde se puede apreciar el Ammonia valley. Datos registrados
durante uno de los periodos experimentales de esta tesis.
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Figura 1.17. Evolucidn del oxigeno (gris) y OURs (cian). Durante los primeros momentos el consumo de oxigeno es
tan elevado que las rampas de oxigeno se observan como una nube de puntos. Cuando la velocidad de consumo de
oxigeno se frena se pueden observar mejor las curvas del oxigeno. Datos registrados durante uno de los periodos

experimentales de esta tesis.

Se pueden emplear otras estrategias de control de la fase aerobia si lo que se desea es
frenar la duracién de esta fase antes de que todo el amonio sea consumido. Segln apuntan
Corbala-Robles et al. (2016), para cada concentracion de oxigeno y para cada fango
(segun la calibracion de la Ko2,aoe Y Koz,noB) Se necesitara una concentracion minima en
el efluente para garantizar el desplazamiento de las NOB. En este sentido, algunos autores
como D. Wang et al. (2016) han empleado un mecanismo sencillo basado Unicamente en
la concentracion de NH4 en el influente. Para un mayor control de la duracion de la fase
aerobia, Jemaat et al. (2013) y Bartroli et al. (2010) desarrollaron un sistema de control
basado en dos ciclos cerrados independientes. Este sistema necesita que se fije como
consigna la relacion mgO2/mg N-NH4. Para mantener esta relacion constante, por un lado,
se ajusta la intensidad de una soplante para mantener el nivel de oxigeno en los valores
deseados. Por otro lado, una sonda de amonio va registrando el valor de este compuesto
en el reactor para ajustar la frecuencia de la bomba de alimento y asi controlar la
concentracion de amonio en el reactor (se aplica en reactores granulares, por lo que el
efluente se recoge por rebose) (Figura 1.18).
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Figura 1.18. Logica de control empleada por Jemaat et al. (2013) y Bartrol/ et al. (2010) para mantener una
concentracion de amonio residual al término de la fase aerobia

Un sistema de control similar ha sido desarrollado por Isanta et al. (2013) basandose
también en el control del OD y el NHa4. De igual manera es un sistema empleado en
continuo y para fangos granulares. En este caso no son dos ciclos cerrados independientes,
sino que es un control en cascada (Figura 1.19). En primer lugar, se controla y ajusta la
consigna de amonio y después se activa el control de oxigeno. La particularidad de esta
estrategia de control fue que el bucle de control de amonio solo actta una vez por ciclo.
Por lo tanto, después de medir la concentracion de amonio al final del ciclo, el bucle de
control establecera el punto de ajuste de OD para el siguiente ciclo.

1 1
! GSBR PROCESS !
N-NH4 Setpoint Calsl;:lale_d Do H ! N-NH4 end of cycle
H : e
N-NH4sp point Controller l—blAirrFlowVawe iIation g Nitrification | 1 » N_NH4

1 Process Process 1

1 1

Secondary Loop : ________________________ 3

DO measured

Primary Loop

N-NH4 measured

N-NH4probe r.‘

Figura 1.19. Ldgica de control empleada por Isanta et al. (2013) para mantener una concentracion de amonio residual
al término de la fase aerobia

Anammox

Las bacterias Anammox reciben su nombre debido al proceso que llevan a cabo, la
oxidacion anaerobia del amonio (en inglés ANaerobic AMMonium OXidation). La
primera vez que se identificé a estas bacterias fue en una planta piloto en 1992 (Mulder,
1992). Estas bacterias son capaces de oxidar el amonio empleando el NO, como aceptor
de electrones y llevando el nitrégeno principalmente a su forma gaseosas, N2 (ecuacion
1.9). Es decir, son capaces de eliminar el nitrogeno del agua residual sin necesidad de
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materia organica. De la ecuacion 1 se deduce la necesidad de obtener un influente con
una proporcion de 1 mg N-NH4/1.31 mg N-NO: para poder lograr una completa
eliminacion del nitrégeno del agua residual. Ademas, cabe destacar que aproximadamente
el 10% del nitrogeno total influente terminara bajo la forma de N-NO3.

NHf + 1.31NO5 + 0.13H* + 0.066HCO;
- 0.06CsH,NO, + N, + 0.26NO3 + 2H,0 Ec1.9

Estas bacterias estan caracterizadas por tener una velocidad especifica de crecimiento
muy baja, 0.18 d en comparacion con otras bacterias como AOB o NOB que pueden
alcanzar velocidades de 0.97 y 0.42 d, respectivamente. Esta lenta capacidad para su
duplicacion implica que las puestas en marcha de estos reactores son extendidas en el
tiempo y ademas se necesita buscar configuraciones para retener el maximo posible a la
biomasa. Es por ello que este proceso suele llevarse a cabo en reactores SBR (de las siglas
en inglés Sequential Batch Reactor) ya que permite una buena retencion de soélidos, una
baja concentracion de NO2 (ya que elevadas concentraciones puede inhibir y bloquear el
proceso Anammox) y ademas es posible modificar rapidamente la configuracion del
reactor para ajustarla a las condiciones 6ptimas (Strous et al., 1998). También es frecuente
el uso de reactores Gaslift. Estos reactores trabajan como un reactor de lecho fluidizado
pero incorporan una corriente interna de gas para fluidizar el lecho donde se desarrolla la
biomasa. Este sistema permite elevadas concentraciones de solidos y trabajar con altos
tiempos de retencion celular (Figura 1.20). Otra de las configuraciones que permiten una
alta retencién de biomasa son los reactores de lecho expandido (EGSB de las siglas en
inglés Expanded Granular Sludge Bed), los cuales son una version optimizada de los
reactores anaerobios de lecho y flujo ascendente (UASB de las siglas en inglés Up flow
Anaerobic Sludge Bed) (Figura 1.20). En estos reactores se permite que las bacterias
Anammox se desarrollen en la parte interna del fango granular. El flujo ascendente del
agua de trabajo mantiene agitado y en suspension al fango granular, pero debido a su
densidad y tamafio estos granulos son retenidos en el reactor. Las fuerzas tangenciales del
flujo ascensional son las que controlan el tamafio del floculo (Morales et al., 2016). Este
sistema permite lavar del reactor aquellas bacterias que no son capaces de agregarse en
fléculos y alcanzar los mayores valores de TRC y concentracion de sélidos suspendidos
totales.
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Figura 1.20. Reactor Gas airlift. B) Reactor UASB. De Dapena Mora (2007)

Combinacién Parcial Nitrificacion / Anammox

La integracion de ambos procesos se ha estado llevando a cabo en corrientes con elevadas
concentraciones de amonio y elevadas temperaturas (30°C o superior) como el
sobrenadante de la digestion anaerobia. Se han desarrollado diferentes formas para
integrar ambos procesos como el Sharon-Anammox. Bajo esta configuracion se realiza la
nitrificacion parcial en una primera etapa, para conseguir un influente adecuado que
después se alimentara a un reactor Anammox. En comparacion con un sistema
convencional de depuracion basado en la nitrificacion-desnitrificacion, este sistema
requiere 1.9 kg O2/Kg N en vez de 4.6 kg O2/Kg N, también permite trabajar sin necesidad
de materia organica (es decir, no es necesario consumir al menos 2.6 kg DBO /kg N) y
también se produce mucho menos cantidad de fango, debido a este lento crecimiento
celular (0.08 en vez de 1 kg SSV/ kgN) (Van Loosdrecht & Jetten, 1998).

Existen otras configuraciones, como el proceso CANON y el OLAND, donde ambas
etapas tienen lugar en un mismo reactor bajo limitadas concentraciones de oxigeno. Bajo
estas condiciones de baja aireacion se consigue que las AOB compitan con las NOB por
el oxigeno y las NOB tengan que competir con las Anammox por el oxigeno. Esta
configuracidén es recomendable que se lleve a cabo con fangos granulares, ya que de esta
manera se pueden crear diferentes nichos ecologicos dentro del mismo granulo (Figura
1.21). En la capa mas externa del granulo se desarrollaran las bacterias AOB, ya que
tienen acceso al oxigeno y al NH4 del medio. Debido a que las bacterias Anammox son
sensibles al oxigeno, estas se podran desarrollar en las capas méas profundas, donde el
oxigeno no llegue debido a que se haya consumido antes y no puede difundirse hasta estas
profundidades. En esta zona, las bacterias Anammox tomaran el NHa y el NO2 generado
por las AOB en la capa anterior para producir el N2. El nucleo del granulo estara formado
por material mineralizado.
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Figura 1.21. Procesos bioldgicos dentro del fléculo

Llevar este proceso a la linea principal de aguas, donde la concentracién de amonio no es
tan elevada y se suelen tener temperaturas en el rango de 10-20°C implica que las
bacterias Anammox vean reducida considerablemente su actividad bioldgica (Vazquez-
Padin et al., 2011). Aunque el proceso en la linea principal de aguas esta todavia bajo
estudio (Morales et al., 2016; Reino et al., 2018) todo indica que su correcta
implementacién pasa por trabajar con un reactor que permita retener en gran medida la
biomasa como los UASB o EGSB. Pero lo mas importante es que a estas bajas
temperaturas, el proceso de nitrificacion parcial se presenta como el principal cuello de
botella, ya que lo mas complicado es poder controlar la inhibicion de las NOB a la
temperatura ambiente (H. et al., 2019; Reino et al., 2016). Es decir, llevar el proceso en
una sola etapa conlleva dos dificultades, por un lado, conseguir mantener inhibidas a las
NOB en todo momento, aplicando las mismas condiciones que para el desarrollo de las
AOB y las Anammox, por otro lado, lograr acoplar las velocidades de produccion de NO>
de las AOB con la de consumo de NO> por las Anammox para evitar asi una elevada
concentracion del NO2 que inhiba el proceso completamente.

Por estos motivos, la aplicacion de este sistema en la linea de aguas se suele plantear
como dos etapas independientes. Ya que por un lado nos permite generar las condiciones
adecuadas para la inhibicién de las NOB y por otro, podemos configurar el reactor de las
Anammox de tal manera que se acople la velocidad de consumo de NO: a la tasa de
alimento. Ademas, como en la nitrificacion parcial se genera una alta concentracion de
NO., se favorece a las bacterias Nitrobacter (estrategas de la r) en vez de a las Nitrospira
(estrategas de la K), lo cual favorece la estabilidad del proceso (Isanta et al., 2015). Estos
sistemas han sido probados con buenos resultados en ensayos a temperatura ambiente
(Reino et al., 2016; Isanta et al., 2015; Lotti et al., 2015).

Otra de las ventajas de separar ambos reactores, es que permite disefiar los reactores por
separado. En este caso, se podrian emplear los reactores existentes en una EDAR para
Ilevar a cabo la etapa de nitrificacion parcial y solo tener que construir el reactor para el
proceso Anammox. En escenarios con agua residual de elevada dureza, como en el que
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se ha desarrollado esta tesis, se sugiere que solo el 50% del caudal influente entre al
proceso de Nitrificacion parcial, ya que se espera que todo el amonio se oxide a NO2, si
no se aplica alguna estrategia de control de la duracién de la fase aerobia (Tabla 1.12
extraida de Pedrouso et al. (2017)). El el otro 50% del caudal se bypasea esta etapa y se
Ileve directamente al proceso Anammox para aportar el NHa.

En nuestro caso, debido a la inclusion del proceso de Ultrafiltracion el esquema quedaria
como se muestra en la Figura 1.22. Ademas, cabe destacar, que debido a que el permeado
del proceso de UF presenta una baja concentracion de materia orgéanica, esta no supondré
ningun efecto inhibitorio o competitivo para las bacterias Anammox, ya que en estas
condiciones las bacterias heterotrofas prefieren emplear el NO3 antes que el NO2 para la
desnitrificacion. Logrando asi eliminar el NOs generado por las Anammox, y mejorando
por lo tanto la calidad del efluente (Reino et al., 2018).

N2
Bypass

Ultrafiltracién ‘

Influente Efluente

B — e e . NH1 —» NO2
DBO
NHa NHa +NOz
Fangos activados
Nitrificacién UASB
Parcial Ana}m.n.\ox.i-
Desnitrificacién

Figura 1.22. Esquema propuesto en la linea principal de aguas combinando el proceso de Parcial Nitrificacion en un
reactor de fangos activados y el proceso Anammox en un reactor UASB.

Debido a que uno de los principales costes econémicos de las EDAR actuales se ubican
en la aireacion del reactor biolégico, la alternativa propuesta en la Figura 1.22 permite
reducir el consumo de oxigeno en un 75%, al reducir la cantidad de materia organica que
puede ser oxidada y sobre todo, al eliminar la via de la oxidacion del NO2 al NOs y
permitir solo que una fraccion del NHs sea consumido hasta NO. El proceso de
Anammox requiere de un influente con la relacion molar de NO2:NHa de 1, por lo que
para conseguir ese ratio se puede apostar por dos vias. Por un lado, incorporar un sistema
de control de la duracion de la fase aerobia que nos indique cuando la concentracion de
ambos compuestos es la deseada, para de esta manera ajustar el TRH. Por otro lado,
incorporar un sistema que Unicamente detecte cuando el NH4 es consumido por completo
y generar un efluente solamente de NO». Para compensar el déficit de NH4, se baipasea
parte del permeado de UF directamente el reactor Anammox.

Las propuestas bioldgicas pueden ser interesantes ya que permiten aprovechar al maximo
las infraestructuras existentes en las EDAR, sin embargo, debido a las peculiaridades del
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permeado (ausencia de solidos suspendidos, baja concentracion de materia organica y
concentracion de amonio igual a la del influente), se pueden proponer otro tipo de
procesos enfocados a la recuperacion del nitrogeno del agua residual.

1.2.2.2 Procesos de concentracion y recuperacion de nitrogeno

A diferencia de los procesos biologicos de depuracion del agua residual, con los procesos
de recuperacion del nitrégeno no solo se logra reducir la carga contaminante asociada a
este nutriente, sino que también se puede extraer un productor de valor. Los procesos de
recuperacion de nitrogeno suelen trabajar mejor con corrientes con una alta concentracion
de NH4, de forma general, por lo que para poder aplicarlo a la linea de principal de aguas
se suelen combinar tecnologias que permitan primero su concentracion y después su
recuperacion. Aunque el nitrégeno se emplea principalmente para producir diferentes
fertilizantes, también es posible transformar el contenido de nitrégeno en proteinas aptas
para la industria agroalimentaria 0 compuestos lipidicos aptos para la produccion de
biodiesel.

Cristalizacién de estruvita

La estruvita (MgNH4PO4-6H20, MAP) es un fertilizante de liberacion lenta caracterizado
por su elevado contenido de fésforo (13% en masa), su baja solubilidad y un contenido
de nitrégeno de 1 gramo por cada 2.2 gramos de fésforo. Debido a este ratio desfavorable
para el nitrogeno y la mayor concentracién de nitrogeno que fésforo en el agua residual,
que esta técnica no permite alcanzar efluentes de gran calidad respecto al nitrégeno y
suele ser empleado principalmente para la recuperacién de fésforo tras etapas como la
digestion anaerobia (Zhou et al., 2019). Debido a que tras el proceso de cristalizacion con
estruvita el pH es basico (cercano a 9) y todavia hay una cierta cantidad de amonio, se
pueden integrar otras etapas de recuperacion de nitrégeno como los contactores de
membrana o el stripping (Morales et al., 2013).

Stripping

El stripping es un proceso que ha sido muy estudiado en la recuperacion de nitrégeno,
tradicionalmente bajo la forma de sulfato amonico. Para ello, a la corriente enriquecida
en amonio se le incrementa la temperatura y el pH (9-11) para desplazar el amonio a su
forma amoniacal, mucho maés volatil. Esta corriente se pone en contacto con un aire a
contracorriente, que es posteriormente tratado mediante un lavador o scrubber. En este
lavador, el aire cargado de NHz interacttia con gotas de acido sulfurico (u otro &cido). De
la reaccion entre el amoniaco y el acido sulfurico se genera sulfato amonico. Al final del

proceso se obtiene una corriente enriquecida en sulfato aménico a pH neutro (Figura
1.23).
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Figura 1.23. Esquema de un proceso de stripping

Este sistema presenta eficacias de recuperacion del nitrégeno por encimas del 85%, pero
por otro lado conlleva una serie de inconvenientes, como el elevado consumos de acido
para el lavado de la corriente gaseosa o el consumo de NaOH para elevar el pH de la
corriente de entrada. También es necesario considerar el consumo energético asociado al
incremento de temperatura inicial y las soplantes. Con el fin de mejorar la transferencia
de materia entre el aire y la corriente enriquecida en nitrégeno y asi reducir los costes
asociados a la temperaturay la aireacion, Yuan et al. (2016) introdujeron un lecho rotativo
para sustituir la columna inicial. Por otro lado, Boehler et al. (2015) proponen un
pretratamiento para elevar el pH de la corriente reduciendo el consumo de sosa en un 40-
50%. Este pretratamiento consiste en extraer el CO de la corriente enriquecida.

Sistemas bioelectroguimicos

Los sistemas bioelectroquimicos se basan en el flujo de electrones como mecanismo para
forzar el desplazamiento de cationes a través de una membrana selectiva a cationes,
membrana de intercambio cationico (MIC). Esta membrana separa dos celdas donde en
una de ellas se encuentra el catodo y en la otra el anodo. El &nodo, cargado negativamente,
es la fuente de electrones debido a las reacciones de oxidacion que tienen lugar. Mientras
que en el catodo las reacciones de reduccién hacen que cumpla el papel de aceptor de
electrones (Kuntke et al., 2018). En el catodo también tienen lugar reacciones cataliticas
del agua, tras la cual se generan OH" que provocan que se eleve el pH de esta celda sin la
necesidad de reactivos como NaOH. El amonio, al ser un cation, puede desplazarse hasta
el catodo a través de la MIC. En esta celda se ird reconcentrando y dado el elevado pH
pasara a su forma NH3 gaseosa. Esta corriente gaseosa rica en NHs puede ser recuperada
posteriormente mediante el proceso de stripping. La materia organica es oxidada en el
anodo generando CO», protones y electrones tras el proceso (Rodriguez Arredondo et al.,
2015) (Figura 1.24).
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Figura 1.24. Esquema de un proceso bioelectroquimico

Los sistemas bioelectroguimicos pueden diferenciarse en dos grandes bloques: Celdas de
combustible microbiana (MFC del inglés microbial fuel cell) y celdas de electrolisis
microbiana (MEC, del inglés microbial electrolysis cell). Si la produccién de electrones
se consigue acoplando la oxidacién anddica a la reduccion de un aceptor de electrones
adecuado, como Oz, Fe** o Cu?, hablamos de MFC. Mientras que si se necesita
electricidad para impulsar la reaccion de reduccion en el catodo estariamos en un sistema
MEC.

A pesar de las ventajas que presenta este sistema, también se enfrenta a futuros retos que
debe solventar para mejorar su extension y aplicabilidad. Un aspecto muy importante es
su baja eficacia para recuperar el nitrogeno, por ejemplo algunos estudios con urina
indican un valor méximo de recuperacion del 30% (Kuntke et al., 2012). Por otro lado, es
necesario realizar ensayos a escala industrial con un lavador de gases acoplados para
poder conocer la eficacia real de todo el proceso (Rodriguez Arredondo et al., 2015).
Principalmente el mayor problema en el escalado sera que el mayor espaciado entre
electrones que provocara una mayor resistencia eléctrica y por lo tanto menores eficacias
de separacion de los cationes. Por otro lado, como cualquier otro sistema que empleé
membranas para la separacion, sera necesario desarrollar buenas estrategias de limpieza
y de prevencion del ensuciamiento para no perder selectividad y rendimientos de
separacion (Noriega Hevia, 2021).
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Electrodidlisis

La electrodialisis (ED) es un sistema que comparte ciertas similitudes con los sistemas
bioelectroquimicos explicados anteriormente. La mayor diferencia es que en la ED se
oxidan compuestos inorganicos y el proceso no esta catalizado por la accion de las
bacterias. Ademas, en este proceso se aplica una corriente eléctrica para generar un
gradiente de potencial con el que concentrar o diluir los iones (Thompson Brewster et al.,
2016). La configuracion de la ED es similar a los sistemas bioelectroquimicos, en los
extremos del reactor se incluyen un anodo y un catodo para provocar la migracion de los
iones. Entre estos electrodos se disponen varias membranas cationicas y aniénicas para
la seleccidon de los iones en su migracion (Vineyard et al., 2020).

Esta tecnologia ha sido muy empleada en el campo del agua potable y recientemente ha
ido ganando interés en el &mbito de la depuracién con el objetivo de la recuperacién de
recursos. Su aplicacion se ha demostrado con éxito en montajes a escapa piloto para el
tratamiento del sobrenadante de la digestion anaerobia (Ward et al., 2018) o purines de
cerdo (Shi et al., 2018). Aunque su aplicacion a gran escala estd todavia bajo estudio
debido a sus limitaciones (Vaneeckhaute et al., 2017).

De manera andloga a los sistemas bioelectroquimicos, uno de los principales
inconvenientes es el ensuciamiento de las membranas empleadas, lo cual provoca una
pérdida en la capacidad de flujo y selectividad de las mismas. Para poder mitigar este
problema o al menos poder solucionarlo cuando se presenta, se estan estudiando
diferentes alternativas o mejoras, como la electrodialisis reversible. Debido a que el
principal ensuciamiento de la membrana se debe a la deposicidn de sélidos y precipitados,
al invertir los electrodos se rompen estos agregados formados sobre la superficie,
permitiendo asi la recuperacion del estado inicial. Este sistema permite mantener una
eficacia de recuperacion del nitrégeno en valores superiores al 80% (Shi et al., 2019).
También se estdn desarrollando nuevas estrategias para mejorar el rendimiento de
recuperacion de nitrégeno, como la integracion de membranas bipolares al sistema. Estas
membranas permiten la separacion de OH"y H™ en los compartimientos, generando zonas
con disoluciones de &cido y otras bases, a partir de las sales iniciales (Shi et al., 2018).
Debido al elevado pH que se alcanza en el compartimento basico, es posible extraer el
NHs bajo la forma amoniacal y aplicar posteriormente un proceso de stripping para
recuperarlo.

Osmosis directa

De entre los procesos para concentrar nutrientes podemos encontrar la smosis directa. A
diferencia de la 6smosis inversa, donde la transferencia de fluido se realiza en contra del
gradiente de concentracién y por lo tanto es necesario aplicar una energia extra para
vencerlo, en la 6smosis directa la fuerza impulsora es la presion osmética. En este caso
el agua se fluye desde una solucion diluida (donde tenemos los nutrientes a concentrar)
hacia una solucidn extractora méas concentrada en sales (normalmente agua de mar o una
disolucién con elevada concentracion de iones) hasta que se iguale la concentracion en
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ambas (Figura 1.25). De esta manera se consigue eliminar agua de nuestra corriente de
entrada y por lo tanto se va enriqueciendo en los iones de interés. Como en este caso el
flujo de agua ocurre de forma natural, no es necesario aplicar una presion hidréaulica y por
lo tanto supone un ahorro energético (Xie et al., 2016). Por otro lado, el producto obtenido
es de alta calidad y a diferencia de las electrodidlisis o los procesos bioelectroquimicos,
el ensuciamiento es menor (Robles et al., 2020)

Corriente
extractora

-

Membrana
semipermeable

Figura 1.25. Esquema de un proceso de dsmosis directa

El principal inconveniente de este proceso es limitar o evitar la difusion incontrolada de
iones desde la solucion extractora hacia nuestra solucion a concentrar, reduciendo la
efectividad del proceso y el grado de purificacion de la corriente extraida. La eleccion de
esta corriente extractora es un factor importante de este proceso. Por un lado, a mayor
concentracion de iones respecto a la corriente a tratar, mayor gradiente se obtendra y por
lo tanto mejores rendimientos se podran obtener. Este es uno de los motivos por lo que se
suele emplear agua de mar como solucidn extractora cuando su disponibilidad lo permite,
debido a su alta salinidad y el nulo coste. Por otro lado, a medida que la solucion
extractora va recibiendo el agua de nuestra solucion a concentrar, se va reduciendo el
gradiente de concentraciones y por lo tanto, la fuerza impulsora. En este sentido, para
poder mantener un buen gradiente de concentraciones, (Hancock et al., 2013)
complementaron este proceso con la 6smosis inversa. Tras concentrar la corriente de
interés, la solucion extractora (ahora diluida) es sometida a un proceso de 6smosis inversa,
para generar de esta manera una nueva corriente diluida y reconcentrar la solucién
extractora. Sin embargo, esta estrategia deberia ser evaluada debido a los altos costes
energéticos de la ésmosis inversa. Mediante un buen control del proceso de 6smosis
directa se han logrado obtener factores de concentracion del orden de 2.5 -7.2 para el
amonio, manteniendo por debajo del 20% la perdida de amonio durante todo el proceso
(J. Zhang et al., 2014; Nguyen et al., 2013).

Microalgas

Las microalgas son un amplio grupo organismos que incluyen a microalgae y
cianobacterias procariotas (Garrido-Cardenas et al., 2018) Estos organismos son
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principalmente fotoautdtrofos, es decir, emplean el carbono inorganico como fuente de
carbono y la luz solar como fuente energética, aunque existen algas fotoheterotrofas e
incluso heterétrofas (Behera et al., 2019). Debido a que en el tratamiento de aguas
residuales nos encontramos principalmente a las microalgas fotoautétrofas, nos
centraremos en ellas.

El principal proceso diferenciador de estas algas respeto a otros procesos que pueden
llevar otros organismos es su metabolismo fotosintético. Mediante la absorcion de fotones
y la reduccion de moléculas de agua, junto con el consumo de carbono inorganico, estos
organismos logran su crecimiento asimilando nutrientes y capturando electrones libres
para la sintesis organica y liberando oxigeno como residuo (ecuacion 1.10)

n CO, + n H,0 + fotones + nutrientes - (CH,0), +n0, Ec1.10

El cultivo de las microalgas depende de varios factores, algunos relacionados con las
condiciones meteoroldgicas, mientras que otros dependen de los parametros
operacionales y la configuracién del reactor:

-Luz

Debido a su actividad fotosintética la luz es un recurso clave para su correcto desarrollo.
La luz tiene que ser aplicada a una intensidad, duracion y longitud adecuada para
maximizar el crecimiento de las microalgas (Xu et al., 2019). En cuanto a su intensidad,
Gonzélez-Camejo et al. (2018) encontraron que a medida que se incrementa la intensidad,
mejora el rendimiento de las microalgas, hasta un valor maximo de intensidad de 125
pmol/m? s. Por encima de este valor, las algas no solo se saturan si no que la luz pasaba
a tener efectos inhibitorios. En reactores gobernados por la luz natural, las algas
desarrollan su capacidad de fotoaclimatacion y son capaces de extender el 6ptimo de
intensidad, evitando dafios por exceso de intensidad o baja actividad en el caso opuesto
(Straka & Rittmann, 2018). Sin embargo, si la intensidad cambia bruscamente, las
microalgas se veran afectadas de igual manera (Pires et al., 2017).

No solo es importante considerar la radiacion solar o luminica que incide sobre el reactor,
sino que también hay que tener en cuenta los procesos de atenuacion luminica que ocurren
dentro del reactor. Debido a que las microalgas presentan clorofila, un pigmento natural
verde, la luz que llega a la superficie del reactor se va viendo atenuada a medida que se
incrementa la profundidad de este. Las algas que se encuentran en la superficie estan
expuestas a una alta intensidad luminica y pueden verse afectadas por la fotoinhibicion
(Pires et al., 2017), mientras que las algas del fondo permaneceran en una zona oscura
donde apenas llega la luz (Raeisossadati et al., 2019). Por lo que es importante que estos
reactores se encuentren bien mezclados, de esta manera las algas podran encontrarse
igualmente repartidas entre las zonas méas desfavorables para la fotosintesis y la zona
luminica 6ptima (Kubelka et al., 2018). Para evitar la atenuacién luminica debido a las
condiciones ambientales se puede optar por emplear luz artificial, la cual permite
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controlar tanto su intensidad como su duracion, aunque esta alternativa implica un mayor
consumo energético (Abu-Ghosh et al., 2016).

-Temperatura

De manera analoga a la luz, las microalgas suelen trabajar correctamente dentro un rango
de temperatura (20-35°C, normalmente) por encima o debajo del cual la actividad
bioldgica se ve mermada por la degradacién proteica o la baja actividad enzimatica,
respectivamente (Serra-Maia et al., 2016). Pero la temperatura no solo afecta a la
actividad bioldgica, sino también a otras variables que afectan al crecimiento algal, como
la solubilidad del COg, el equilibrio quimico entre las especies y el pH (Solimeno et al.,
2015).

_pH

Aunque cada microalga tiene un pH 6ptimo para el cual su crecimiento es maximo, se
puede decir que en términos generales presentan un valor adecuado de trabajo entre un
valor de pH de 7 a 8 (Eze et al., 2018). Es importante considerar que la actividad
fotosintética consume el CO> del medio, basificando de esta manera la matriz del reactor,
Ilegando a alcanzar valores de pH de 9 cuando la intensidad luminica es mayor (Acién et
al., 2016). En estos intervalos de pH (7 -9) el carbono inorgéanico se encuentra bajo la
forma HCOs, el cual es la especie preferida por las microalgas para su crecimiento (Q.
Huang et al., 2017). Sin embargo, los valores basicos de pH tienen un efecto negativo en
la disponibilidad de nutrientes. A valores méas béasicos de pH, mayor proporcion de
amoniaco habra respecto al amonio. Esto es un problema ya que no solo el NHz puede
perderse en el reactor por stripping, provocando una posible carencia de nutrientes en las
microalgas, sino que ademas el NHs tiene efectos inhibitorias para estos organismos
(Acién et al., 2016). En cuanto al fésforo, bajo estos valores de pH basicos el fosfato
tendera a precipitar dejando de estar disponible para las microalgas. Por este motivo se
recomienda la inyeccion de CO- con el objetivo de reducir el pH hasta valores cercanos
a7.5 (Tanetal., 2016).

-Otras variables

Como todo organismo, las microalgas necesitan de macronutrientes (carbono, nitrégeno
y fosforo) y micronutrientes (como el sulfuro, calcio, magnesio, hierro o manganeso,
entre otros) para su crecimiento. El nitrégeno suele ser un nutriente principal, llegando a
ser hasta el 12% del peso seco del alga en algunos casos (Reynolds, 2006). Aunque puede
ser asimilado bajo distintas formas como NO2 o NOs, el NHs es la especie preferida
(Barbera et al., 2018); El fésforo también es un elemento esencial para su crecimiento y
principalmente se asimila bajo la forma de ortofosfato (PO4) (Barbera et al., 2018). Bajo
algunas condiciones, las microalgas son capaces de tomar mas fosforo del medio del que
necesitan y acumularlo internamente bajo la forma de polifosfato para posteriormente
emplearlo cuando este nutriente escasee en el medio (Ruiz Martinez, 2015). El principal
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componente de las microalgas es el carbono, hasta el 50% del peso seco (Behera et al.,
2019). De forma general, el agua residual no presenta suficiente cantidad de carbono
inorganico disponible para estas microalgas, por lo que se suele necesitar de una fuente
de carbono externo para suplir esta deficiencia y lograr mayores tasas de crecimiento
(Uggetti et al., 2018).

Otro aspecto importante a tener en cuenta es la relacion de las microalgas con otros
organismos del medio. Por un lado, las bacterias AOB son claras competidoras de estas
algas, ya que ambas toman el NHa y el carbono inorganico como sustratos (Gonzalez-
Camejo et al., 2018), por lo que es necesario trabajar bajo unas condiciones que
favorezcan el crecimiento de las microalgas frente a las AOB. Por otro lado, la actividad
de las bacterias heterétrofas mejora el crecimiento de las microalgas. Al consumir la
materia organica presente en el medio las bacterias liberan CO2 que puede ser empleado
por las microalgas para su crecimiento. Por su parte, las microalgas liberan el O2 necesario
para que tenga lugar la degradacién aerobia de la materia organica (Figura 1.26).
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Figura 1.26. Consorcio alga — bacteria

Las microalgas se han empleado para tratar diversos influentes (desde agua residual bruta,
hasta efluente del decantador secundario e incluso el sobrenadante de un reactor
anaerobio de membranas) con tasas de eliminacion de fésforo y nitrégeno cercanas al
100% (Gonzélez-Camejo et al., 2018; Delgadillo-Mirquez et al., 2016; Y. H. Wu et al.,
2017; Gupta et al., 2016). Los reactores que se emplean para esta funcién son variados,
desde reactores abiertos estilo Raceway (los cuales presentan los menores costes de
mantenimiento, pero una mayor dependencia de los factores ambientales) a reactores
cerrados, fotobiorreactores (en los cuales las variables del proceso estan mas controladas,
se obtiene una mayor productividad de algas y eliminacion de nutrientes pero implica un
mayor coste en cuanto a la limpieza, luz artificial en algunos casos e inyeccion de COy).
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Tan importante como la seleccion del reactor es el mecanismo para separar la biomasa
algal en el efluente. Las algas presentan una baja capacidad de sedimentacion, por lo que
este mecanismo suele ser descartado debido a la mala calidad del efluente y la baja
concentracion de algas recuperadas (Japar et al., 2017). Aunque este mecanismo puede
potenciarse mediante la adicién de coagulantes o floculantes, principalmente sales
metalicas, implica un consumo de reactivos y la imposibilidad de emplear posteriormente
a las algas (Daverey et al., 2019). En vista de estos inconvenientes, los procesos de
separacion mediante filtracion resultan una buena alternativa, capaces de generar una
corriente concentrada en algas y un permeado libre de sélidos (Mohd Udaiyappan et al.,
2017)

Las microalgas cosechadas presentan una alta concentracion de lipidos y proteinas (12-
22% y 40-60%, respectivamente, segun Cai et al. (2013) a la vez que permiten capturar
el COz de la atmosfera. El nitrégeno, fijado principalmente en las proteinas, puede ser
aprovechado posteriormente mediante un proceso de extraccion donde se recuperen las
proteinas de las microalgas. Estas proteinas pueden servir de materia prima para
diferentes procesos industriales (Lopez Barreiro et al., 2014; Nagarajan et al., 2020).
Mediante un proceso similar de extraccion con disolventes es posible recuperar los lipidos
de las algas para posteriormente producir un biodiesel a partir de ellas (Milledge, 2011).
Sin embargo, debido a la alta capacidad de acumulacién de metales pesados y otros
contaminantes, a veces se hace necesario un post-tratamiento de las algas cosechadas para
eliminar estas impurezas para garantizar una calidad y seguridad a los productos de valor
obtenidos (Beckinghausen et al., 2020).

Contactores de membrana

Los contactores de membrana, 0 HFMC de las siglas en inglés Hollow Fiber Membrane
Contactors, estdn formados por membranas de fibra hueca permeables a gases e
impermeables a liquidos. De esta manera, se hace fluir por un lado de la membrana una
corriente rica en nitrogeno con pH elevado (para que el amonio se encuentre
principalmente en la forma de NHs, el cual es gaseoso), mientras que por el otro lado de
la membrana se bombea una corriente acida. Por difusion el NH3 gaseoso atravesara la
membrana y llegara a la corriente &cida. En contacto con el &cido el NHs se retiene bajo
la forma salina correspondiente. Esta diferencia de concentracion de NHs entre las dos
corrientes es la que genera la fuerza impulsora. La corriente acida suele ser acido sulfurico
(H2S04), por lo que el nitrogeno queda retenido bajo la forma de sulfato amoénico
(NH4(SO)z2) (Figura 1.27).
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Figura 1.27. Esquema del funcionamiento de un HFMC

A medida que la corriente &cida se va enriqueciendo en sulfato amonico, va teniendo
hacia la neutralidad de pH y con ello reduciendo su capacidad para recuperar el nitrogeno,
ademas que también se van igualando las concentraciones de amoniaco a ambos lados de
la membrana y con ello la fuerza impulsora va perdiendo capacidad. En la corriente rica
en nitrégeno, a medida que se va perdiendo NHs se van liberando protones y con ello se
va reduciendo el pH de esta corriente. Si este proceso no se controla, el pH puede llegar
a ser limitante y provocar que todo el nitrégeno se encuentre bajo la forma de amonio y
no de amoniaco. Por este motivo es necesario realizar un control de este proceso y
mantener siempre el pH por encima de 8.6, ya sea mediante la adicion de reactivos
(Noriega-Hevia et al., 2020) o mediante aireacién (Boehler et al., 2015)

A la hora de seleccionar el tipo de membrana a emplear hay algunos parametros
importantes a considerar, como puede ser el &ngulo de contacto, a mayores angulos de
contacto, menor probabilidad de que una corriente liquida atraviese la membrana
(wetting) o la estabilidad quimica, ya que se trabajara con una corriente acida y otra
basica. De entre los pardmetros de operacién caben destacar algunos, como el pH,
anteriormente explicado, o la velocidad de alimentacién. A mayor velocidad, mayor
turbulencia y por lo tanto mayor transferencia de amonio. Sin embargo, mayores
velocidades generan mayores diferencias de presion en la membrana, las cuales pueden
Ilegan a romper o dafiar la membrana. Por lo que para evitar estas diferencias de presién
se recomienda elevar el caudal de acido a medida que se eleva el caudal de alimento, en
una relacion 1:3 (Noriega Hevia, 2021).

Este tipo de tecnologia permite recuperar el nitrogeno con bajos requisitos de superficie,
es altamente selectivo para el amonio y tiene bajos requisitos energeticos (Darestani et
al., 2017). Debido a esta alta selectividad para el amonio se obtiene un producto de
elevada calidad, ya que se imposibilita el paso a sustancias tales como metales pesados o
compuestos organicos (Licon Bernal et al., 2016). Por otro lado, aunque este sistema
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funciona en un gran rango de concentraciones de amonio, incluso a bajos valores, se
recomienda trabajar con corrientes concentradas para optimizar el uso de reactivo para
elevar el pH. Es decir, en el caso del agua residual urbana se recomienda como tecnologia
de recuperacion tras una etapa previa de concentracion (Sancho et al., 2017).

Como ya se ha mencionado anteriormente, el wetting es un proceso a evitar, ya que
supone que parte de la corriente &cida pasa a la corriente rica en nitrégeno y vicerversa.
Este contacto supone, por un lado, la neutralizacion de la corriente afectada, ya que estara
recibiendo una corriente con un pH opuesto. Por otro lado, esto provoca una reduccion
en la velocidad de transferencia de amoniaco como en la calidad del producto obtenido
(Rezaei et al., 2018). Como cualquier equipo que lleve membranas, también esta expuesto
al ensuciamiento de estas. En este caso, el ensuciamiento puede llegar a comprometer la
hidrofobicidad de la membrana, provocando procesos de wetting. Ademas, provoca una
reduccion en el flujo de amoniaco por la obstruccion de los poros. Aunque el
ensuciamiento puede deberse a la actividad orgéanica, en este tipo de sistemas, debido al
pH elevado de la corriente rica en nitrogeno, suele deberse a la deposicion de sales como
el carbonato célcico (Rezaei et al., 2018).

De entre los trabajos realizados con este tipo de tecnologia, encontramos diferentes
influentes, como purines, lixiviados o sobrenadantes de la digestion anaerobia, todos ellos
caracterizados por presentar elevadas concentraciones de nitrégeno (por encima de 3g/L)
y a un pH bésico por encima de 8.6. En todos se pudieron obtener eficacias de
recuperacion del nitrégeno superiores al 80% Yy en algunos casos hasta del 98.5%
(Wéeger-Baumann & Fuchs, 2012; Amaral et al., 2016; Garcia-Gonzalez & Vanotti,
2015). Esta técnica ya ha sido probada a escala industrial, mostrando de igual manera
unos altos resultados en cuanto a recuperacion de nitrégeno, como Boehler et al. (2015)
quienes trataron un caudal de 28.8m%/d o Richter et al. (2019) quienes lo aplicaron para
tratar el sobrenadante de la digestion anaerobia, con una concentracion de 0.8 g N/L en
un caudal de 360 m3/d. Logrando eficiencias del 96%.

Intercambio catidnico

Los procesos de intercambio cationico permiten retener cationes de interés como el
amonio en sus puntos activos. Para llevar a cabo este procese se requiere de un material
con gran capacidad de adsorcion que permita el reemplazo de los cationes en su
superficie, como zeolitas o resinas cationicas. El amonio retenido en este material después
puede ser liberado mediante una etapa de regeneracion. Si las condiciones de
regeneracion son las adecuadas (caudal y regenerante), es posible liberar el cation
objetivo en un volumen menor al que se empled durante la fase de adsorcion, es decir, se
puede concentrar el cation, a la vez que se separa del resto de compuestos presentes en la
corriente de entrada. Para llevar a cabo el proceso de intercambio cationico se requiere
del estudio de seleccion del material adsorbente en funcion del cation objetivo y el agua
de trabajo, asi como un estudio de los parametros de operacion de la fase de adsorcion y
regeneracion.
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1.2.2.3 Intercambio catiénico

El proceso de intercambio cationico es un proceso que tiene lugar en tres etapas
consecutivas entre la matriz de trabajo y el solido adsorbente (Figura 1.28). En primer
lugar, el cation tiene que lograr pasar de la corriente liquida a la interfaz liquido-sélido.
Después, una vez esta en la interfaz, tiene que desplazarse hasta la superficie del sélido,
una vez alli, se difundira por los poros de las zeolitas hasta encontrar puntos activos
(Alshameri et al., 2014). Los puntos activos son zonas de intercambio de cationes. En el
proceso que estamos explicando principalmente suele haber un intercambio de sodio por
amonio, aunque los cationes implicados dependen tanto del objetivo de aplicacion como
del material. En funcion del material de trabajo y la forma de trabajar, la velocidad de
adsorcion estara limitada (y por lo tanto gobernada) por uno de estos tres procesos. Por
ejemplo, en los ensayos de caracterizacién mediante isotermas, como se trata de medios
agitados con una baja concentracion de material adsorbente, las primeras etapas de
difusion del amonio desde el medio acuoso a la superficie sélida son rapidas y por lo tanto
la velocidad de adsorcidén estard ligada a la estructura del material, ya que su
desplazamiento por los poros sera la etapa limitante (Cheng, Zhu, & Xing, 2019). Cuando
el proceso tiene lugar en una columna de intercambio cationico el caudal de trabajo puede
ayudar a generar esta agitacion (Canellas et al., 2019), aunque también disminuye el
tiempo de contacto (Malovanyy et al., 2013). Un incremento en la concentracion del
amonio en el medio acuoso también acelera esta proceso al provocar un mayor gradiente
de concentracion entre el medio acuoso y la interfaz liquido-sélido. Por lo que
nuevamente es la difusion interna quien estara limitando la velocidad de intercambio.

/"\ ) Zeolita yd y
\\\ P y

. Interfaz y
™ - . e P
\\ liquido-sélido
-

Medio acuoso

Figura 1.28. Representacion de las fases que tienen lugar en el proceso de intercambio cationico. 1: El cation objetivo
supera la interfaz liquido-sdlido. 2. El cation alcanza la superficie del sélido. 3: El cation se difunde por los poros del
material hasta encontrar un punto activo donde intercambiarse
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Materiales adsorbentes

Para el proceso de intercambio de cationico enfocado a la recuperacion del amonio
principalmente se emplean dos materiales adsorbentes, las zeolitas naturales y las resinas
cationicas acidas fuertes.

Las zeolitas naturales presentan la ventaja de que son méas baratas debido a que se
encuentran en la naturaleza. Las zeolitas son minerales aluminosilicatos porosos que
tienen una capacidad de adsorcion moderada comparada con otros materiales. Por
ejemplo, con un agua sintética con 70 mgN-NH4/L, Godifredo et al. (2023) obtuvo una
adsorcion de 9.44 mg N-NH./g con una clinoptilolita y con una entrada de 311 mg N-
NHa4/l y bentonita (Millar et al., 2016) obtuvo 10.40 mg N-NH4/g. Ademas su velocidad
de adsorcion aungue rapida, no es tan elevada como en otros materiales, ya que en los
ensayos de isotermas se necesitan al menos 3 horas para alcanzar el 90% de su capacidad
maxima de adsorcion (Alshameri et al., 2014; Guaya et al., 2015; Yin & Kong, 2014).
Aunque el orden de afinidad por los cationes varie segun el tipo de zeolita de que se trate,
mayoritariamente presentan una gran afinidad por los cationes monovalentes como el
amonio, y después por cationes bivalentes y trivalentes, por ejemplo, el orden de afinidad
de una Clinoptilolita es el siguiente :

Cs* > NHa * >Pb?* > K* > Na* > Ca?* > Mg?* > Ba?* > Cu?* > Zn?*

En oposicidn, las resinas cationicas acidas fuerte presentan un mayor coste de adquisicion
debido a que son compuestos sintéticos. Sin embargo, este motivo les otorga una mayor
capacidad de adsorcion del amonio ya que su estructura se ha optimizado (28.23 mg N-
NHa/g segun Sica et al. (2014) trabajando con Purolite C150H) y una mayor velocidad
de adsorcién, necesitando menos de 20 minutos para alcanzar el 90% de la capacidad
maxima de adsorcion (Al-Sheikh et al., 2021; Godifredo et al., 2023). Aunque es
importante destacar que el orden de afinidad en estos materiales es inverso al de las
zeolitas naturales :

Fe3*>APR">Ph?*>Sr?*>Ca?*>Co?*>Ni?*>Cu?*>Mg?*>Mn?*>Ag*>Cs*>Cd?**>K*~NH;">
Na*>H*>Li*>H*>Hg*

Por este motivo, cuando se trabaja con aguas con baja presencia de otros cationes, como
el calcio o el magnesio que aportan dureza al agua, se prefiere trabajar con resinas, ya que
el mayor coste compensa el incremento en su capacidad de adsorcion. Mientras que
cuando el agua a tratar presenta una elevada dureza, las zeolitas son la opcion mas
recomendada ya que su elevada afinidad por el amonio amortigua la competencia con
otros cationes, mientras que las resinas saturaran sus puntos activos principalmente con
los cationes Ca?* y Mg?* en vez de adsorber el NH4+ (Al-Sheikh et al., 2021). Trabajando
con una resina Gong et al. (2017) solo pudo recuperar menos del 40% del NH4 del agua
residual debido a la interferencia de cationes, mientras que Y. Wang et al. (2006). Solo
reporté una pérdida de eficacia del 10% por las mismas razones, pero empleado una
zeolita natural.
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Interferentes

El efecto de la dureza del agua sobre el proceso de intercambio cationico demuestra la
importancia de determinar la influencia de los posibles interferentes presentes en el agua
de trabajo. Ademas de la dureza del agua, existen otros parametros que pueden provocar
una pérdida en la capacidad de adsorcién. Por un lado, el PO4 a elevadas concentraciones
puede provocar una pérdida notable en la capacidad de adsorcion de hasta el 65% a
elevadas concentraciones de PO4 (Mazloomi & Jalali, 2016), mientras que a bajas
concentraciones el PO4 no muestra ningun efecto (Godifredo et al., 2023). El efecto de
los aniones sobre la capacidad de adsorcion y los mecanismos que intervienen necesitan
ser estudiados con més detalle (H. Huang et al., 2010).

La materia organica también afecta a la capacidad de adsorcion del amonio, ya que a altas
concentraciones se observa una pérdida en la cantidad de amonio retenido, posiblemente
debido a que los protones de la materia organica puedan competir con los puntos activos
del material adsorbente (Yin & Kong, 2014; Guaya et al., 2016). Sin embargo, a bajas
concentraciones se puede esperar el efecto contrario. La materia organica puede ayudar a
reducir la tensién superficial del agua (Lei et al., 2008), favoreciendo la difusion del agua
dentro de los poros de la zeolita e incrementando la cantidad de puntos activos al permitir
que poros mas estrechos sean ahora accesibles (Jorgensen & Weatherley, 2003;
Godifredo et al., 2023).

Por otro lado, el pH del agua de trabajo también tiene una gran influencia en el
rendimiento del material adsorbente. Los procesos de adsorcion presentan un optimo
donde la capacidad de retencion es maxima y fuera de este rango la adsorcion disminuye.
En el caso del amonio, valores basicos favorecen que la forma amoniacal, la cual no tiene
carga positiva y por lo tanto no puede ser intercambiada por otros cationes (Alshameri et
al., 2014). Si por el contrario el medio es demasiado acido, los protones competiran por
los sitios activos con el amonio y por lo tanto se reducird la cantidad de NHz que es
retenida (Moussavi et al., 2011).

Activacion

Para contrarrestar el posible efecto de los interferentes y mejorar la capacidad de
adsorcion con zeolitas, estas pueden activarse. El proceso de activacion consiste en
desplazar los cationes existentes en los puntos activos por cationes por los que el material
tenga menos afinidad que por el amonio, para que después el amonio pueda facilmente
intercambiar el cation retenido. Normalmente este cation suele ser el sodio. Las resinas
se comercializan en su forma sodica pero las zeolitas naturales, sin embargo, pueden
Ilevarse a su forma sodica mediante un pretratamiento. Esta activacidn suele consistir en
poner en contacto la zeolita con una solucién con elevada concentracion de sodio, bajo la
forma de NaCl (Liang & Ni, 2009) o NaOH (Lin et al., 2015), principalmente, aunque
existen otros pretratamientos como la calcinacion térmica (Lei et al., 2008). Exponiendo
la zeolita a una elevada concentracion de sodio se logra que, aunque este cation tenga
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menos afinidad que los cationes retenidos, debido a su elevada concentracion logra
desplazar a los cationes existentes.

Ademas de este cambio en la presencia de cationes con menos afinidad que el NHa,
algunos autores afirman que el NaOH modifica la estructura de la zeolita. Una
concentracion moderada de NaOH genera nuevos meso y microporos que favorecen la
difusion de los iones dentro de la particula (Fu et al., 2020). Sin embargo, cuando la
concentracion de NaOH supera los 3M se obtiene el efecto opuesto, ya que se destruye la
estructura mesoporosa, reduciendo los puntos activos de intercambio y con ello su
capacidad de intercambio (Q. Liu et al., 2018).

Regeneracién

A medida que el amonio va ocupando los puntos activos del material adsorbente, este va
reduciendo su capacidad de retener el amonio que se va introduciendo al sistema. Cuando
la calidad del efluente no cumple con los requisitos de vertido fijados es necesario cesar
el proceso de adsorcion y regenerar el material adsorbente para llevarlo a su estado inicial.
El proceso de regeneracidn consiste en liberar el amonio retenido y ubicar en los puntos
activos cationes facilmente intercambiables. Para que el proceso de intercambio cationico
pueda concentrar el amonio se requiere que el volumen de regenerante empleado sea
menor que el volumen total que se ha empleado hasta el término de la fase de adsorcion.
Se suelen lograr un factor de concentracién entre 8 y 30 veces (Godifredo et al., 2023;
Qin et al., 2023) lo cual demuestra la capacidad de este sistema como etapa de
concentracion.

La regeneracion guarda similitud con la actividad ya que el proceso es el mismo, aunque
este caso se aplica tanto a zeolitas naturales como resinas catidnicas. Se pone en contacto
el material agotado con una solucién a elevada concentracion de NaCl (30- 60 g/L de
NaCl) (W. Zhang et al., 2017; Rahmani et al., 2009) o con NaOH (a 2 -8 g/l de NaOH)
(Thornton et al., 2007; Sancho et al., 2017). La ventaja de emplear NaOH es que ademas
de aportar sodio, se estd modificando el pH de la zeolita, lo cual favorece la liberacion
del amonio (Du et al., 2005). Otros autores emplean sales potasicas (KCI) como Guida et
al. (2021), aunque la eleccion depende del orden de preferencia del material de trabajo.

A pesar de que las tecnologias explicadas presentan unos buenos rendimientos y en los
ultimos afios se ha ido demostrado la viabilidad de estas tecnologias a escala industrial,
en esta tesis hemos empleado el intercambio cationico como mecanismo para la
concentracion de nitrogeno. Esta decisidn se fundamenta en la idoneidad de la calidad del
permeado de ultrafiltracion para ser tratado mediante esta técnica, ya que no presenta
elevadas concentraciones de nitrogeno, esta exentos de sélidos (lo cual implica que no se
registraran pérdidas de rendimiento por obstruccion de los poros) y el contenido en
materia organica cumple los requisitos de vertido, por lo que no es necesario plantear un
tratamiento para reducir la DQO y DBO. Ademas, la corriente concentrada en nitrogeno
obtenida en este proceso se puede integrar en un proceso de contactores de membranas,
debido a su alta concentracion en nitrégeno y elevado pH (si se opta por la regeneracion
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con NaOH). Ademas, el grupo de investigacion tiene experiencia en el estudio de
contactores de membrana, lo cual facilita su futura integracion. De esta manera, se puede
plantear un esquema de tratamiento que permita recuperar el nitrogeno bajo la forma de
sulfato amonico en un esquema que suponga un gran ahorro de requisitos de superficie,
ya que en este caso la planta estaria formada por columnas de filtracion, columnas de
intercambio cationico y columnas de contactores de membrana. Por otro lado, los costes
econdémicos asociados al consumo de sosa para elevar el pH de la corriente rica en
nitrégeno serian eliminado de la ecuacion, ya que este reactivo es necesario para la
regeneracion del material adsorbente y se alcanza valores elevados. Por otro lado, ambos
sistemas han ofrecido elevados porcentajes de eficiencia, por lo que al combinar ambos
se esperan resultados igual de promotores, ya que el intercambio catiénico no supone
ningun inconveniente para los contactores de membrana. En la Figura 1.29 se muestra un
diagrama del esquema de tratamiento propuesto.

. ., Intercambio
Ultrafiltracion Contactor de

cationico
membranas Efluente

A J

Influente H2504 Fertilizante

!

Regenerante «—

Figura 1.29. Esquema de tratamiento propuesto. Las lineas moradas hacen referencia al agua residual antes de
modificar su concentracion de amonio. En azul claro, el efluente con concentraciones de nitrégeno por debajo de los
limites de vertido. En azul oscuro, la corriente concentrada en amonio obtenida tras la regeneracion de la columna.
En verde, las corrientes relacionadas con el regenerante de la columna. En amarillo, las corrientes relativas al acido
y el fertilizante obtenido.
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2. OBJETIVOS DE LA TESISY ESTRUCTURA

La depuracion de aguas residuales esta reorientandose hacia la recuperacion de los
recursos presentes en esta corriente. En este contexto, la filtracion directa del agua
residual presenta una serie de ventajas, como redirigir gran parte de la materia organica a
valorizacion energética o producir un permeado libre de sélidos suspendidos, donde se
encuentrauna fraccion importante de los nutrientes. Sin embargo, la calidad del permeado
obtenido supone un gran reto ya que su tratabilidad mediante los procesos convencionales
de depuracion en la linea de aguas puede verse comprometida.

El objetivo principal de esta tesis es evaluar experimentalmente diferentes alternativas de
tratamiento para el permeado de la ultrafiltracion del agua residual. Para ello se dispuso
de una planta piloto de filtracion alimentada con dos tipos de influentes: agua obtenida a
la salida del proceso de pretratamiento (desbaste y desarenado/desengrasado) y con el
clarificado de la decantacion primaria.

Se comenzaré estudiando la viabilidad del proceso convencional de nitrificacion —
desnitrificacién, ya que este esquema permitiria aprovechar completamente las
infraestructuras de las EDARs existentes. En segundo lugar, se estudiaran las condiciones
de operacién que permiten asegurar la nitrificacion parcial en la linea de aguas, para
complementarlo con un proceso Anammox posterior. Este escenario permite aprovechar
parte de las infraestructuras actuales, aunque requiere de la construccion de nuevos
elementos. Sin embargo, supone un ahorro energético relativo a la aireacion. El dltimo
escenario que se plantea es un proceso de intercambio cationico que permita la
concentracion del amonio para su posterior recuperacion en forma de sulfato aménico
tras un contactor de membranas. En este planteamiento el aprovechamiento de
infraestructuras es menor, pero permite recuperar el nitrégeno y obtener un producto con
valor afadido. Finalmente, se realizara un analisis econémico y ambiental que permita
establecer la viabilidad econdmica de los distintos escenarios y qué mejoras ambientales
aportan al sustituir el proceso convencional de depuracion.

Esta tesis se ha desarrollado dentro del marco de trabajo del proyecto ‘Aplicacion de la
tecnologia de membranas para potenciar la transformacion de las EDAR actuales en
estaciones de recuperacion de recursos Proyecto MEM4REC (Cddigo del proyecto:
CTM2017-86751-C2-1-R), financiado por el Ministerio de economia, industria y
competitividad (MINECO). También esta tesis se ha visto financiada por la ayuda para la
formacion de profesorado universitario (FPU) (codigo de la ayuda: FPU17/00540),
financiada por el Ministerio de Universidades.

En consonancia con el objetivo principal mencionado anteriormente, cada capitulo se ha
centrado en los siguientes aspectos:
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Capitulo 4. Influencia de los parédmetros de operacion de la membrana de
ultrafiltracion en la calidad del permeado

Se ha evaluado la influencia de varios pardmetros de operacion en la filtracion (flujo de
permeado, caudal de gas de agitacion, origen del agua residual y presencia o ausencia de
torta filtrante) sobre la calidad del permeado de la ultrafiltracion del agua residual urbana
real. Se identificaron a los principales pardmetros que condicionan las caracteristicas del
permeado respecto al contenido de materia organica y nutrientes (nitrégeno y fdsforo).
Se determind la calidad del permeado obtenido, la cual condicionard los tratamientos
propuestos para su tratamiento posterior.

Capitulo 5. Estudio de la viabilidad del proceso de nitrificacion — desnitrificacion con
el permeado de ultrafiltracion del agua residual urbana

Se ha comprobado experimentalmente si el proceso convencional de nitrificacion —
desnitrificacion permite alcanzar un efluente de calidad al tratar el permeado de la
ultrafiltracion. Se analizaron diferentes configuraciones de este proceso biolégico, como
la nitrificacion-desnitrificacion simultanea, el tipo de alimentacion (Gnica o escalonada)
entre ciclos de un reactor SBR, el niumero de etapas de alimento incluidas dentro de un
ciclo del reactor y el comportamiento del reactor a diferentes ratios DQO/N (de 2.66 a
7.0 mg DQO/N).

Capitulo 6. Nitrificacion parcial con el permeado de ultrafiltracién del agua residual
urbana

Se ha estudiado en el reactor SBR la viabilidad del proceso de nitrificacion parcial en la
linea principal de aguas tras un proceso de ultrafiltracion. Se ha operado el reactor bajo
diferentes condiciones para probar el efecto de la acumulacion de NH3, y de HNO: y la
limitacion de carbono inorganico sobre las bacterias NOB. Ademas, se han llevado a cabo
varios periodos experimentales manteniendo una baja concentracion de oxigeno, bajos
tiempos de retencion celular y controlando la duracién de la fase aerobia (mediante la
variacion del pH y la velocidad de consumo de oxigeno) para alcanzar una acumulacién
de N-NO2 que permita un tratamiento Anammox posterior de este efluente. Al reactor
SBR se le acoplé un modulo de ultrafiltracion para evitar la pérdida de la biomasa y
mejorar su estabilidad.

Capitulo 7. Modelacion de los procesos biologicos implicados en la nitrificacion
parcial: calibracion y validacion

Los datos experimentales obtenidos en los ensayos de nitrificacion parcial han sido
empleados para calibrar de forma dinamica y validar el modelo BNRM2. Una vez
calibrado el modelo, se ha realizado un analisis de sensibilidad que ha permitido conocer
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el grado de influencia de los parametros de operacion y asi como bajo qué condiciones el
fango puede lograr la acumulacion de N-NO: si es alimentado con el permeado de la
ultrafiltracion.

Capitulo 8. Caracterizacion del material de relleno (adsorbente) de las columnas de
intercambio cationico para la recuperacion del nitrogeno del permeado de
ultrafiltracion del agua residual

Se ha realizado un conjunto de pruebas cinéticas para determinar, entre la zeolitas
naturales y resinas cationicas acidas fuertes, qué material adsorbente es més adecuado
para tratar el permeado de la ultrafiltracion. Tras seleccionar el material, se ha
caracterizado mediante ensayos de isotermas su capacidad maxima de adsorcién de
amonio y el grado de influencia de los posibles interferentes presentes en el permeado
(cationes, materia organica, fosfato) y las condiciones de trabajo (pH del medio y tamafio
de la zeolita). Tanto los ensayos cinéticos como las isotermas han sido ajustados a los
modelos matematicos que mejor describen su comportamiento. También se ha realizado
un barrido de agentes regenerantes y concentracion de empleo, para seleccionar el que
mejor resultados ofrecia.

Capitulo 9. Recuperacion del nitrogeno del permeado de ultrafiltracion mediante
columnas de intercambio cationico

El material seleccionado y caracterizado en el anterior capitulo se ha empleado para llevar
a cabo los ensayos de intercambio catidénico en columnas de adsorcion. Se ha evaluado
como afecta el caudal de trabajo y la concentracion sobre la capacidad de adsorcion en la
columna. De forma analoga se ha evaluado la capacidad de regeneracion, consumo de
regenerante y concentracion de amonio obtenida, segun el caudal de regeneracion y la
concentracion del regenerante. Ademas, mediante el seguimiento y velocidad de
variacion de la conductividad del efluente, se ha estudiado el desarrollo de un posible
controlador de la duracién de la fase de adsorcion y regeneracion de la columna. Para los
ensayos de carga se han empleado tres modelos matematicos que permitan representar el
comportamiento experimental bajo las distintas condiciones estudiadas y obtener
informacidn adicional para su posterior optimizacion.

Capitulo 10. Analisis econdmico de las condiciones de operacion del proceso de
recuperacion de nitrogeno en la forma de sulfato aménico

Los datos obtenidos en el apartado anterior relativos a las condiciones de regeneracion y
los diferentes escenarios alcanzados mediante el modelo de Thomas se han empleado para
realizar un analisis economico de las diferentes condiciones de operacion de la fase de
adsorcion. En base a los resultados del analisis econémico se han seleccionado los
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pardmetros de operacion adecuados que permitan conseguir un efluente de calidad y
recuperar nitrogeno del agua residual al menor coste posible.

Capitulo 11. Evaluacion de las diferentes alternativas de tratamiento propuestas al
esquema convencional

En este capitulo han comparado los tres escenarios propuestos y estudiados
experimentalmente (Ultrafiltracion del agua residual seguida de: proceso convencional
de nitrificacion — desnitrificacion, nitrificacion parcial-Anammox, Intercambio cationico
— Contactor de membranas) respecto a un escenario base o de referencia, en el cual el
agua residual urbana es depurada mediante un tratamiento convencional. Se ha realizado
un balance econdémico de cada alternativa y un breve analisis ambiental, para conocer el
grado de mejora de cada escenario, asi como cuantificar la importancia en el aspecto
econdémico de poder proponer alternativas capaces de aprovechar las infraestructuras
existentes.

Capitulo 12. Discusiones generales

Se ha incluido un resumen de los principales resultados alcanzados durante esta tesis en
cada capitulo y apartado. Ademas, se han planteado posibles estudios a llevar a cabo en
un futuro para continuar y avanzar en el conocimiento de las diferentes alternativas que
se han planteado en esta tesis.

Capitulo 13. Conclusiones

Finalmente, en este capitulo se recogen las principales conclusiones extraidas para los
diferentes temas de estudio de la tesis.
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3. MATERIALES Y METODOS: DESCRIPCION DE LA PLANTA
PILOTO DE ULTRAFILTRACION Y LOS MONTAJES
EXPERIMENTALES

En este apartado se van a describir los materiales y métodos utilizados en los capitulos
experimentales de la tesis. Adicionalmente, la informacion especifica de cada capitulo se
describira con detalle en su correspondiente apartado de materiales y métodos, como las
diversas configuraciones del reactor SBR, los ensayos de caracterizacion de material
adsorbente y el montaje de las columnas de intercambio o los modelos matematicos
empleados para representar los procesos bioldgicos y fisico quimicos estudiados.

3.1 Planta piloto de Ultrafiltracion

La planta de ultrafiltracion estaba situada en la EDAR “Conca del Carraixet”, Alboraya
(Espafa). El agua empleada durante toda la tesis proviene de la ultrafiltracion de agua
residual urbana. Esta planta fue alimentada con agua residual urbana real que llega a esta
depuradora. Se trabajo con dos tipos de influentes, agua obtenida a la salida del
pretratamiento (desbaste y desarenado/desengrasado) y con el efluente de la decantacion
primaria. En ambos casos, el agua fue previamente tamizada con un roto-tamiz de 0.5
mm de luz de paso, para afiadir una proteccion extra a los equipos. La calidad del agua
influente se recoge en la Tabla 3.1

Tabla 3.1. Caracteristicas del agua municipal urbana

Parametro Agua tras pretratamiento Clarificado decantacion
primaria
SST (mg SST/L) 308 + 78 121+ 36
DQO (mg DQO/L) 479 + 87 182 +43
DQOs (mg DQO/L) 80124 73+19
DBOs (mg DQO/L) 22+6 17+6
NT (mg N/L) 483 +12.3 45.1+119
NTs (mg N/L) 40.4+9.8 40.3+8.9
NHz (mg N-NH./L) 28.1+9.1 27.2+8.38
PT (mg P/L) 6.8+2.3 6.0+1.9
PTs (mg P/L) 57421 49+16
PO4 (mg P-PO,/L) 42+1.8 39+1.2
Alk (mg CaCOs/L) 350 £ 120 345+ 116
pH 74106 7.4+0.6
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La planta piloto de Ultrafiltracion estaba equipada con un mddulo comercial de
membrana PULSION® Koch Membrane Systems, con un tamafio de poro de 0.03umy
43.5m?. Tras el roto-tamiz el agua de entrada era homogeneizada en un tanque de 745L.
Se emplearon tres bombas de tornillo helicoidal EcoMoineau™, una para introducir el
agua en el modulo de membranas, otra para mantener continuamente agitado el contenido
del médulo de filtracion y asi evitar la estratificacion de sélidos y la ultima para llevar a
cabo la filtracion y los contralavados. Para evitar el ensuciamiento de la membrana y
extender los periodos de operacion antes de proceder a una limpieza quimica, y por lo
tanto, extender la vida util de la membrana, también se ha empleado una soplante GBH7
Elmo Rietschle que inyectaba aire desde el fondo. El permeado obtenido era recogido en
un tanque CIP (del inglés, Clean in place) de 100L donde despueés se bombeaba a la caseta
de trabajo donde se ubicaba el reactor SBR para los ensayos biolégicos. La planta de
filtracion también contaba con dos tanques de 80L para las limpiezas quimicas con NaOCI
y acido citrico. En estas planta se ha operado con diferentes configuraciones de trabajo;
flujos de permeado de 10 a 15 LMH, diferentes concentraciones de sélidos en el tanque
de membrana (1.0, 2.6, 6.0 y 11.0 g/L) y un caudal de gas de 0.1 m® /m? h. En Sanchis
Perucho (2023) se recoge con mayor detalle el control de esta planta o los parametros de
operacion empleados. En la Figura 3.1 se puede observar una fotografia de esta planta y
en la Figura 3.2 el diagrama de flujo simplificado.

Figura 3.1. Fotografia de la planta piloto de Ultrafiltracion. RT: Roto-tamiz. TH: Tanque de homogeneizacion. BA:
Bomba alimentacion. UF: Modulo de ultrafiltracion. S-UF: Soplante de la Ultrafiltracion. BM: Bomba de mezcla. BF:
Bomba de filtracion. CIP: Tanque de almacenamiento del permeado. LB y LA: Tanques de limpieza basica y &cida,
respectivamente.
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Figura 3.2. Esquema de la planta piloto de Ultrafiltracion.

3.2 Analiticas de seguimiento

Para poder alcanzar el objetivo propuesto en esta tesis, se ha necesitado realizar diferentes
analiticas de seguimiento y control en todos los estudios experimentales. Las principales
analiticas que se han llevado a cabo han sido medidas de Demanda quimica de oxigeno
total y soluble (DQO y DQOs, respectivamente), la demanda biolégica de oxigeno total
y soluble (DBO y DBOs, respectivamente), nitrégeno total (NT), nitrogeno total soluble
(NTs), nitrogeno amoniacal (N-NHs), fésforo total y total soluble (PT y PTs,
respectivamente), cantidad de fosforo en la forma de fosfato (P-PO.), alcalinidad,
turbidez y cationes e iones. Todas las medidas se han realizado siguiendo los
procedimientos fijados en APHA (2005). La fraccion soluble de las corrientes con s6lidos
suspendidos ha sido obtenida mediante la filtracion a vacio con filtros de fibra de vidrio
de 0.45 mm de tamafio de poro (Millipore, Merck). La medida de los nutrientes se ha
realizado con el analizador Smartchem 450 (AMS), excepto el NT y NTs que se midieron
con el kit 14537 de Merck. Para las DQO colorimétricas se ha empleado el
espectrofotometro Spectroquant® Prove 300 (Merck) y para las muestras con una mayor
concentracion de DQO se ha empleado el método de determinacion por reflujo abierto.
Los cationes e iones han sido obtenido a través del cromatdgrafo 919 IC Autosampler
plus (Metrohm). EI modelo del turbidimetro empleado es el Lovibond Water Testing TB
210 IR.
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Para el seguimiento microbiologico de muestras frescas se ha empleado el microscopio
Optico Leica DM 2500 con oculares 10x y objetivos 10x y 40x acoplado con una cdmara
fotografica que ha permitido tomar imagenes del campo visual. En las medidas con
fluorescencia (para las muestras de FISH) también se ha hecho uso de una fuente externa
de haluro metélico de mercurio Kubler CODIX (Leica). Para las medidas de FISH se ha
seguido la metodologia desarrollada por Amann et al. (1990) y se han empleado diferentes
sondas segun el grupo de bacterias que se deseaba analizar:

NSO1225 LNA. Para las bacterias Nitrosomonas (AOB) (Mobarry et al., 1996).
NIT 3. Para identificar las bacterias Nitrobacter (NOB) (Wagner et al., 1996).
Ntspa 662 y Ntspa 712. Para identificar las bacterias Nitrospira (NOB) (Daims et
al., 2001).

EUB 338. Para detectar la mayoria de las bacterias. Mide a las Eubacterias en
general (Daims et al., 1999).
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4. INFLUENCIA DE LOS PARAMETROS DE OPERACION DE
LA MEMBRANA DE ULTRAFILTRACION EN LA CALIDAD
DEL PERMEADO

4.1 Introduccion

Los sistemas de depuracion de agua residual urbana estan tendiendo a la aplicacion de
sistemas de redireccion de carbono que permita valorizar de forma separada la materia
orgénica y los nutrientes presentes en el agua residual (Sancho Lacalle, 2018). Entre las
diferente tecnologias para separar la corriente rica en carbono orgéanico de la corriente
con nutrientes podemos encontrar los procesos de ultrafiltracion del agua residual urbana
(Ravazzini, 2008). Mediante esta tecnologia se genera una corriente donde toda la materia
organica suspendida se ha concentrado y otra corriente, el permeado, donde se puede
encontrar el amonio, el fosfato y parte de la materia organica soluble. Por lo tanto, la
aplicacion de la filtracion altera la calidad de la linea principal de aguas (Xiong et al.,
2019).

La forma de operar de la membrana puede tener algunas implicaciones en la calidad del
permeado, sobre todo en cuanto a degradacién de materia organica, generacion de torta
filtrante o solubilizacion de compuestos organicos (Gong et al., 2015, Lateef et al., 2013
y Mezohegyi et al., 2012).

Debido a que esta tesis se enmarcaba dentro del proyecto MEM4REC (Aplicacion de la
tecnologia de membranas para potenciar la transformacion de las EDAR actuales en
estaciones de recuperacion de recursos), financiado por el Ministerio de Economia y
Competitividad, no solo se ha estado investigando la tratabilidad del permeado, sino que
también ha sido motivo de estudio las condiciones de operacién de la membrana (Sanchis
Perucho, 2023) y la digestion anaerobia del rechazo de la membrana (tesis en progreso).
Dado que las condiciones de trabajo con la membrana iban a ser modificadas durante todo
el periodo experimental de esta tesis, se decidid realizar un estudio previo para conocer
si la calidad del permeado iba a sufrir modificaciones asociadas a la forma de operar la
membrana. Ademas, este estudio inicial ha permitido obtener una buena caracterizacion
del permeado necesaria para poder plantear diferentes alternativas de tratamiento.

4.2 Materiales y métodos
4.2.1 Montaje experimental

Los ensayos preliminares se llevaron a cabo en una planta piloto de filtracion con un
modulo de membranas de ultrafiltracion de fibra hueca de PVDF (PURON® Koch
Membrane Systems (PUR-PSH31), de 0.03 um de tamafio nominal de poro). El agua de
entrada, tanto decantada como sin decantar, es pretratada con un rototamiz de 0.5 mm de
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luz de paso para eliminar elementos que puedan dafiar a las membranas. Las membranas
permanecen agitadas continuamente gracias a una corriente de aireacion desde la parte
inferior del médulo. La descripcion mas detallada de esta planta asi como un esquema de
sus componentes se ha explicado en el capitulo anterior de 03. Materiales y métodos.

4.2.2 Influencia de las variables de filtracion

Los ensayos experimentales se realizaron para conocer la influencia del flujo
transmembrana (en litro por metro cuadrado y hora, LMH), del caudal de aire necesario
para la agitacion de las membranas, de la concentracion de solidos suspendidos en el
tanque de filtracion, del origen del agua (decantada y sin decantar) y el efecto de la torta
filtrante. Para ello, se realizaron tres conjuntos de ensayos formados por 7 experimentos
cada uno. Los tres conjuntos de ensayos se diferencian segln el origen del agua:
decantada o sin decantar y por la concentracion de solidos suspendidos totales de la
matriz; 1g/L y 5 g/L. Para el agua sin decantar solo se trabajo a 1 g/L. El conjunto de 7
experimentos se realizo para los tres tipos de influente (agua decantada concentrada a 1
y 5 ¢ SST/l y agua brutaa 1 g SST/L) en la misma forma de acuerdo a la Tabla 4.1.

Tabla 4.1. Orden de los experimentos realizados, segun el caudal de gas de agitacion de la membrana y flujo de
permeado, para los ensayos con agua decantada y sin decantar

6.9 LMH 12.0 LMH 16.2 LMH
1.25 m3/h El E2 E3
0.5 m3*/h E4 E5 E6*/E6

E6*: Muestra tomada al inicio del ensayo, sin desarrollo de torta filtrante

Las muestras de permeado se tomaron tras una hora de operar bajo las condiciones fijadas.
Para conocer el efecto de la torta generada sobre la membrana se escogio el ensayo 6.
Esto se debe a que bajo las condiciones de trabajo del E6, el mayor flujo transmembrana
junto al menor caudal de aireacion, permiten generar la mayor torta de filtraciéon. Se
comprobd con el grafico de presion transmembrana que la presion indicaba la presencia
de una resistencia en la filtracion. Para evaluar el efecto de la torta filtrante, en el ensayo
6 se tomd ademas una muestra al inicio del ensayo (permeado 6*) cuando todavia no se
habia podido desarrollar la torta. Una vez concluido el ensayo con las condiciones de
estudio, se realizo un contralavado durante 120 segundos a 65 L/h, para eliminar la torta
filtrante y asegurar unas buenas condiciones iniciales antes del siguiente ensayo.
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4.3 Resultados y discusion
4.3.1 Nutrientes

El nitrégeno presentd un comportamiento similar en todos los ensayos debido a su
naturaleza. Tal y como se muestra en las Figuras 4.1, 4.2 y 4.3, el N-NHg4 es el principal
componente del nitrégeno total del agua residual y la fraccion suspendida es minoritaria.
Dado que el amonio tiene un tamafio muy inferior al poro de la membrana, este atraviesa
la membrana en su totalidad y es recogido en el permeado, sin sufrir ningun tipo de
retencion o proceso de concentracion. Es por ello que la concentracion del nitrégeno total
soluble y el amonio en el permeado es igual a la que presenta el influente, tal y como se
concluye de los resultados del ANOVA (Tabla 4.2 y Tablas del material suplementario
S4.1, S4.2), donde no se observa diferencias entre los ensayos, ni por la presencia de torta
filtrante (entre los ensayos E6 y E6%). El valor de F (el cual es un pardmetro que mide el
grado de dispersion de un conjunto de datos en la prueba estadistica ANOVA) respecto a
la fila muestra (2.94 para agua decantada a 1.0g/L) es menor que el valor critico para F
(4.74), es decir, no hay diferencias significativas respecto al flujo del permeado ya que su
dispersion es menor que el valor critico por encima del cual se atribuye que dicha muestra
tiene una alta dispersion asociada a la variables de estudio. Esta conclusion también se
puede obtener observando que el valor de probabilidad es mucho mayor a 0.05 (se realizd
con una confianza del 95%), es decir, se acepta la hipotesis inicial de que los promedios
de los grupos son iguales. En la fila “columna” se puede hacer el mismo analisis y obtener
las mismas conclusiones, pero respecto a la influencia del caudal de gas de agitacion de
la membrana. Por tultimo, con los resultados de la fila “interaccion” se comprueba si
alguno de los grupos difiere, observandose en este caso que ninguno de ellos lo hace. Este
analisis fue valido para los tres ensayos.
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Figura 4.1. Concentracion del amonio, el nitrégeno total y total soluble en los ensayos con agua decantada
concentrada a 1.0 g SST/L
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Figura 4.2. Concentracion del amonio, el nitrégeno total y total soluble medidas en los ensayos con agua decantada
concentrada a 5.0 g SST/L
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Figura 4.3. Concentracion del amonio, el nitrégeno total y total soluble medidas en los ensayos con agua sin decantar
concentrada a 1.0 g SST/L
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Tabla 4.2. Analisis de la varianza para los promedios NH4 para los permeados obtenidos en el ensayo con agua
decantada a 1.0 g/L

Origen de Grados  Promedio -
Suma de - Valor critico
las de de los F Probabilidad

. cuadrados . paraF

variaciones libertad cuadrados
Muestra 2.24 1 2.24 291 0.1 4.74

Columnas 0.045 2 0.02 0.03 0.97 3.89
Interaccion 3.40 2 1.70 2.23 0.15 3.89
Dentro del 9.15 12 0.76

grupo

Total 14.83 17

La reduccion del nitrogeno es tan solo de un 10-20%, el asociado al material particulado.
Es decir, la calidad del permeado respecto al nitrégeno, y al amonio en particular, no
depende de las condiciones de operacién de la membrana sino de la calidad del influente.
Este hecho ya ha sido constatado por maltiples autores, como por ejemplo Ravazzini et
al. (2005) quienes reportaron una retencién de tan solo el 5% mientras que Xiong et al.
(2019) obtuvieron una retencion del 28%, donde a pesar de este porcentaje de reduccion,
el amonio en el permeado es igual al del influente, reteniéndose Unicamente la fraccion
suspendida. En todos los casos, el nitrégeno en el rechazo corresponde a la fraccion
suspendida y todo el amonio medido en la entrada se encuentra en el permeado.

Respecto al fésforo, se deberia esperar un comportamiento analogo al del nitrégeno,
debido a que comparten la misma particularidad respecto a su composicion,
principalmente esta constituido por ortofosfato (P-PO.), una especie soluble que no es
retenida durante la Ultrafiltracion. En la Figura 4.4 relativa al ensayo con agua decantada
a 5.0 g/l se puede observar este comportamiento, donde el fosforo total solo es reducido
en un 30% tras el paso de la filtracion. Esta reduccion se debe Unicamente a la fraccién
organica suspendida del fosforo. Por lo que de forma similar al nitrogeno, en condiciones
normales, se puede afirmar que el fésforo medido en el permeado depende de la calidad
del influente y no de los pardmetros de operacion, tal y como indican los resultados del
ANOVA donde no se reflejan diferencias entre los ensayos (Tabla 4.3). Es por ello que
la capacidad de retencién del fosforo que se puede obtener en literatura es tan variada, ya
que no depende de la forma de operar si no de la naturaleza del influente. Por ejemplo,
podemos encontrar autores que han obtenido una reduccion del 20 % en la concentracion
de fésforo total en el permeado (Ravazzini et al., 2005), mientras que para otros autores,
la filtracion del agua residual permite reducir en un 36% la concentracion de fésforo en
el permeado (van Nieuwenhuijzen et al., 2000). En cuanto a los parametros operacionales,
cabe destacar la aplicacion de un pretratamiento de coagulacion-floculacion. Mediante
este tratamiento se logra precipitar al P-PO4 y por ello la reduccion de P-PO4 durante el
proceso de filtracion puede llegar a valores por encima del 80% (Gong et al., 2018, 2019;
Jinetal., 2016).
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Figura 4.4. Concentracion de fosfato, fésforo total y total soluble medidas en los ensayos con agua decantada
concentrada a 5.0 g SST/L

Tabla 4.3. Analisis de la varianza para los promedios de P-PO4 para los permeados obtenidos en el ensayo con agua
decantada a 5,0 g/L

Origen de Grados  Promedio

las cZ:?rZ::s de de los F Probabilidad Van;rcan:lco
variaciones libertad cuadrados P
Muestra 0.01 1 0.01 0.28 0.61 4.75
Columnas 0.02 2 0.01 0.32 0.73 3.89
Interaccion 0.13 2 0.06 1.70 0.22 3.89
Dentro del 0.45 12 0.04
grupo
Total 0.61 17

Sin embargo, en los ensayos a 1.0 g/l, tanto para agua decantada como agua bruta, se ha
observado otro comportamiento muy diferente. En estos ensayos se ha registrado una gran
reduccion de P-POs en el permeado, alcanzando concentraciones hasta por debajo de 1 g
P-PO./L. Esta reduccion de P-POs se puede asociar en su totalidad a la precipitacion de
fosforo, ya que como se observa, en la calidad del influente no hay una mayor proporcién
de fésforo suspendido que justifique su retencion. En estos ensayos el pH de la matriz se
elevo considerablemente, por encima de 8.5 unidades de pH, posiblemente asociado a un
exceso de aireacion que pudo provocar un arrastre del CO2 y por lo tanto, una basificacién
el medio. Este exceso de aireacion se debio a que tanto el permeado como el concentrado
se recirculaban al tanque de alimentacion para mantener la concentracion de SST en la
matriz de filtracion, por lo tanto, no hubo apenas renovacion del medio y este fue
sometido a un stripping continuo. Este medio basico, asociado a aguas con elevada
alcalinidad y dureza, han podido provocar la precipitacion del P-PQO4, tal y como se
muestra en las Figuras 4.5y 4.6. En el ensayo con agua decantada a 5.0 g SST/L se renovo

132



Capitulo 4. Influencia de los parametros de operacion de la membrana de Ultrafiltracion
en la calidad del permeado

constantemente el medio para eliminar este problema de stripping de CO-; ademas, esta
forma de operar se asemeja a la situacion que tendra después en los ensayos en continuo.

. WPt WPts mP-PO4

mg P/L
D

w

I I I I I ' .
E6 E6*

Dec 1,0 El E2 E3 E4 E5

Figura 4.5. Concentracion del fosfato, fésforo total y total soluble medidas en los ensayos con agua decantada
concentrada a 1.0 g SST/L
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Figura 4.6. Concentracion del fosfato, fésforo total y total soluble medidas en los ensayos con agua sin decantar
concentrada a 1.0 g SST/L

4.3.2 Materia organicay turbidez

Es posible explicar el comportamiento de la materia organica de forma general, ya que de
los tres ensayos se pueden extraer las mismas conclusiones. En primer lugar, cabe
destacar la gran retencion de DQO durante los ensayos (Figuras 4.7 4.8 'y 4.9). En todos
ellos se ha logrado retener mas del 70% de la DQO de entrada, demostrando la gran
capacidad de este sistema como tecnologia de redireccion de carbono, ya que la retencion

133



Capitulo 4. Influencia de los parametros de operacion de la membrana de Ultrafiltracion
en la calidad del permeado

de nutrientes estd muy lejos de estos valores. Los valores de retencion de DQO se
encuentran dentro de los intervalos obtenidos por otros autores, alcanzando una
disminucion de la DQO en el permeado de entre el 66% al 96% (los valores més elevados
corresponden a sistemas con una etapa previa de coagulacion) (Jin et al., 2015,
Abdessemed & Nezzal, 2002 y Gong et al., 2015). Para efectos de la tratabilidad del
permeado, solo interesa conocer la concentracion de DQO en el permeado y el porcentaje
de reduccion tras la filtracion. Sin embargo, seria interesante analizar la corriente
concentrada para asegurar que la materia organica se esta reteniendo y no esta siendo
degradada aerobiamente, ya que en condiciones normales de operacion se puede alcanzar
valores del 12- 25% de mineralizacion (Lateef et al., 2013 y Gong et al., 2019) o incluso
de maés del 50% si no se esté llevando a cabo una estrategia adecuada para limitar la
actividad bioldgica (Rulkens et al., 2005).
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Figura 4.7. Concentracion de DQOt y DQOs en las distintas corrientes del ensayo con agua decantada concentrada
a1.0gSST/L
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Figura 4.8. Concentracién de DQOt y DQOs en los distintos permeados obtenidos al trabajar con agua decantada
concentrada a 5.0 g SST/L
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Figura 4.9. Concentracion de DQOty DQOs en en los distintos permeados obtenidos al trabajar con agua sin decantar
concentrada a 1.0 g SST/L

En base a los datos obtenidos en el ANOVA (Tablas 4.4, S4.3, y S4.4) la reduccion de
DQO (o lo que es lo mismo, la calidad del permeado) no difiere para las distintas
condiciones de operacion, al igual que ocurria con el resto de especies solubles analizadas.
Por otro lado, es importante resaltar que no solo sufre una reduccion de concentracion la
fraccion suspendida, si no que esta reduccion también se observa en la fraccion soluble.
En los ensayos con agua decantada (Figura 4.7 y 4.8) se observa como la DQOs soluble
de la entrada es reducida en un 40% respecto al valor de DQOt del permeado obtenido.
Esto se debe a dos motivos, el primero de ellos se debe a la metodologia empleada para
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la determinacién de la DQOs en el laboratorio. Para obtener este valor se hace pasar la
muestra por un filtro de 0.45um, mientras que los permeados son obtenidos mediante la
filtracion a 0.03 pm. Sin embargo, en base a los estudios de caracterizacion de la materia
orgénica realizados por J. V. Hunter and H. Heukelekian (1965) y van Nieuwenhuijzen
etal. (2004) sélo entre el 6y el 14 % de la materia organica tiene un tamafio comprendido
entre 1-0.001um y sin embargo la reduccion observada es mayor. Por lo que esta
diferencia se puede entender analizando las muestras de permeado 6 y 6*, es decir, cony
sin torta filtrante. Como se puede apreciar en los ensayos con agua decantada (Figuras
4.7y 4.8), en las muestras donde la torta filtrante todavia no se ha desarrollado la DQO
medida es similar a la DQOs del influente, mientras que, tras el desarrollo de la torta, la
DQO del permeado se ve reducida. Es decir, la torta filtrante estd ejerciendo de filtro
adicional para la retencion de la materia organica, debido a su naturaleza.

Tabla 4.4. Analisis de la varianza para los promedios DQO para los permeados obtenidos en el ensayo con agua
decantada a 1.0 g/L

Origen de Grados Promedio

las Suma de de de los F Probabilidad Valor critico

. cuadrados . para F

variaciones libertad cuadrados
Muestra 48.35 1 48.35 1.21 0.29 4.75

Columnas 15.25 2 7.63 0.19 0.83 3.89
Interaccion 18.69 2 9.35 0.23 0.79 3.89
Dentrodel ) ¢ o3 12 39.90

grupo

Total 561.13 17

Para confirmar esta informacién se realizd6 un ANOVA a los resultados obtenidos para
los permeados (Tablas 4.5, S4.5, y S4.6). En los ANOVAs con agua decantada el valor
de F y el valor de probabilidad indican claramente que hay diferencias significativas
respecto al promedio de los dos grupos estudiados; permeado con y sin torta filtrante. Sin
embargo, en el ensayo con agua bruta se extrae la conclusion opuesta, no hay diferencias
entre las medias de los dos grupos. En el ensayo con agua bruta el efecto de la ausencia
de torta filtrante no se pudo observar, posiblemente debido a que este influente presenta
un tamafio de particula promedio mas elevado que el agua decantada y por lo tanto la
generacion de una torta filtrante efectiva es practicamente instantanea (Figura 4.9). Del
analisis del ANOVA se desprende que no hay variacion significativa asociada a los
parametros de operacion de los ensayos, pero si que hay un cambio significativo debido
al efecto de la torta filtrante.
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Tabla 4.5.Analisis de la varianza para los promedios DQO en permeaos con y sin torta filtrante par el ensayo con
agua decantada a 1.0 g/L

Origen de Grados  Promedio -
Suma de - Valor critico
las cuadrados de de los F Probabilidad ara F
variaciones libertad cuadrados P
Entre 3266.67 1 3266.67 115.98 0.00 7.71

grupos
Dentrode ), 47 4 28.17
los grupos

Total 3379.33 5

Teniendo en cuenta el total de 18 permeados analizados (excluyendo de este calculo los
permeados sin torta de filtracion), se obtiene que el permeado del proceso de
ultrafiltracion de agua residual presenta un ratio de 2.66 + 0.21 mg DQO/mg N. Como se
puede ver en la Tabla 4.6, el ratio obtenido en este estudio corresponden al ratio que han
determinado otros autores sin emplear un proceso de coagulacion/adsorcién previo. Cabe
destacar que la variabilidad de los datos encontrados en bibliografia también esta sujeta
a las caracteristicas del agua residual de entrada.

Tabla 4.6. Ratios DQO/N obtenidos en permeados del agua residual urbana

Tabla 4.6. Ratios DQO/N obtenidos en permeados del agua residual urbana

DQO N-NH,4 DQO/N Coagulacion/

(mgDQO/L) (mgN-NHi/L) (mgDQO/mgN-NH:)  Adsorcién Referencia

90.7+11.4  34.8%5.0 2.66 +0.21 No Esta tesis
78.0 30.3 2.57 No (Ravazzini et al., 2005)
138 39.4 3.50 No (Ravazzini et al., 2005)
86.0 25.2 3.41 No (Rulkens et al., 2005)
210 60.0 3.50 No (Va”g'irj’v;(;‘ohou)”ze”
113 33.6 3.36 No (Xiong et al., 2019)
39.7 21.4 1.86 Si (Jin et al., 2016)
19.0 16.5 1.15 Si (Gong et al., 2017)
32.7 23.4 1.40 i (Gong et al, 2018,

2019)
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Como este sistema permite generar un permeado exento de sélidos, no es de extrafiar que
el efluente obtenido presenta una turbidez por debajo de 1 NTU. Las Figuras 4.10y 4.11,
muestran el color de la muestra de agua decantada concentrada a 5.0 g/l y agua sin
decantar concentrada a 1.0 g/l, respectivamente, y la calidad Optica de los respectivos
permeados.

Figura 4.10.Agua decantada a 5.0 g/l y permeado obtenido tras el proceso de ultrafiltracion

i
"]]Ii_l IIH
i

Figura 4.11.Agua sin decantar a 1.0 g/l y permeado obtenido tras el proceso de ultrafiltracion

4.5 Conclusiones

De este conjunto de ensayos se deduce que las condiciones de operacion con las que se
trabajo en la planta de ultrafiltracion no afectaron a la calidad del permeado obtenido.
Este hecho es importante dado que la planta piloto de ultrafiltracion estuvo siendo
sometida a diferentes condiciones de trabajo con el fin de obtener la configuracion 6ptima
a largo plazo. Es decir, la investigacion realizada en la planta de ultrafiltracion no afectd
a la presente tesis.

El permeado solamente se verd afectado por la calidad del influente al proceso de
filtracion. Al tratarse de un agua residual urbana real con carga de agua industrial, las
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alternativas de tratamiento propuestas también se veran afectadas por esta variabilidad,
lo cual permite conocer el grado de funcionamiento de las propuestas bajo diferentes
escenarios, como fluctuaciones estacionales (debido al descenso de la actividad
productiva durante el verano y la llegada del turismo) o variaciones de menor escala
temporal (como la variacion diaria de la carga contaminante, las variaciones semanales
por el cese de actividad industrial en los dias de descanso o los periodos de lluvia, en
especial de gota fria).

La torta filtrante generada tiene un efecto sobre la reduccion de DQO, permitiendo que
se retenga una fraccion de la DQOs (40 %). De esta manera, la cantidad de DQO que se
retiene y es enviada a digestion anaerobia llega a ser de mas del 70% de la DQOt de la
entrada. Debido a que el margen de retencidn de nutrientes es bastante inferior (menos
del 20% para el nitrégeno y del 33% para el fésforo) se puede afirmar que la ultrafiltracion
es un buen sistema de redireccion de carbono, con la particularidad de que se genera una
corriente completamente exenta de sélidos suspendidos.

De esta desigual retencion de DQO y N-NH4 se obtiene que el ratio DQO/N pasa de ser
del orden de 6.7 gDQO/gN en el influente a 2.66 gDQO/gN en el permeado. Este cambio
en la calidad del agua respecto a un sistema convencional de decantacion genera la
necesidad de plantear nuevas alternativas de tratamiento capaces de aprovechar las
ventajas de la filtracion; un permeado que cumple los requisitos de vertido respecto a la
DQO y ausencia de sélidos suspendidos totales. Por ello, se propone un estudio inicial
del proceso de desnitrificacion-nitrificacion, con el fin de conocer cuéal su méxima
capacidad de tratamiento. Tras estudiar esta alternativa se probara la eficacia de un
proceso de nitrificacion parcial + proceso Anammox, ya que este sistema no necesita de
la presencia de materia organica para la eliminacion de nitrégeno. Paralelamente se
estudiara otra via enfocada a la recuperacion del nitrégeno: intercambio cationico seguido
de un contactor de membranas. Estas tecnologias funcionan mejor en ausencia de sélidos
suspendidos (requisito que cumple el permeado) y Unicamente se centran en la
recuperacion del N-NHa, lo cual no es un problema ya que la DQO cumple los requisitos
de vertido y el N-NHa es practicamente el 100% de todo el nitrdgeno del permeado.
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4.7 Material suplementario

Tabla S 4.1. Andlisis de la varianza para los promedios de NHa4 para los permeados obtenidos en el ensayo con agua
decantada a 5.0 g/L

Origen de Grados  Promedio -
Suma de - Valor critico
las cuadrados de de los F Probabilidad ara F
variaciones libertad cuadrados P
Muestra 1.39 1 1.39 0.18 0.68 4,75
Columnas 17.44 2 8.72 1.11 0.36 3.89
Interaccion 12.11 2 6.06 0.77 0.48 3.89
Dentro del 94.00 12 7.83
grupo
Total 124.94 17

Tabla S 4.2.Andlisis de la varianza para los promedios de NH4 para los permeados obtenidos en el ensayo con agua
sin decantar a 1.0 g/L

Origen de Grados  Promedio

las ci:?:;:; de de los F Probabilidad Van;rcan:lco
variaciones libertad cuadrados P
Muestra 0.29 1 0.29 0.04 0.84 475
Columnas 6.35 2 3.18 0.47 0.63 3.89
Interaccion 5.22 2 2.61 0.39 0.69 3.89
Dentro del 80.54 12 6.71
grupo
Total 92.41 17

Tabla S 4.3. Anélisis de la varianza para los promedios DQO para los permeados obtenidos en el ensayo con agua
decantada a 5.0 g/L

Origen de Grados Promedio -
Suma de . Valor critico
las cuadrados de de los F Probabilidad ara F
variaciones libertad cuadrados P
Muestra 72.00 1 72.00 0.60 0.45 4.75
Columnas 364.33 2 182.17 1.51 0.26 3.89
Interaccion 72.33 2 36.17 0.30 0.75 3.89
Dentrodel /¢ 33 12 120.44
grupo
Total 1954.00 17
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Tabla S 4.4. Andlisis de la varianza para los promedios DQO para los permeados obtenidos en el ensayo con agua sin
decantar a 1.0 g/L

Origen de Grados  Promedio -
Suma de - Valor critico
las cuadrados de de los F Probabilidad ara F
variaciones libertad cuadrados P
Muestra 50.00 1 50.00 2.28 0.16 4.75
Columnas 38.78 2 19.39 0.88 0.44 3.89
Interaccion 19.00 2 9.50 0.43 0.66 3.89
Dentrodel - 33 12 21.94
grupo
Total 371.11 17

Tabla S 4.5. Andlisis de la varianza para los promedios DQO en permeaos con y sin torta filtrante par el ensayo con
agua decantada a 5.0 g/L

Origen de Grados  Promedio -
Suma de - Valor critico
las cuadrados de de los F Probabilidad ara F
variaciones libertad cuadrados P
Entre
1980.17 1 1980.17 17.97 0.01 7.71
grupos
Dentrode /167 4 110.17
los grupos
Total 2420.83 5

Tabla S 4.6. Analisis de la varianza para los promedios DQO en permeaos con y sin torta filtrante par el ensayo con
agua sin decantar a 1.0 g/L

Origen de Grados  Promedio -
Suma de . Valor critico
las cuadrados de de los F Probabilidad ara F

variaciones libertad cuadrados P

Entre 60.17 1 60.17 3.22 0.15 7.71

grupos
Dentro de 74.67 4 18.67
los grupos

Total 134.83 5
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5. ESTUDIO DE LA VIABILIDAD DEL PROCESO DE
NITRIFICACION - DESNITRIFICACION CON EL
PERMEADO DE ULTRAFILTRACION DEL AGUA
RESIDUAL URBANA

5.1 Introduccidn

El permeado de la ultrafiltracion del agua residual presenta una reduccion en la
concentracion de DQO respecto al valor a la entrada al proceso de filtracion, pero el
amonio mantiene su concentracion. Esto provoca que la ratio DQO/N se vea alterada
respecto a los valores convencionales en la linea principal de aguas. El proceso de
nitrificacion /desnitrificacion demanda una ratio de al menos 4.34 mg DQO/mg N
(Carrera et al., 2004). Con el fin de poder aprovechar al maximo las infraestructuras
presentes en las EDARs actuales, se ha querido estudiar la viabilidad del proceso
convencional de nitrificacion / desnitrificacion para eliminar el nitrogeno presente en el
permeado trabajando con el permeado del proceso de ultrafiltracién con una ratio de 2.66
mg DQO/mg N. Se han estudiado diferentes configuraciones en el reactor con el fin de
obtener aquella que pueda ofrecer una adecuada calidad del efluente.

5.2 Materiales y métodos
5.2.1 Montaje a escala laboratorio

Para los ensayos de nitrificacion/desnitrificacion se ha empleado un reactor bioldgico de
tipo SBR (de las siglas en inglés Sequencing Batch Reactor) de hasta 14 L de volumen
util. La agitacion del reactor fue mecéanica y se emple6 una sonda de oxigeno CellOx®
325 en un oximetro Oxi 3310 de WTW vy una sonda de pH Consort SP10T en un Consort
C3051. El influente empleado en todos los ensayos fue el permeado del proceso de
ultrafiltracion del agua residual. Mediante una soplante externa se mantuvo la
concentracion de oxigeno dentro de las consignas establecidas para cada ensayo. Un
sistema de control programado en un ordenador sirvié para automatizar el proceso por
completo y permitir el registro del oxigeno y del pH del reactor. Se emple6 acido acético
tamponado como fuente de carbono externa en los ensayos que lo requeria. El correcto
suministro de esta materia organica se garantizé mediante la evolucion del peso del
recipiente que contenia el acido acético. Este recipiente se encontraba cerrado con un
filtro, para evitar la contaminacion debido al ambiente de trabajo. Para asegurar que el
acético no se degradaba en el recipiente por la accion bacteriana de una posible
contaminacion, se vaciaba y lavaba con elevada frecuencia. De forma general, los ciclos
de trabajo estaban conformados por una etapa de alimentacion, una fase anoxica, una fase
aerobia, sedimentacion y vaciado por gravedad. En la Figura 5.1 y 5.2 se muestra un
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esquema del montaje, resaltando en linea discontinua el modulo opcional del suministro
de &cido acético y una fotografia del montaje inicial.

________ |
|
| oD pH
|
|

PC

— Efluente
EV-V

PermeadoUF —————» — o

Figura 5.1. Diagrama de los montajes empleados para los ensayos de desnitrificacion sin acético y con acético (donde
se incluyen los elementos en el recuadro rojo). TR: Tanque de regulacion. B-A y EV-A: Bomba y electrovélvula de
alimentacion. S-E: Soplante externa. SBR: Reactor SBR. OD y pH: sondas de registro. EV-V: Electrovalvula de
vaciado. Tac: Tanque de acético sobre balanza. B-Ac: Bomba dosificadora de acético.

Figura 5.2.Fotografia del montaje inicial.

5.2.2 Desnitrificacion simultanea

En primer lugar, se probé a estudiar el proceso de nitrificacion-desnitrificacion
simultanea (NDS). Para ello, se establecié que toda la fase de reaccion fuese aerobia y
ademas, se fijo una consigna de oxigeno baja. La baja concentracion de oxigeno se
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establecid para fomentar la via de la desnitrificacion de la materia orgénica, dado que las
bacterias heterdtrofas prefieren consumir la materia organica mediante el oxigeno, ya que
es una via més eficaz. Se establecio un volumen de intercambio del 43% del volumen del
reactor, es decir, se intercambiaron 7 L por ciclo, trabajando con un volumen de 13 L.
Debido a que el permeado de la Ultrafiltracion no presenta sélidos suspendidos, se pudo
trabajar con TRC elevados. EI TRH se fijo en 11.3 horas. Un resumen de las condiciones
de trabajo se muestra en la Tabla 5.1

Tabla 5.1. Parametros de operacion del reactor en NDS

%\Volumen 43
intercambiado
TRC (d) 20
TRH (h) 11
Dias de ensayo 22
OD (mg O2/L) 0.15-0.5
Temperatura (°C) 22-26

5.2.3 Desnitrificacion convencional

Para el estudio del proceso convencional de nitrificacion- desnitrificacién se mantuvieron
inicialmente los mismos parametros de operacion que en el proceso de desnitrificacion
simultanea (TRC, TRH y OD), para poder conocer el grado de mejora en el
aprovechamiento de la materia organica de un sistema respecto a otro. La fase de reaccion
se modificd y se dividio en una fase andxica con una duracion del 25% de la duracién de
un ciclo y el resto la fase aerobia. Este ensayo sera referido como E-ND (nitrificacién -
desnitrificacion)

Tras este primer ensayo se afiadié una fuente de carbono organica externa, con el fin de
asegurar sustrato suficiente para las bacterias desnitrificantes y comprobar que su baja
actividad era una limitacién por sustrato y no por las condiciones de trabajo o por la
naturaleza del influente (E-ND-Ac). Para ello, se incorpor6 al control un sistema para
dosificar acido acético en cantidades estequiométricas en base a las ultimas medidas
obtenidas para el N-NHz y la DQO del permeado. De esta manera, se buscaba suministrar
la cantidad de materia organica restante necesaria para que todo el N-NOz generado,
debido a la oxidacion del N-NH4, fuese consumido. Para el balance de materia organica
necesaria se aplicd la relacion teérica de 3.7g DQO/g N, el cual es calculado para el
acetico, pero por simplificaciones se asumié también para la matriz organica presente en
el permeado. Para descartar que el problema de la baja desnitrificacion estuviera asociado
a los parametros de operacion, estos se mantuvieron constantes.
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Por Gltimo, se realizaron una serie de ensayos para determinar la importancia de la forma
de alimentar el permeado en un reactor SBR. Para ello, se redujo inicialmente el volumen
intercambiado del 43% al 23%, es decir, 3L de alimento sobre un total de 13 L de volumen
de trabajo (E-ND-Vo0). Debido a modificaciones realizadas por el numero de ciclos
diarios, el TRH fue de 13.0 horas. La eleccién de este cambio de porcentaje de volumen
intercambiado se hizo en base a los resultados obtenidos por simulacion en Matlab.

Despueés se modificd la forma de alimentar el reactor. Mientras que hasta este punto la
alimentacion se realizaba una vez por ciclo, se decidi6 trabajar con una alimentacion
escalonada. Se alimento el reactor tres veces por ciclo (E-ND-3E). Estas alimentaciones
fueron seguidas por la fase de reaccion, y al término de la tercera alimentacién y fase de
reaccion, se procedia a la sedimentacion y vaciado. Antes de llevar a cabo
experimentalmente esta idea, se comprobd su correcto funcionamiento en Matlab. Tanto
el TRC como el OD se mantuvieron, pero el TRH en este caso se logré reducira 11h y el
porcentaje de alimento fue de 9%, 8 %y 7% en cada etapa de alimentacion.

5.2.4 Microbiologia

Para la visualizacion de las muestras microbioldgicas en fresco se emple6 un microscopio
Optico de la marca Leica con oculares 10 X y objetivos 10x y 40x lo cual permitid observar
las muestras ampliadas 200 y 400 veces, segun la combinacién. Los protozoos han sido
identificados al nivel de género o especie, segun los conocimientos adquiridos y la
capacidad para la identificacion de los organismos empleando las guias Rodriguez et al.
(2008) y EGEVASA (1998). Los metazoos unicamente han sido distinguidos al nivel de
género, ya que la informacién que ofrecen como bioindicadores suele ser registrada a este
nivel.

Periodicamente se fueron observando muestras del reactor para conocer la estructura del
floculo e identificar a los principales protozoos y metazoos predominantes o particulares
de cada ensayo. Se ha llevado la siguiente distincién:

e Amebas con y sin teca.

e Flagelados de gran tamafio o pequefio tamafio, marcando el umbral en los 20pum.
¢ Ciliados hipotricos

e Ciliados Filofaringeos

e Ciliados suctores

e Escuticociliados

e Ciliados pétricos

e Haptoridos

e Metazoos
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5.3 Resultados y discusién
5.3.1 Desnitrificacion simultanea

Durante este ensayo se observo una desnitrificacion inferior al 10% del nitrégeno total
presente al inicio de la fase aerobia (Figura 5.3). La maxima reduccién de concentracion
de nitrégeno en un ciclo fue de 4.1 mg N/L. El efluente vertido bajo este sistema no
cumple los limites de descarga de la Directiva 91/271/CEE respecto a zonas sensibles, ya
que no se alcanzan los requisitos de porcentaje de eliminacion y tampoco se cumple con
la concentracién de nitrégeno méaxima permitida (15 y 10 mg N/L segun la zona donde
se vierta). Como se muestra en la Figura 5.4, el nitrégeno principalmente es cambiado de
forma, de N-NH4 a N-NOz mediante la oxidacion de las bacterias nitrificantes, pero
apenas es consumido en el proceso de desnitrificacion.

60 100%
50 ° e o 80%
[ ]
40
< e b4 60%
z
oo 30
£ 40%
20
10 20%
0 0%
21-mar 26-mar 31-mar 05-abr 10-abr 15-abr 20-abr
@ Nts inicio Nts efluente %Desnitrificado

Figura 5.3. Evolucion del nitrégeno total a la entrada y salida del reactor y el porcentaje de nitrégeno eliminado en
el ensayo de Nitrificacion — Desnitrificacion simultanea
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Figura 5.4. Evolucion de las formas del nitrogeno y el pH durante un ciclo tipico en el ensayo de Nitrificacion —
Desnitrificacion simultanea

Del balance de materia a la fase de reaccion se desprende que la materia organica esta
siendo consumida principalmente por la via aerobia (Tabla 5.2). Considerando la cantidad
de materia organica en el alimento y la cantidad de materia organica inerte (Si), se puede
conocer cual es la DQO disponible para las bacterias heterétrofas para su crecimiento. Se
considera que toda la materia organica disponible es consumida durante la fase de
reaccion. Por otro lado, también se conoce la reduccidén de nitrégeno total soluble durante
los ciclos de estudio. Por lo que, calculada la concentracién de DQO consumible al inicio
del ciclo y la reduccion en la concentracion de nitrégeno, se puede obtener la cantidad de
materia organica que se ha empleado para eliminar un gramo de nitrégeno. Los datos
muestran que la relacion de consumo DQO/N fue de 7.7-8.7. Este valor es muy superior
al valor tedrico propuesto por Carrera et al. (2004) de 4.34 , indicando que gran parte de
la materia orgénica esta siendo consumida por la via aerobia, llegando a consumirte hasta
el 50% por la oxidacion aerobia de la materia organica, a pesar de que el oxigeno se logro
mantener en concentraciones bajas (Figura 5.5). Si la toda la materia organica consumida
se hubiera empleado en la desnitrificacién, el 28 de marzo se hubiera logrado una
reduccidén de nitrégeno total de 3.2 mg /L, pero los datos experimentales solo muestran
una eliminacién de 1.6 mg/L, es decir, aproximadamente la mitad de la materia organica
no se ha consumido mediante la desnitrificacion.
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Tabla 5.2. Balance de DQO y N al reactor biolégico en el ensayo de Nitrificacion Desnitrificacion simultanea

Fecha de la muestra 28-mar 09-abr
DQO alimento (mg DQO/L) 78.2 113.1
Volumen de alimento (L) 7 7

Volumen del reactor (L) 14 14
Si alimento (mg DQO/L) 50 50
DQO consumida en el ciclo (mg DQO) 196 442
Nts ini (mg N/L) 35.0 44.8
Nts fin (mg N/L) 33.4 40.7
Nts consumido en el ciclo (mg N) 22.4 57.4
Consumo mg DQO/mg N 8.7 1.7

1:12 2:24 3:36 4:48 6:00 7:12 8:24

Figura 5.5. Registro del OD durante un ciclo tipico del ensayo de Nitrificacion — Desnitrificacion simultanea

Aunque la configuracién de nitrificacion — desnitrificacion simultanea ha sido definida
por algunos autores como un sistema que demanda entre un 20-40% menos de carbono y
reduce hasta en un 30% el fango producido, (Sun et al., 2010 y Seifi & Fazaelipoor, 2012),
nuestros resultados indican lo opuesto, ya que se ha registrado una elevada demanda de
materia organica para poder desnitrificar, tal y como también sefialan J. Guo et al. (2013).
Estos autores llevaron a cabo un estudio de NDS a diferentes ratios, desde 2.5 a 12.0 mg
DQO/mg N en el alimento y a una baja concentracién de oxigeno (menor de 1.0 mg O2/L).
Sus resultados indican que solo para ratios por encima de 8.0 se pueden lograr buenos
resultados, ya que aportes menores de materia organica desestabilizan el proceso. Otros
autores mas recientes aconsejan un ratio DQO/N mas cercano a 4.2 para evitar la
desestabilizacion de las AOB pero asegurar el sustrato organico para las desnitrificantes
(lannacone et al., 2019).
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El bajo rendimiento de eliminacion de nuestro reactor, de menos del 10%, puede deberse
a dos motivos. Por un lado, la reduccion del nitrogeno desde la forma N-NOz demanda
mayor cantidad de materia organica que desde la forma N-NO>. En este sentido, Zheng
et al. (2010) empleando una configuracion similar a la estudiada en esta tesis, con una
concentracion de OD de 0.6 mg O2/L y un influente con un ratio DQO/N de 2 mg
DQO/mg N, destacan que en la NDS llevada a cabo desde N-NOs el porcentaje de
eliminacién del nitrogeno total era del 7%, mientras que cuando se lograba parar la
oxidacion a N-NO: el porcentaje ascendia al 50-60%. Chai et al. (2019) logré también un
porcentaje elevado de NDS trabajando con un agua con ratio de 3.8 mg DQO/mg N pero
desnitrificando desde N-NO:..

El otro factor que podia estar afectando es la difusion del oxigeno a través del floculo.
Aunque en nuestro caso la consigna de oxigeno era baja, de 0.15-0.5 mg O2/L, es posible
que los fléculos no tuvieran un tamafio suficiente para asegurar una zona amplia andxica
donde el oxigeno no llegase a penetrar y las bacterias desnitrificantes pudieran reducir el
N-NOs a N2. La importancia de esta zona andxica en relacion con el tamafio del fléculo
se apoya en los resultados de J. Guo et al. (2009), quienes trabajaron con dos reactores
idénticos, uno con limitacion de oxigeno y otro sin ella. En el reactor donde el oxigeno
no estaba en condiciones limitantes, observaron floculos mas pequefios y una eficiencia
del proceso de NDS del 7.7%, mientras que cuando habia limitacion de oxigeno la
eficiencia ascendid al 45%. Por lo que para llevar a cabo de una forma éptima este
proceso, se recomienda que se empleen fangos que aseguren estas dos zonas (aerobia —
anoxica) bien diferenciadas como los reactores biofilm (Chai et al., 2019 y lannacone et
al., 2019), o los fangos granulares (Sun et al., 2010).

Respecto al apartado microbiolégico, se observo que el fango empleado como siembra
presentaba una alta proporcion de bacterias filamentosas y los floculos eran dispersos
(Figura 5.6), pudiéndose apreciar una capa de espuma durante las etapas de
sedimentacion. Gracias a que el proceso de vaciado se hacia por gravedad y a las
condiciones de operacion del reactor, en menos de 7 dias de operacion se pudo obtener
un fango con mejores caracteristicas estructurales; una adecuada cantidad de bacterias
filamentosas que ayuden a la formacion del floculo sin llegar a comprometer su
sedimentabilidad (Figura 5.6). Ademas, el fléculo se muestra mas compacto y se llega a
apreciar un color marrén intenso en el nucleo, resultado de la mineralizacion debido al
alto TRC de trabajo.
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Figura 5.6. Observacion en fresco a 400X aumentos de el fango de la siembra (a), donde se puede apreciar la elevada
concentracion de bacterias filamentosas y fango tras 7 dias de operacién (b), donde las filamentosas se han reducido
en proporcion y parte del fango se ha mineralizado

Estos resultados indican que esta estrategia no es factible para tratar el permeado del
proceso de ultrafiltracion, ya que es una corriente con un bajo ratio de DQO/N (2.66 mg
DQO/mg N) y por lo tanto no es viable emplear un tratamiento biolégico que demanda
una ratio de 7.7 o superior. El siguiente paso en este estudio de alternativas bioldgicas
pasa por un proceso menos demandante de la materia organica, el proceso de
desnitrificacion- nitrificacion convencional, donde existe una etapa puramente anoxica,
en ausencia completa de oxigeno.

5.3.2 Desnitrificacion convencional

En el proceso convencional de nitrificacién/desnitrificacion (E-ND) no se logré alcanzar
un buen porcentaje de reduccion de nitrdgeno total en el efluente, llegando a alcanzar
unicamente un 30% en el mejor de los casos (Figura 5.7). Al igual que en el escenario de
desnitrificacion simultanea, estos resultados se encuentran lejos de alcanzar los limites
legales para zonas sensibles, ya que como se muestra en la Figura 5.8, apenas hay
reduccion de NOx durante la fase anoxica y a diferencia del proceso de desnitrificacion
simultanea, gran parte del nitrdgeno queda bajo la forma de N-NH4 con este TRH de
trabajo.
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Figura 5.7. Evolucion de las formas del nitrégeno y el pH durante un ciclo tipico en el E-ND
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Figura 5.8. Evolucidn de las formas del nitrogeno y el pH durante un ciclo tipico en E-ND

Realizando nuevamente un balance de materia a un ciclo de trabajo, se pudo conocer que
esta forma de trabajar permite aprovechar mejor la materia organica del permeado para
Ilevar a cabo la desnitrificacién. De los resultados calculados se obtiene que la ratio de
consumo DQO/N se ha reducido a 4.7 mg DQO/mg N (Tabla 5.3). Este valor se acerca
mucho mas al ratio tedrico propuesto por Carrera et al. (2004) de 4.34. La diferencia
respecto al valor teorico se debe a que es posible que parte del oxigeno del final de la fase
aerobia llegue a la fase andxica. Considerando que la concentracion de DQOs medida al
final de la fase de reaccion puede asimilarse a la fraccion soluble inerte, se desprende que
el permeado presenta valores de 45 mg DQO/L de Si. Es decir, hay que considerar que
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hasta el 33% de la DQO total medida en el permeado no podré ser aprovechado por las
bacterias heterétrofas y por lo tanto, no podré servir de sustrato en la desnitrificacion.

Tabla 5.3. Seguimiento a los parametros de control en un ciclo del ensayo del proceso de nitrificacion/desnitrificacion
convencional

Inicio fase Final Final
reaccion anoxico aerobio
N-NH4
(mg N-NHa4/L) 26.1 26.1 16.8
N-NOx
(mg N-NOx/L) 10.5 3.9 13.1
Nts
(mg N-N/L) 36.6 30.0 29.9
DQOs
4
(mg DQOIL) 86 55 6
Volumen reactor 14
DQO consumida fase andxica 434
(mg DQO)
Nts consumido fase andxica 92.4
(mg N)
Consumo mg DQO/mg N en fase 47
anoxica '

Los protozoos y rotiferos observados al microscopio estan en consonancia con los
parametros de operacion fijados en el reactor. Debido al alto TRC de trabajo, de 20 dias,
se pudo observar una gran variedad de organismos, desde rotiferos hasta pequefios
flagelados. EI fango se encontré también bien estructurado, con pocas filamentosas y
bastante mineralizado, debido al alto TRC y las bajas consignas de oxigeno disuelto
(Figura 5.9). Por otro lado, se pudo observar grandes colonias de protozoos pétricos,
aunque no se llego a la identificacion por especie de estos. Las grandes colonias de estos
organismos ayudan a mejorar la calidad del efluente, ya que se alimentan de bacterias
libres que no llegan a formar parte de los floculos. También se encontrd al rotifero
Cephalodella sp. (Figura 5.10). Este rotifero esta asociado a elevadas edades de fango y
carga organica débil, lo cual concuerda con las condiciones de trabajo. Su presencia suele
estar asociada a una buena depuracion ya que contribuyen a regular el tamafio de los
fléculos y generar caminos para que se difunda el oxigeno y los nutrientes dentro del
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fléculo mediante la depredacion activa de las bacterias (Zornoza, 2017 y Rodriguez et al.,
2008).

Figura 5.9. Muestras al fresco del ensayo de desnitrificacion convencional observadas al microscopio éptico con 200x
aumentos donde se aprecia en a) la estructura del fléculo y en b) el tamafio de las colonias de protozoos pétricos

100 um 100 um
i i

Figura 5.10.Muestras al fresco del ensayo de desnitrificacion convencional observadas al microscopio 6ptico con 200x
aumentos donde se aprecia en a) Cephalodella alimentandose de un fléculo y enlace a un video de este protozoo en
movimiento y en b) dos Haptoridos

Cuando se afadié acido acético (E-ND-Ac) para suplir las necesidades de materia
orgénica, se pudo comprobar como la desnitrificacion era completa en la mayoria de los
casos, alcanzando un porcentaje de desnitrificacion de hasta el 45% y permitiendo que la
concentracion de N-NOs al término de la fase andxica fuese menor de 1 mg N-NOs/L, tal
y como se muestra en la Figura 5.11. En este caso, no hay limitacion de materia organica,
ya que el ratio DQO/N en el alimento fue de 4.5mg DQO/mg N (para un ciclo del
16/12/2019 se midio6 un valor de 43.4 mg N-NH4/L y 106 mg DQOJL en el permeado, el
cual se fortifico con acético hasta que alcanzo una concentracion de 196 mg DQO/L).
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Figura 5.11. Evolucién de las formas del nitrégeno y el pH durante un ciclo tipico en E-ND-Ac

Tal y como ocurrié con el experimento sin adicion de fuente de carbono orgéanica externa,
se puede asumir que la ratio de consumo de DQO/N se mantendra en un ratio cercano al
4.7 obtenido anteriormente, ya que las condiciones de trabajo se han mantenido. Sin
embargo, tal y como se muestra en la Tabla 5.4, del balance se obtiene que la ratio de
consumo de DQO/N se ha elevado a 5.4. Este incremento en la ratio se debe a un exceso
de suministro en la cantidad de &cido acético. Debido a la dificultad para conocer la
cantidad exacta de acético a suministrar, ya que se basaba en la medida de DQO y N-NH4
del permeado del dia anterior, la cantidad de acético nunca fue la estequiométrica, sino
que, dadas las variaciones en la calidad del influente al tratarse de un agua real, a veces
se suministraba una mayor cantidad a la que requeria ese permeado y otras veces una
cantidad inferior. Cuando la cantidad de acético suministrada es inferior a la necesaria,
vuelve a existir deficit de materia organica y el nitrato no es consumido en su totalidad
durante la fase andxica. Mientras que cuando se afiade en exceso, parte del acético es
consumido en la etapa aerobia, provocando que se obtenga una ratio DQO/N elevado si
se analiza toda la fase de reaccion en conjunto, pero un valor mas cercano al anteriormente
calculado (5.4 en este ejemplo). Ademas, el exceso de acético suministrado se puede
observar en la reduccion de DQOs durante la fase aerobia, lo cual indica que durante la

fase andxica no se pudo consumir toda la DQO biodegradable.
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Tabla 5.4. Seguimiento a los parametros de control en un ciclo de E-ND-Ac

Inicio fase reaccion Final anéxico Final aerobio

N-NHa4
(mg N-NH4/L) 19.1 19.2 2.2
N-NOx
(mg N-NOx/L) 14.2 0.3 17.0
Nts
(mg N-N/L) 33.3 19.5 19.2
DQOs
1 1 7
(mg DQOI/L) > 8 >
Volumen reactor (L) 14
DQO consumida fase
andxica (mg DQO) 1036
Nts consumido fase
andxica (mg N) 193
Consumo mg DQO/mg 5.4

N en fase andxica

El consumo de &cido acético durante la fase aerobia pudo constatarse, no solo atendiendo
a la variacion de DQO durante esa fase, sino también mediante el seguimiento visual y
microscopico del fango. El acido acético es un sustrato muy facilmente biodegradable,
por lo que en condiciones aerobias este sustrato es consumido rapidamente. Algunas
bacterias aprovechan esta situacion de abundancia de alimento facilmente degradable
para generar organulos o compuestos extracelulares donde almacenar este sustrato. Una
de esas bacterias es Zooglea ramigera, una bacteria caracterizada por generar proteinas
extracelulares con el fin de retener una mayor cantidad de este sustrato y posteriormente
asimilarlo. La presencia de esta bacteria en exceso provoca episodios de bulking viscoso,
debido a que las proteinas extracelulares impiden la compactacion del fango y su buena
sedimentacion. Durante los ensayos donde se suministraba acido acético se puedo
observar al microscopio la presencia de esta bacteria (Figura 5.12) y también se
observaron cambios en sedimentabilidad y color del fango en la sedimentacion (Figura
5.13).
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Figura 5.12. Zooglea ramigera observada al microscopio 6ptico en una muestra del ensayo donde se empled acido
acético como fuente de carbono orgéanico externa

Figura 5.13. Apariencia del fango biol6gico sedimentado (a) cuando hay abundancia de Zooglea ramigera y (b) en
condiciones normales
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Sin embargo, a pesar de alcanzar una gran reduccion de nitrdgeno durante la fase andxica
debido a este aporte de materia orgénica, la concentracion de nitrégeno a la salida
tampoco permitia cumplir los limites de vertido. Por ello, se decidié estudiar diferentes
configuraciones del reactor SBR, que permitiesen reducir este valor de nitrégeno a la
salida. El primer planteamiento fue reducir el volumen de intercambio. En un reactor SBR
el porcentaje de volumen intercambiado esta relacionado con el porcentaje de caudal
interno de recirculacion de fangos de un proceso de fangos activados. Un menor
porcentaje de volumen intercambiado se asociaria a un mayor caudal de recirculacion
interna. Por ello, se plante6 un estudio previo en Matlab para conocer el grado de
reduccion de nitrogeno bajo esta premisa (Figura 5.14). De las tres simulaciones
realizadas, con volimenes de intercambio del 43% (para representar los datos obtenidos
experimentalmente), 31% y 23%, solamente esta Gltima simulacion logr6 alcanzar una
concentracion de nitrogeno a la salida cercana a 10 mg N/L. Por ello, se decidio llevar a
cabo experimentalmente estas condiciones de trabajo. Debido a modificaciones realizadas
por el nimero de ciclos diarios, el TRH fue de 13.0 horas.
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Figura 5.14. Resultado de las simulaciones realizadas para conocer la influencia del porcentaje de volumen
intercambiado. a) 43% b)31% y c) 23%

Los resultados experimentales en E-ND-Vo confirmaron los datos que se obtuvieron
mediante la modelacién (Figura 5.15). Sin embargo, a pesar de que esta concentracion de
nitrégeno puede generar un efluente con la calidad adecuada bajo algunos escenarios, es
posible que sea insuficiente en aquellas zonas donde el limite de vertido es mas estricto.
Siendo por lo tanto necesario afinar ain méas en unas condiciones de trabajo que permitan
alcanzar una concentracion de nitrogeno en la salida muy reducidas. Por ello, se plante6
la alimentacion escalonada.
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Figura 5.15.Evolucion de las formas del nitrégeno y el pH durante un ciclo tipico en E-ND-Vo

Con la alimentacion en varias etapas (E-ND-3E) dentro de un mismo ciclo se busca
reducir la concentracién de nitrogeno en el efluente mediante dos vias. ElI primer
mecanismo, y el mas importante, es que este tipo de alimentacion permite que se consuma
en la fase andxica todo el nitrogeno aportado en la alimentacién de la fase n-1. Es decir,
en la etapa anterior el N-NH4 es alimentado y oxidado en su respectiva fase aerobia. Este
N-NO3z generado en la fase aerobia n-1 es consumido en la fase andxica siguiente gracias
al aporte de la materia organica de la fase de alimento. Por lo que Unicamente se recoge
en el efluente la cantidad de nitrégeno aportada durante la Gltima etapa. Por otro lado, si
se mantiene el volumen alimentado por cada etapa, en la Ultima etapa el porcentaje de
alimento respecto a volumen total es el mas bajo de todos, provocando que la cantidad de
nitrégeno aportado en el permeado sufra un elevado factor de dilucion.

Con el fin de comparar ambas estrategias (alimentacion Unica frente a por etapas) se
realizaron inicialmente una serie de simulaciones (Figura 5.16). Como se puede observar
en la Figura 5.16, en presencia de materia organica en exceso, todo el NOx generado en
la anterior etapa es consumido en la siguiente fase andxica (E-ND-3E). Esto permite que
la concentracién de nitrogeno total a la salida puede verse reducida practicamente a un
tercio respecto al sistema de alimentacion en una Unica etapa (10.3 mg N/L frente a 3.5
mg N/L).
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Figura 5.16.Resultado de las simulaciones realizadas para conocer la influencia del nimero de etapas de alimentacion
del rector SBR. En a) solo una etapa por ciclo y en b) 3 etapas por ciclo

Demostrando mediante simulacién que esta estrategia es efectiva, se procedio a llevarla
a cabo experimentalmente. Para evitar volver a tener problemas de bulking viscoso por
Zooglea ramigera se decidio reducir la cantidad de acido acético suministrada por debajo
del valor teorico calculado. De esta manera se evita un continuo suministro en exceso de
esta fuente de carbono organicay se limita el crecimiento de Zooglea ramigera. Como se
puede ver en los resultados de la gréafica 5.17, la cantidad de nitrogeno total desnitrificada
es mayor que en el resto de los ensayos realizados, logrando reducir la cantidad de
nitrogeno total en un 50% respecto al valor del influente. Ademaés, la concentracion de
nitrdgeno total en el permeado logrd reducirse por debajo de 10 mg N/L, incluso en
condiciones de déficit de materia organica.
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Figura 5.17.Evolucion de las formas del nitrégeno y el pH durante un ciclo tipico en E-ND-3E

Este esquema de tratamiento ha demostrado que el sistema convencional de depuracion
puede ser aplicado para reducir la carga contaminante asociada al nitrégeno, siempre y
cuando la relacion DQO/N del permeado sea de al menos 4.8 mg DQO/mg N.

La estrategia de alimentacion por etapas de un SBR tiene multiples ventajas respecto a
un sistema convencional, como reducir el volumen del reactor debido a las altas
concentraciones de SS que se pueden alcanzar, reduccion de costes de operacion 0 mejora
de la calidad del efluente, entre otras (Ge et al., 2010). Diferentes autores han reportado
en sus resultados una mejora en la calidad del efluente respecto al sistema de una etapa,
tal y como se ha concluido en nuestros ensayos. Mang et al. (2022) trabajaron en un
reactor de 120m? con un influente con una ratio de 1.5 a 4.5 mg DQO/mg N. Comparando
la forma de alimentar el reactor observaron que mientras que con una sola etapa el
rendimiento promedio fue del 69%, al aplicar la estrategia multietapa, en su caso también
3 etapas, se alcanzd un 93% de eliminacién del nitrégeno total. J. Guo et al. (2008)
analizaron tedricamente el efecto de afadir etapas a esta estrategia de desnitrificacion, en
funcién de la ratio DQO/N del influente. Todos sus resultados sefialan que con 3 etapas
se logra incrementar notablemente la eficacia de depuracion y que con una cuarta etapa
todavia hay algo de mejora, pero no es recomendado afiadir mas etapas al sistema, debido
a que las mejoras obtenidas son minimas y comienza a complicarse la operacién del
reactor. Ellos recomiendan un sistema de 3 etapas para tratar agua residual urbana.

Siguiendo esta estrategia se ha logrado eficacias de eliminacién de nitrégeno del 50% con
un agua muy limitante respecto al aporte organico (1.0 mg DQO/mg N) (Chen et al.,
2019) y con aguas con ratios mas elevados de 3.3 mg DQO/mg N se han registrado
eficacias de eliminacion del 86% (Xu et al., 2021). Incluso cuando no hay limitacion de
sustrato organico se puede alcanzar una eficacia de eliminacion del nitrégeno de hasta el
99% (Choi et al., 2020). Esta estrategia no solo se ha estudiado a escala laboratorio o
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piloto, sino que también se ha llevado a cabo a escala industrial y con buenos resultados,
como reportan Piotrowski et al. (2019) trabajando con un caudal diario de 6400m%/d
haciendo también énfasis en la importancia de un buen sistema de control de la aireacion.
Cabe sefialar que la estrategia de alimentacién por etapas es recomendable para la
desnitrificacion convencional, pero no asi para otros sistemas de depuracion, por ejemplo,
en reactores donde se lleve a cabo el proceso de nitrificacion parcial, Anammox y
desnitrificacion heterotrofa de forma conjunta, o simplemente la nitrificacion parcial. Ya
que en estos casos la alimentacion escalonada provoca que algunos compuestos
inhibitorios para las NOB como el NHs, no alcancen las concentraciones necesarias para
limitar la actividad de las NOB y no se logre la nitrificacion parcial (Kim et al., 2023).

Pero no solo es importante un nimero adecuado de etapas dentro del ciclo del reactor
SBR, sino que ademas juega un papel importante la distribucién del volumen total de
alimento del ciclo entre las etapas. Siguiendo la recomendacion de J. Guo et al. (2008),
se ha empleado una distribucién homogénea del alimento, es decir, 33% del alimento en
cada etapa. No se pudo realizar un estudio experimental optimizando el porcentaje de
distribucion de alimento entre etapas, debido a que por la situacion sanitaria provocada
por la COVID-19 se tuvo que paralizar los ensayos experimentales. Cuando se retorné la
actividad presencial se decidio avanzar en otras estrategias de depuracion y analizar la
influencia de la distribucion de la alimentacion mediante simulacion. Este analisis es
importante, ya que aunque J. Guo et al. (2008) recomienda la uniformidad para aguas
residuales urbanas tipicas, Sun et al. (2010) sefiala que esto es correcto cuando la ratio
DQOI/N es superior a 9.0 mg DQO/mg N, pero que para influentes con ratios menores a
4.9 mg DQO/mg N recomienda que la distribucion del alimento vaya en ascenso. En su
caso, sugieren la proporcién 20%-21%-25%-34% para un sistema de cuatro etapas. Sin
embargo, en la bibliografia encontrada se suele concluir que una distribucion decreciente
del alimento ayuda a mejorar la calidad del efluente. En este sentido podemos encontrar
diversos ejemplos desde distribuciones mas extremas, como Mang et al. (2022) quienes
proponen 60%-30%-10% hasta valores menos distantes, como Ge et al. (2012) quienes
trabajaron con unos ratios de 40%-35%-25% o Ge et al. (2010) que lograron una eficacia
de eliminacion de nitrogeno superior al 90%, con un ratio DQO/N de 7.4 mg DQO/mg N
y una distribucion del alimento de 40%-30%-30%. Siguiendo estas 3 recomendaciones
(valores crecientes, valores decrecientes extremos y decrecientes cercanos) se llevaron a
cabo tres simulaciones en las mismas condiciones. Los resultados indican que solamente
empleando una distribucion decreciente, pero con valores cercanos, 40%-35%-25%, se
logra una ligera reduccién del nitrégeno total en la salida (Figura 5.18 y 5.19) respecto a
una distribucion homogénea (Figura 5.16). Sin embargo, debido a las bajas
concentraciones del nitrogeno total en el efluente, los resultados no indican grandes
cambios entre los distintos modos de operar en nuestro caso.

166



Capitulo 5. Estudio de la viabilidad del proceso de nitrificacion — desnitrificacion con el
permeado de ultrafiltracion del agua residual urbana

Concentration (mgh/L}

1 15
Time (horas)

Figura 5.18. Distribucion de los ciclos de alimentacion creciente: 25%-35%-40%. En azul el amonio y en rojo el NOx
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Figura 5.19.Distribucion de los ciclos de alimentacion decreciente: (a) 60%-30%-10% y (b) 40%-35%-25%. En azul
el amonio y en rojo el NOx

Tal y como se ha visto, el permeado del proceso de ultrafiltracion presenta algunos
inconvenientes para ser tratado por el proceso convencional de depuracion debido al bajo
ratio DQO/N. Esta baja eficacia de eliminacion de nitrégeno en sistemas con limitacion
de sustrato organico es conocida por otros autores como Pan et al. (2022) o Wu et al.
(2023) cuando registraron que con ratios adecuados de DQO/N y sin cambiar las
condiciones de trabajo, el porcentaje de eliminacidn de nitrégeno podia pasar del 50-60%
a valores de 90-100%. Una de las formas de asegurar el ratio DQO/N necesario puede ser
afiadiendo una fuente externa de carbono orgénico (Gao et al., 2020) y de esta manera
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asegurar concentraciones de nitrégeno en la salida por debajo de 2 mg N/L con eficacias
de eliminacion del nitrégeno del 97% (J. Guo et al., 2008) combinada con la estrategia de
alimentacion escalonada. En cuanto a los diferentes sustratos, respecto a la
desnitrificacién Zhang et al. (2020) recomiendan emplear un mezcla 1:1 de acetato y
propionato, aunque en nuestro unicamente se ha empleado acetato.

De todas las estrategias planteadas y estudiadas, en base a los resultados obtenidos solo
se recomienda la nitrificacién — desnitrificacion convencional por etapas, siempre y
cuando la relacion DQO/N en el influente lo permita o en su defecto, bypaseando parte
del caudal de entrada a la EDAR al reactor bioldgico, evitando el proceso de
ultrafiltracion para reajustar el balance DQO/N, lo cual supone un ahorro en energia y
necesidad de membrana. Este criterio no solo se basa en la calidad del permeado en
relacién con los requisitos de descarga, sino también en base a una cuestion ambiental. El
proceso de nitrificacion y desnitrificacion no es un proceso perfecto y suele generarse
hidroxilamina en la oxidacion del N-NH4 o la desnitrificacion del N-NOz y N-NO: (G.
Guo et al., 2018). La hidroxilamina es un agente precursor del N2O, el cual es un gas con
mas de 260 veces el potencial de efecto invernadero del CO,. No se recomienda un
sistema convencional de desnitrificacion — nitrificacion para aguas con bajos ratios
DQO/N ya que la limitacion de sustrato organico incrementa la produccion de N2O en un
30-60% (Thakur & Medhi, 2019), aunque otros autores son mas conservadores y calculan
incrementos del 10-30% (Hanaki et al., 1992 y Itokawa et al.,, 2001). Las bajas
concentraciones de oxigeno disuelto también pueden potenciar la emision de N2O (G.
Guo et al., 2018). Por estos dos motivos se recomienda evitar la nitrificacion-
desnitrificacion simultéanea, ya que a bajos ratios de DQO/N y bajas concentraciones de
oxigeno, en estos sistemas se emite entre 7-9% del nitrogeno eliminado bajo la forma de
N20 (Chai et al., 2019), mientras que en un proceso convencional las emisiones se limitan
al 2- 4% del nitrégeno eliminado (Frutos et al., 2017 y G. Guo et al., 2018). Por ultimo,
aungue la eliminacion de nitrogeno desde N-NO: requiere una menor cantidad de sustrato
organico, cabe destacar que esta via incrementa la produccién de N2O en 1.5 veces (Yang
etal., 2009).

5.4 Conclusiones

Los resultados indican que el sistema de desnitrificacion — desnitrificacion simultanea no
es una opcion valida para tratar el permeado del proceso de Ultrafiltracion mediante un
fango activado. Esto se debe a que cerca del 50% de la materia organica es consumida de
forma aerobia y por lo tanto, se requiere de una mayor cantidad de materia organica a la
estequiométricamente necesaria para la desnitrificacion. En los ensayos se calculé que
por cada mg de N se consumian 8.7 mg de DQO, un valor mucho mas elevado que la
ratio 2.66 mg DQO/mg N que presenta el permeado. Por lo que la cantidad de nitrogeno
que puede ser eliminado mediante esta técnica es de menos del 10%.
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El proceso de nitrificacion/desnitrificacion convencional también mostrd ser insuficiente
debido a la falta de disponibilidad de materia organica. Ademas de la baja relacion
DQO/N del permeado, cabe destacar que casi una tercera parte de esta materia organica
es inerte, por lo que no puede ser aprovechada por las bacterias. Con este esquema se
logré Unicamente reducir el nitrégeno total en un 30%.

Cuando se hizo un aporte de materia orgéanica externa para suplir el déficit, se pudo
estudiar la influencia en la forma de operar el reactor SBR. Los resultados indican que a
menor volumen de intercambio se pueden lograr mejores calidades de efluente, pero se
reduce la cantidad de permeado que puede tratarse por unidad de tiempo para un volumen
de reactor dado. Por otro lado, si se requiere de una mayor calidad de efluente, el sistema
de alimentacion por etapas ha demostrado ser muy eficaz a la hora de reducir la
concentracion de nitrogeno total a la salida, por debajo de 10 mg N/L.

La estrategia de nitrificacion — desnitrificacion solo es factible en aquellos escenarios
donde el agua residual contenga una ratio DQO/N suficiente para permitir la eliminacion
por esta via o bien se pueda bypasear parte del agua de entrada sin que se llegue a
ultrafiltrar, para asi ajustar esta ratio de esta manera se podria aprovechar al maximo las
instalaciones existentes. En caso contrario, no se recomienda afiadir un sustrato organico
como fuente de materia organica por el riesgo del crecimiento incontrolado de Zooglea
ramigera y por el coste que conlleva. Por lo que habra que estudiar otras alternativas que
no dependen de la concentracion de materia organica.
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6. NITRIFICACION PARCIAL CON EL PERMEADO DE
ULTRAFILTRACION DEL AGUA RESIDUAL URBANA

6.1 Introduccion

Los procesos biologicos convencionales de eliminacion de nitrogeno han demostrado ser
insuficientes en el tratamiento del permeado de ultrafiltracion debido al gran déficit de
materia organica. Por ello, se plantea una alternativa diferente que no necesite de materia
orgénica para la eliminacion de nitrogeno. El proceso Anammox permite la conversion
del N-NH4 y el N-NO2 hacia N2 sin necesidad de aporte organico. Sin embargo, es
necesario previamente aplicar un proceso de nitrificacion parcial para generar una
corriente equimolar de N-NH4 y N-NO> a partir de un agua que solo contiene N-NH4
(Morales et al., 2016).

El proceso Anammox normalmente se ha aplicado a aguas con elevada temperatura y
elevadas concentraciones de N-NHa. EI empleo de las bacterias Anammox en la linea
principal de aguas esté actualmente bajo estudio, debido a que a temperatura ambiente la
velocidad de estas bacterias es baja (Reino et al., 2018). Sin embargo, este inconveniente
puede ser solventado mediante la aplicacion de reactores que permitan una completa
retencion de la biomasa (Gholami-Shiri et al., 2021).

La principal dificultad del esquema Nitrificacion Parcial - Anammox consiste en lograr
mantener la inhibicion y desplazamiento de las bacterias NOB, las encargadas de oxidar
el N-NOz a N-NOg, en las condiciones de la linea principal de aguas. Al igual que las
Anammox, este escenario también esta siendo objeto de estudio en la actualidad (B. Cui
et al., 2020). En estas condiciones de temperatura y concentraciones de amonio no
elevadas, es mas dificil de mantener y asegurar en el tiempo el predominio de las bacterias
AOB sobre las NOB, por lo que es mas complicado lograr detener la oxidacién del
nitrégeno en N-NOa.

En vista de que la Nitrificacion Parcial supone un gran reto tecnoldgico y es el cuello de
botella a la hora de aplicar este esquema de tratamiento en la linea principal de aguas, el
capitulo de esta tesis esta orientado a ampliar el conocimiento de la aplicacion de este
proceso bioldgico empleando el permeado de la ultrafiltracion. El efluente obtenido puede
ser tratado sin problemas en un reactor Anammox con una configuracion que asegure la
retencion de la biomasa. Algunos de los autores que también estan estudiando a escala
laboratorio y piloto la nitrificacion parcial trabajan con reactores granulares debido a las
ventajas que pueden conllevar para este tipo de procesos (mayor retencion de biomasa,
competencia por el espacio para las bacterias, al solo disponer de los granulos formados,
lavado de las bacterias NOB que no puedan fijarse en el granulo, entre otros) (Isanta et
al., 2015). Sin embargo, manteniendo nuestro objetivo principal de aprovechar al maximo
las infraestructuras existentes en las EDAR, el estudio de la nitrificacion parcial se ha
llevado a cabo con un fango activado convencional.
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6.2 Materiales y métodos
6.2.1 Montaje a escala laboratorio

Durante los ensayos de nitrificacion parcial se ha empleado el mismo reactor que en los
ensayos de desnitrificacion. Los datos extraidos en esta configuracion serdn nombrados
como PN (parcial nitrificacion). En las etapas finales se incluyé un médulo de
ultrafiltracion de un 0.9L de volumen atil (PN-M, Parcial Nitrificacion con Membrana).
Las membranas son de PVDF y tienen 0.03um de tamarfio de paso. La configuracion de
la membrana es de tipo crossflow y también se empled una soplante para mantenerla
agitada y reducir el fouling. También se realizaban contralavados con el permeado
obtenido para mejorar las limpiezas de la membrana. Para evitar la entrada en exceso de
oxigeno durante la agitacion de la membrana, puesto que como se vera mas adelante este
es un parametro clave en el control del proceso, el aire del espacio de la cabeza del médulo
de membrana era recirculado como gas de agitacion mediante una soplante estanca. La
corriente concentrada es introducida de nuevo al reactor mediante un sifon para asegurar
que se generase un sello hidraulico que impidiese la entrada de aire externo desde el
reactor al médulo de membranas. Esta etapa de filtracion sirvid para mejorar la separacion
del TRC del TRH, por los motivos que se expondran en el apartado de resultados. El
control del volumen permeado se realizd6 mediante el seguimiento del registro de una
balanza donde se recogia el filtrado y se vaciaba tras el término de la etapa de filtracion.
En la Figura 6.1 se muestra la configuracion del montaje con la membrana y una
fotografia de éste (Figura 6.2). Mediante un ordenador se iba monitorizando el pH, OD y
el peso de la balanza. Mediante un programa que recibia toda la informacion se controlaba
la alternancia entre las fases.

Permeado UF NV

Y . <+ Efluente

o R v

BAL-CIP

pa EVA SBR |

TR

Figura 6.1. Esquema del montaje del reactor SBR con membrana de Ultrafiltracion. TR: Tanque de Regulacion. B-A
y EV-A: Bomba y electrovalvula de alimentacién. SBR: Reactor SBR. S-E. Soplante externa. OD y pH: Sondas de
medicion. B-R: Bomba de recirculacion. UF: Médulo de Ultrafiltracion. S-A: Soplante de agitacion de la membrana.
B-F: Bomba de filtracion. BAL-CIP: Clean-in-Place sobre Balanza. EV-V: electrovalvula de vaciado
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Figura 6.2. Fotografia del montaje del reactor SBR con membrana de Ultrafiltracion

De igual manera que en el apartado anterior, el influente consistio en el permeado
obtenido del proceso de ultrafiltracion del agua residual de la planta piloto situada en la
EDAR del Carraixet. La caracterizacion promedio de este permeado y un esquema de la
planta se pueden encontrar en el Capitulo 3 “Materiales y métodos”.

6.2.2 Configuracion de los ciclos

Los ciclos de trabajo fueron diferentes para el caso del reactor PN y PN-M. En cuanto al
reactor PN, cada ciclo constaba de una etapa de alimentacion, una fase aerobia, una de
sedimentacion y finalmente el vaciado. En el caso del reactor PN-M, la alimentacién se
realiz6 durante la propia fase aerobia, de esta manera se lograron reducir los tiempos de
cada ciclo y asi se pudo trabajar con TRH maés bajos, y se concluye con la etapa de
filtracién. En ambos casos el pH no se ha controlado y la temperatura se ha mantenido en
valores entre 22-26°C regulando la temperatura de la sala. El oxigeno disuelto se control6
y mantuvo en valores entre 0.6-0.2 mg O2/L para poder obtener las velocidades de
consumo de oxigeno (OURSs). En el caso del reactor PN se trabajé con dos volumenes de
intercambio, del 50% (6 L intercambiados de 12L) y del 23% (3L intercambiados de un
total de 13L). En el reactor PN-M, debido a la limitacion que supone la membrana, tanto
en capacidad para recoger el permeado en la balanza y como en evitar un elevado
ensuciamiento de la membrana por altas presiones de filtracion, en cada ciclo tan solo se
han intercambiado entre 0.7 -1.3 L de un total de 12-13L (segun el ensayo).

Tanto el TRC como el TRH han sufrido modificaciones a lo largo de cada configuracién
y ensayo. En los ensayos con PN se ha trabajado con valores de TRC de 6 dias y sin
purgar. En el apartado de resultados se explicara el porqué de esta decision. En PN-M se
ha estudiado la influencia del TRC desde un valor de 3 a 10 dias. EI TRH ha sido un valor
variable dentro de cada ensayo, debido a que la duracién de la fase aerobia era controlada
mediante la evolucion de la pendiente de variacion del pH y el valor de la OUR. En el
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apartado de Resultados se describe como funciona este sistema de control y los calculos
numericos realizados. En la Tabla 6.1 y 6.2 se recogen las condiciones de trabajo para los
ensayos mostrados.

Tabla 6.1. Parametros de operacion del reactor sin membrana (PN)

El E2 E3
0,
_ /oVqum_en E0% 23% 23%
intercambiado
TRC (d)
(en base a la purga) 0 6 No hay purga
TRH (h) (promedio) 7 15 9
Dias de ensayo 17 24 18
OD (mg O2/L) 0.2-0.6
Temperatura (°C) 22-26

Tabla 6.2. Parametros de operacion del reactor con membrana (PN-M)

El E2 E3 E4 E5 EG E7 ES8
%Volumen
0,

intercambiado 8%

TRC (d) 20 10 5 5 3 3 3 10

TRH (h) 9.0+0.6 5.0+0.3 72409 6.6£0.1 4.4+0.2 35+0.1 58+03 5.9+05
Dias de ensayo 36 42 16 15 11 15 30 20
OD (mg OJ/L) >1,0* 0.2-0.6
Temperatura

C) 22-27

*Durante este periodo la consigna de oxigeno también fue de 0.2 -0.6 mg O2/L, pero por
diversos motivos, que mas adelante se explicaran, hubo episodios puntuales donde la
concentracion de oxigeno llego a ser superior a 1.0 mg O2/L

6.2.3 Ensayo estudio de la influencia del NHs

Con el fin de conocer la capacidad de inhibicion del NHz (FA, Free Ammonia), en nuestro
sistema se llevaron a cabo un conjunto de experimentos en el reactor sin membrana (PN-
FA). Inicialmente se comenzd trabajando con el permeado del proceso de ultrafiltracion,
para que ver como respondia el reactor bajo estos parametros de operacion (Tabla 6.3 fase
1). Después, tras 12 dias de operacion, el alimento se enriquecié con NH4Cl para que la
concentracion de N-NHs en el alimento fuese el doble (valores en torno a 76 mg N-
NH./L) (fase Il). Se mantuvieron estas condiciones durante 11 dias y después se volvio a
las condiciones iniciales durante 24 dias (fase 111) para comprobar hacia dénde se dirigia
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el sistema tras alcanzar la acumulacion de N-NO.. Las condiciones de trabajo de las fases
se muestran en la Tabla 6.3.

Tabla 6.3. Parametros de operacion de los ensayos PN-FA

Fase | Fase Il Fase 111
OD (mg O2/L) 0.2-0.6
pH 7.0-7.9 6.9-8.0 6.9-7.9
Temperatura (°C) 20-22
TRC (d) 3.17
TRH (h) 22-26
NH4 influente (mg N-NH./L) 39.9+19 759+17 448+ 15

La concentracion de FA y FNA fueron calculadas de acuerdo a las ecuaciones Ec 6.1 y
Ec 6.2:

N — NH, - 10PH
NHs =~ 5 Ec6.1
e 273+T) 4+ 10QPH .
HNO. = N - NO,
27 p(30%, 00 1 opH Ec 6.2

Donde la temperatura esta en Kelvin.

6.2.4 Ensayo influencia de la alcalinidad

Debido a que el carbono inorgéanico sirve de sustrato para las bacterias autotrofas, se quiso
conocer el grado de influencia de la escasez de alcalinidad sobre nuestro sistema. Para
ello, se trabaj6 con el reactor sin membrana y se alimenté con el permeado de
ultrafiltracion, pero reduciendo su alcalinidad para simular un agua blanda (PN-ALK).
Durante estos ensayos la alcalinidad en el influente se redujo a valores entre 80-160 mg
CaCOs/L, mientras que la alcalinidad del permeado de la ultrafiltracion suele oscilar en
un intervalo de 290-380 mg CaCOs/L. Se realizaron varios ensayos de duracion variable
cuyas condiciones de operacion son similares a los empleados a los ensayos PN-FA, a
excepcion del OD, el cual se fijo en un valor de consigna de 1.0 mg O2/L.
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6.2.5 Control duracion fase aerobia

La duracion de la fase aerobia se establecio mediante el calculo de OURs y mediante la
identificacion de cambios en la velocidad de descenso del pH, asociada directamente a la
velocidad de consumo de N-NHa. Teniendo en cuenta que la cinética de crecimiento de
las bacterias AOB sigue una cinética de Monod para este sustrato, a medida que la
concentracion de sustrato vaya disminuyendo, también disminuira la velocidad con la que
el N-NH4 es consumido.

Para la obtencion de estas pendientes de descenso de pH, se registraron los valores de pH
cada 5 segundos. Estos valores primero son filtrados para descartar valores anomalos o
fallos de sonda (Figura 6.3). Después, se calcula la media movil a medida que los valores
son registrados (Figura 6.4). Finalmente, esta media movil es empleada para calcular la
pendiente de variacion de pH (Figura 6.5). Cuando la pendiente de pH sufre una rapida
caida en su valor durante varios valores consecutivos, se entiende que se debe a que se
esta frenando el proceso de nitrificacion por la baja concentracion de amonio, y por lo
tanto, se debe terminar la fase aerobia en ese momento, con el fin de asegurar que todavia
tenemos N-NHjy residual. La cantidad de valores empleados para el calculo de la media
movil y de la pendiente se han ido modificando de acuerdo con las condiciones del
reactor, con el objetivo de reducir el tiempo necesario para que el controlador pueda
comenzar a actuar.

7,4
7,3
7,2
$71
7
6,9
6,8
12:43:12 13:26:24 14:09:36 14:52:48 15:36:00 16:19:12

Figura 6.3. Registro de pH para el control de duracién de la fase aerobia
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Figura 6.4.Media movil del registro de pH para el control de duracion de la fase aerobia
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Figura 6.5. Registro de la pendiente de pH calculada para el control de duracién de la fase aerobia

Para el célculo de las OURs, durante toda la fase aerobia el control en la consigna de
oxigeno se establece para calcular la velocidad a la que el oxigeno pasa de su valor mayor
al menor (normalmente se fijaron rampas que iban de 0.6 a 0.2 mg O/L). De manera
analoga a la velocidad de descenso de pH, a medida que la concentracion de N-NHa en el
reactor disminuye, como baja la velocidad de crecimiento de las AOB, también baja la
velocidad a la que el oxigeno es consumido (Figura 6.6 y 6.7). Cuando todo el amonio es
consumido, la OURs cae bruscamente y se mantiene en un nivel basal, llamado OUR
enddgena, asociada al consumo de oxigeno de las bacterias en su proceso de respiracion
y consumo de si mismas. El tiempo que tarda en alcanzarse la OUR enddgena depende
de la concentracion de N-NHgs inicial (Figura 6.8). Debido a que el cambio paulatino es
dificilmente apreciable, pero si que es muy notario el paso hacia la OUR enddgena, esta
medida se incluy6 a modo de seguridad para terminar la fase aerobia. En el caso de que
el controlador no haya podido identificar correctamente el término de la fase aerobia en
funcién de la pendiente de pH, el controlador actua para cambiar de fase si detecta que la
OUR registrada corresponde a la fase endégena de las bacterias.
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Figura 6.6. Evolucion del pH durante el intervalo para el que se muestra el calculo de la OUR
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Figura 6.7.Evolucion del oxigeno disuelto y registro del valor absoluto de la OUR calculada para el mismo intervalo
que la evolucion de pH anteriormente mostrada
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Figura 6.8Evolucion del valor absoluto de la OUR en multiples fases aerobias

La siguiente figura (Figura 6.9) resume el esquema de control de las distintas fases del
reactor SBR, destacando las dos opciones por las que la fase de reaccion puede darse por
concluida.
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Figura 6.9.Esquema del control del reactor. En azul las etapas del reactor. En verde los calculos programados en el
sistema de control. En amarillo los requisitos para concluir la fase de reaccién o no. Para dar por terminado el ciclo
es suficiente con que una de las dos condiciones se cumpla.
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6.2.6 Microbiologia

De igual manera que se hizo con los ensayos de desnitrificacion, periddicamente se fueron
tomando muestras en fresco para ser observadas por el microscopio optico descrito en el
apartado 5.2.4 Microbiologia, del capitulo 5. Mediante estas observaciones se quiso
comprobar el estado de los floculos, asi como la variabilidad de los organismos y su
relacion con las variables del proceso (bioindicadores).

6.3 Resultados y Discusion
6.3.1 Ensayo estudio de la influencia del NH3

Como se ha explicado, los ensayos para evaluar la influencia del NHz constan de tres
fases diferenciadas por la concentracion de N-NHj4 en el alimento. En la Figura 6.10 se
puede observar la concentracién de amonio durante todo el ensayo, donde se aprecian las
tres fases de estudio. En base a la ecuacion 6.1, y conociendo la evolucion del pH y
temperatura a lo largo de todo el estudio, se ha podido calcular la concentracion de FA en
cada fase. Durante la fase I y Ill, la concentracion de FA oscilé entre valores de 0.43 a
0.02 mg N-NHs/L mientras que en la fase Il, cuando la concentracién de N-NHa en el
alimento fue de casi el doble, el FA alcanzé valores hasta de 3.63 mg N-NHa3/L. Esto se
debe a que la concentracion de FA es proporcional a la concentracion de N-NHas pero
tiene una dependencia exponencial con el pH, y dado que en los momentos de mayor
concentracion de N-NH, también coinciden con valores de pH elevados (de hasta 8.1), en
estos momentos la concentracion del NHs es la mayor.
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Figura 6.10.Evolucion de la concentracion de amonio en el influente durante el ensayo de influencia de FA.

De acuerdo a los datos de constantes de inhibicion para las AOB y NOB respecto al FA
(Kra,a0B, Kranog) 1y 10 mg N-NHs/L respectivamente segin Anthonisen et al. (1976),
las bacterias AOB apenas se vieron inhibidas durante el momento de méaxima
concentracion de FA, con un valor maximo de reduccién de su actividad bioldgica del
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30%. Mientras que, por el contrario, las bacterias NOB se ven mas afectadas por la
presencia de este compuesto, llegando a inhibir su proceso de oxidacién del N-NO> en
casi el 80% (Figura 6.11). Tal y como se indico, los valores de inhibicién para el FA
varian entre los diferentes autores, pero todos sefialan que las NOB se ven més afectadas
que las AOB. Por ello, si aplicamos las constantes de inhibicion empleadas por Jubany et
al. (2008) (K ranoe = 7 mg N-NHs/L y K ranos = 0,95 mg N-NHs/L) seguimos
obteniendo un diferencias notables entre la inhibicion de las NOB y las AOB en el
momento de maxima concentracion de N-NH4 en el reactor (con estas constantes de
inhibicion se obtendria una reduccion del 62% de la actividad de las NOB y del 18% para
las AOB).

® N-NH4 reactor %A0B inhibida %NOB inhibida
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Figura 6.11.Inhibicion del FA sobre las AOB y NOB, en funcién del N-NHa presente en el reactor, durante el ensayo
de influencia de FA

La fuerte inhibicién de las NOB durante la fase Il provoca que en este periodo se permita
la acumulacion del N-NO3, debido a la practicamente nula actividad bioldgica de las NOB
(Figura 6.12). A pesar de que durante esta fase la acumulacién de N-NO> fue cercana al
100%, al retomar las condiciones iniciales en la fase Ill, el N-NO2 generado fue
rapidamente consumido y practicamente todo el N-NOx fue N-NOa. Esto indica que las
caracteristicas del agua de trabajo (permeado de UF de agua residual urbana) no
favorecen a las AOB frente a las NOB y por lo tanto estas ultimas no son lavadas del
sistema. Sino que las condiciones son también favorables para las NOB y por lo tanto
pueden desarrollarse sin complicaciones.
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Figura 6.12. Evolucion de distribucion de concentracion de N-NO: (azul) y N-NOs (naranja) sobre el total de NOX
durante el ensayo de influencia de FA

Aunque los autores J.-H. Kim et al. (2008) indicaban en las conclusiones de su trabajo
que la concentracién de FA no tiene impacto negativo en la acumulacion de N-NO: y que
por lo tanto no es un mecanismo adecuado para evitar la completa oxidacion del amonio,
diferentes autores han obtenido resultados que respaldan los obtenidos en esta tesis. Reino
etal. (2016) e Isanta et al. (2015) tamponaron el reactor a pH 8.0 dosificando una solucién
de Na.COs 0.5 M. Su reactor fue operado en continuo, por lo que asumiendo la
concentracion de N-NHas del efluente como la que se encontraba dentro del reactor
(cercano a 30 mg N-NHa4/L), se puede estimar la concentracion de FA en 1.22 y 2.24 mg
N-NHs/L (para sus temperaturas de trabajo de 21°C y para 30°C, respectivamente). Es
decir, lograron inhibir la actividad de las bacterias NOB entre un 50 y 70%, mientras que
las AOB redujeron su actividad en menos del 25% en el escenario con mayor FA (de
acuerdo a las constantes de inhibicion empleadas). La gran acumulacion de N-NO2 y
ausencia de N-NOs en su efluente confirma la inhibicion de las NOB en parte por FA.

En el caso de Guo et al. (2009), estos autores no tamponaron el reactor, ya que contralaban
la duracién el ciclo en base al ammonia valley, pero su influente presentaba una elevada
dureza (entre 280 y 400 mg CaCOz/L). Atendiendo al pH mostrado en sus registros y la
concentracion de N-NH4, en los momentos iniciales del ciclo la concentracion de FA era
de 0.40 mg N-NHs/L (pH de 7.5 y 30 mg N-NH4/L), mientras que al término del ciclo,
debido al completo consumo de N-NHs, no se registra FA. Por lo que la méxima
inhibicion para las NOB fue del 30% de su actividad, mientras que las AOB no se vieron
afectadas. El control de la duracion de la fase aerobia y esta inhibicion puntual sirvio para
alcanzar una acumulacion de N-NO- del 90% en 10 dias. De las calibraciones realizadas
por Park & Bae (2009) se obtuvo que ambas bacterias presentan una inhibicion
acompetitiva por el FA, pero, en consonancia con el resto de resultados mostrados, las
NOB se muestran mas afectadas (K ranos = 0.75 — 0.81 mg N-NHa/L) que las AOB (K
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FaAoB = 5.1-22.3 mg N-NHz/L). Blackburne et al. (2008a) intenté obtener la ventaja
competitiva que ofrece una elevada concentracion de FA, pero debido a la baja
concentracion de N-NHa en su reactor (10 mg N-NH4/L) y la baja alcalinidad de su agua
de trabajo, la cual provocaba que el pH estuviese cerca de 7.0, la cantidad de FA resultante
fue despreciable y por lo tanto, no habia inhibicion de las NOB. Blackburne et al. (2008a)
descartaron elevar y tamponar el pH, ya que para observar un efecto inhibitorio tendrian
que subir el pH hasta un valor de 8.3, a diferencia de Kinh et al. (2017), quienes
modificando el pH del reactor con reactivos aseguraron una concentracion de FA o FNA
que lograse inhibir a las NOB.

Por otro lado, el elevado pH del medio y la alta alcalinidad no permite que la acumulacion
de N-NO:2 bloqué la actividad biologica de las NOB. Ya que teniendo en cuenta las
concentraciones de N-NO: y las condiciones del reactor, las NOB solo se vieron inhibidas
en un 10%, mientras que las AOB apenas notaron su presencia. El calculo de la inhibicién
por FNA se hizo empleando las constantes de inhibicion obtenidas por Jubany et al.
(2008), Krna,aos = 0.55 mg N-HNO2/L y Kenanoe = 0.06 mg N- HNO2/L. Tal y como
apuntan (Tora et al., 2010; D. Wang et al., 2016), la inhibicion por FNA tras la
acumulacion de N-NO: solo es posible en aguas blandas, donde tras la nitrificacion del
amonio el pH descenderd. De esta manera, y teniendo en cuanta la ecuacion 6.2, a
menores pH se obtendra una mayor concentracion del HNO: y por lo tanto se podran
alcanzar concentraciones que logren inhibir a las NOB. También es posible elaborar una
estrategia basada en la inhibicion de FNA empleando un reactor supletorio para la
formacion de este compuesto (H. et al., 2019), sin embargo, este esquema implica la
necesidad de un coste externo adicional, en vez de aprovechar las caracteristicas del agua
residual de entrada y adaptar las estrategia de lavado acorde a las propiedades del agua a
tratar. Por otro lado, aguas duras, donde la alcalinidad llega a tamponar el descenso de
pH por la nitrificacion, las concentraciones de FNA nunca seran tan elevadas como para
provocar el efecto inhibitorio sobre las NOB, tal y como ha sucedido en nuestro
experimento y como recoge Isanta et al. (2015).

Los resultados alcanzaos en este ensayo indican que es posible la acumulacion del N-NO>
tras inhibir a las NOB por la presencia de una elevada concentracién de FA. Sin embargo,
para alcanzar esas concentraciones inhibitorias en nuestro reactor se necesita de una
concentracion de N-NH4 cercana al doble de la que se registra en el permeado de la
ultrafiltracién. Por lo tanto, debido a que de forma independiente este mecanismo no
podra ser el promotor del desplazamiento de las NOB, se tendra que aplicar otro conjunto
de técnicas mas adecuadas a las condiciones reales de trabajo.

6.3.2 Ensayo influencia de la alcalinidad

En este grupo de ensayos se evalud la influencia de la ratio entre el nitrdgeno amoniacal
y el carbono inorganico (CI) en el influente al reactor. Como se puede ver en la Tabla 6.4,
la ratio N-NH4/CI fue mayor que 1 para los ensayos A-D (datos mostrados en azul en la
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gréfica 6.13), mientras que unicamente en el ensayo E el valor de dicha ratio se sitto por
debajo de 1 (datos mostrados en naranja en el grafico 6.13). De acuerdo a lo propuesto
por Pedrouso et al. (2017), en los ensayos donde la ratio N-NH4/Cl es superior a 1, la
alcalinidad es insuficiente para llevar a cabo la nitrificacion completamente y por lo tanto
se espera una acumulacion de N-NO.. Mientras que para ratios tan bajas como 0.72, el
carbono inorganico es suficiente para que ambas bacterias lleven a cabo su crecimiento
celular y por lo tanto, en ausencia de otros factores limitantes, se espera el crecimiento de
las bacterias NOB. Lo propuesto por este autor va en consonancia con lo observado para
cada ensayo (gréfica 6.13).

Tabla 6.4. Ratio N-NH4/CI para cada ensayo

Ensayo mg N-NH4/L entrada mg CaCOs/L entrada  N-NH4/Cl
A 47.1+3.1 140+ 19 2.40
B 44.745.4 160 £ 26 2.00
C 35.5+ 3.0 145+ 23 1.75
D 35.0+7.0 80+ 13 3.12
E 36.4+ 3.8 360+ 34 0.72
100% A €000
° °
90% A ®
x 80% o “n R oo
£ 70% % a A
S 60% .'-
S 50%
(S}
S 40%
c
o 30%
2
= 20%
10%
0%
11-sep Ol-oct 21-oct 10-nov 30-nov

Figura 6.13. Ensayos para estudiar la influencia de la alcalinidad. En azul los ensayos donde se trabajaba con un
agua blanda y en naranja el ensayo en las mismas condiciones con un agua dura

Aunque (Seuntjens et al., 2018) asegura que la limitacion de carbono inorganico afecta
méas a las AOB que las NOB, y por lo tanto, es un escenario desfavorable para la
acumulacion de N-NO2, numerosos autores han hallado una relacion opuesta a esta
conclusion. Tora et al. (2010) observaron en sus respirometrias que la limitacion de
carbono inorganico mejoro el efecto inhibitorio del FNA sobre las NOB. Duran et al.
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(2014) emplearon la limitacion de carbono inorgdnico como estrategia para limitar el
crecimiento de las NOB, manteniendo una ratio de 0.82 g N/g C, aunque también se
apoyaron en la inhibicion por FNA. En el caso de Guo et al. (2009) su ratio de trabajo
oscild entre 1.11y 1.36 g N/g C, por lo que este mecanismo también les ayudo6 a conseguir
una buena acumulacién de N-NO:..

En el lado opuesto, (Reino et al., 2016) y (Isanta et al., 2015) trabajaron con un agua con
una ratio de 0.62 g N/g C, un valor méas cercano al obtenido en la presente tesis, por lo
que su estrategia de lavado de NOBs se baso en otros mecanismos, como el control de la
duracién de la fase aerobia y asegurar una cierta concentracion de N-NHa residual en el
efluente. Sin embargo, tal y como destaca Pedrouso et al. (2017), la inhibicién y lavado
de las NOB unicamente por la limitacion de carbono inorganico no es una estrategia
viable y por lo tanto debe ser combinada con otros mecanismos.

Es decir, esta limitacion ayuda al lavado de las bacterias NOB, pero no es capaz por si
sola de suprimir el crecimiento de las NOB. Esta afirmacion se puede apoyar en los
resultados obtenidos por F. Cui et al. (2021) donde realizaron un analisis de componentes
principales para identificar las variables que mas influyen en la acumulacion de N-NOa.
De sus resultados se extrae que la alcalinidad estd altamente correlacionada con la
acumulacion de N-NO pero no es una de las variables principales. Es decir, la escasez
de carbono inorganico es un gran promotor de la nitrificacion parcial, pero no es una
estrategia valida por si misma.

Por otro lado, debido a la baja capacidad tamponante del medio en los ensayos A-D (y
por lo tanto, descenso del pH) y a la acumulacion de N-NO- en estos ensayos, se generd
una concentracién de FNA que pudo llegar a inhibir hasta en un 35% la actividad
bioldgica de las NOB en algunos casos, mientras que para esas mismas condiciones la
inhibicién para las AOB apenas fue de un 3%. Estos datos estan en consonancia con los
estudios en aguas blandas, donde la acumulacién de N-NOz permite altos valores de FNA
que ayuden al blogueo de la actividad de las NOB, tal y como hicieron D. Wang et al.
(2016) o Q. Wang et al. (2014) donde incluyeron en el sistema un reactor externo para
producir FNA y poner en contacto el fango aerobio con elevadas concentraciones de
FNA.

Es decir, sabiendo que nuestra agua real de trabajo presenta una ratio de N-NH4/Cl entre
0.6-0.8, es de esperar que no exista limitacion de Cl en nuestro reactor. Ademas, debido
a la gran capacidad tamponante de nuestro influente, el N-NO> producido por las AOB se
mantendra principalmente bajo estar forma y apenas se producira FNA que inhiba la
actividad biol6gica de las NOB. Por lo tanto, este ensayo indica que se deberan buscar
otras estrategias para asegurar un correcto desplazamiento de las NOB.
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6.3.3 Reactor sin membrana

En base a los ensayos previos se descartaron la inhibicion del FA y el FNA para la
acumulacién del NOB. Por lo que la estrategia escogida para el desplazamiento de las
NOB se ha basado en mantener la competencia de AOB y NOB por el oxigeno. Dado que
las bacterias AOB presentan una mayor afinidad por el oxigeno que las NOB, se han
mantenido unas bajas concentraciones de oxigeno durante todos los ensayos. Ademas,
mediante un controlador basado en la pendiente de pH y la OUR, se ha limitado la
duracion de la fase aerobia.

Durante el primer ensayo (PN-E1) del reactor sin membranas, se trabajé con un TRC de
6 dias y un volumen de intercambio del 50% del volumen total de trabajo. Este amplio
volumen de intercambio provocdé que hubiese una gran cantidad de amonio al inicio de la
fase aerobia y por lo tanto, que el controlador pudiera tener un amplio margen de
actuacion (Figura 6.14). Durante la primera hora (de 09:30 a 10:30), el controlador estuvo
recogiendo la informacién minima necesaria para empezar a actuar. Por orden de
recopilacién, primero se completa la matriz de datos que sirve para descartar valores
anomalos. Después, sobre los datos filtrados se elabora una nueva matriz para calcular
una media movil y suavizar ligeras variaciones que no se deban realmente al proceso
bioldgico. Una vez obtenida una suficiente cantidad de datos promedio, el software
construye una Ultima matriz de datos para ir calculando el valor de la pendiente de la
variacion de esta media movil. Todas las matriz que se tienen que obtener, se van
actualizando a medida que se registran nuevos datos. Cuando la pendiente de pH presenta
una variacion decreciente y continua (medida en funcién del nimero de valores de
pendiente decrecientes consecutivos), el controlador marca la finalizacion del ciclo.

Como se observa en la grafica 6.15 relativa a la distribucion de concentracién del N-NHa,
N-NOz2 y N-NOs en el efluente durante PN-E1, la actividad de las bacterias NOB fue
correctamente suprimida, ya que en ningun dia se registrd un valor de N-NOs superior a
2.0 mg N-NOz3/L. Por el contrario, la acumulacion de N-NO- en el reactor en este periodo
fue correcta y su concentracion fue fluctuando en funcién de la concentracion de N-NH4
en laentrada y el adecuado funcionamiento del controlador para indicar el final del ciclo.
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Figura 6.14. (arriba) Evolucién del pH durante un ciclo del PN-E1. (abajo) célculo de la pendiente de pH durante ese
mismo ciclo, donde se observa el amplio intervalo entre la primera pendiente calculada y el momento de actuacién
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Figura 6.15. Concentraciones de N-NHa, N-NO2 y N-NOs en el efluente en el ensayo PN-E1.

A pesar de estos buenos resultados obtenidos, el experimento tuvo que finalizarse al
observarse un gran descenso de SST registrados (Figura 6.16). El primer dia del ensayo,
la concentracion de SST fue de 3400 mg SST/L, mientras la medida en el tltimo dia fue
de 238 mg SST/L. Debido a esta bajada tan abrupta de los s6lidos suspendidos en el
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sistema, se decidid finalizar el experimento, ya que no se observaba una estabilizacion en
los SST. En un primer momento se planted la posibilidad de que el alto volumen de
intercambio (50%) estuviese provocando un levantamiento del manto de fangos durante
el periodo de vaciado. Ademas, como el vaciado se hace por gravedad, la valvula de salida
para un volumen de intercambio del 50% se encuentra a mitad del reactor, por lo tanto,
cerca del manto de fango en los dias siguientes a la siembra. Para evitar que este posible
arrastre de sélidos del fango sedimentado, se redujo el volumen de intercambio al 25% y
se mantuvieron el resto de las variables constantes.
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Figura 6.16. Evolucién de SST durante el ensayo PN-E1

Debido a que durante el segundo ensayo del reactor sin membrana (PN-E2), el volumen
de intercambio era la mitad respecto a PN-E1, el controlador present6 un menor margen
de actuacién entre el momento en el que tiene la informacién suficiente como para actuar
y el momento en el que tiene que actuar (Figuras 6.17). Es decir, se pasa de tener un
margen de actuacion entre 1y 3 horas para el PN-E1, segun la concentracion de N-NH4
en la entrada, a disponer de una ventana de actuacion de 20-40 minutos para el PN-E2.
Para conseguir ampliar este margen de actuacion se modificaron los tiempos para el
calculo de la media mévil y de la pendiente de pH.
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Figura 6.17. (arriba) Evolucion del pH durante un ciclo del PN-E2. (abajo) Calculo de la pendiente de pH durante ese
mismo ciclo, donde se observa el corto intervalo entre la primera pendiente calculada y el momento de actuacion

Como las condiciones de trabajo fueron similares al PN-E1, en los momentos iniciales
del PN-E2 se logré la acumulacion del N-NO2 de la misma manera que en el anterior
ensayo. Sin embargo, tras comprobar que se lograba mantener la acumulacion de N-NO-
se quiso conocer la robustez del sistema. Para ello, tras el noveno dia de ensayo se
incremento el OD a valores entre 1.0-1.5 mg O2/L. Tras comprobar como por este exceso
de aireacion las bacterias NOB volvian a activarse y se registraban altas concentraciones
de N-NOs (Figura 6.18), mientras que el N-NO> se fue consumiendo, se tratd de revertir
la situacion y volver a desplazar a las NOB. Tras estos 6 dias se retomaron las condiciones
iniciales, pero no se pudo volver a desplazar a las bacterias NOB. Una posible explicacion
puede deberse a que la baja concentracion de SST en ese momento (menos de 500 mg
SST/L), y por lo tanto, la baja concentracion de ambas bacterias pudo impedir que las
AOB y NOB realmente compitiesen, puesto que al haber tan poca biomasa de AOB, la
demanda de oxigeno de estas bacterias fuese tan baja que las NOB pudieron disponer del
oxigeno incluso a bajas concentraciones. En vista de que el sistema no se podia recuperar,
se decidio finalizar el experimento.
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Figura 6.18. Concentraciones de N-NHa, N-NOz y N-NOs en el efluente en el ensayo PN-E2

En cuanto a la retencion de sélidos suspendidos en el reactor, se observé una tendencia
similar al anterior ensayo, a pesar de haber reducido el volumen de intercambio (Figura
6.19). A pesar de gque de la concentracion de SST registrados en el efluente es baja (de 12
a 5 mg SST/L), la concentracion de SST no tendia a estabilizarse, llegando a alcanzar
valores por debajo de 500 mg SST/L y comprometiendo una buena sedimentacién debido
a la baja concentracion de SST. EI TRC se recalculé en este periodo teniendo en cuenta
la cantidad de sélidos suspendidos que se marchan por el efluente. Los datos indican
inicialmente el TRC era de 6d, pero que al término del ensayo el TRC real era de 5d. Con
el fin de poder retener una mayor concentracion de SST en el reactor, se decidi6 trabajar
a TRC “infinito”, es decir, sin purgar y que unicamente el fango se renueve mediante los
SST que se eliminan en el efluente. Se mantuvieron el resto de los pardmetros de
operacion.
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Figura 6.19. Evolucion de SST durante el ensayo PN-E2
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De forma analoga a los anteriores ensayos, durante las primeras etapas de este ensayo
(PN-E3) se logro una buena acumulacion de N-NO- (Figura 6.20). En los primeros 13
dias de trabajo se consigue que la concentracion de N-NOs apenas supere los 5 mg N-
NO3/L (entre un 10-20% de todo el Nitrogeno soluble del reactor). Mientras, el N-NOz y
el N-NHs alcanzan concentraciones similares en el efluente cercanas a 15 mg N/L, cada
uno de ellos. Sin embargo, debido a que trabajamos con el permeado de la ultrafiltracion
de agua residual real, estamos expuestos a la variabilidad real de este agua. Durante los
dias 8 y 9 de marzo se registraron intensas precipitaciones en Valencia, lo cual produjo
cambios en el influente (Figura 6.21). Durante los dias de lluvia intensa la carga
contaminante del influente se diluyd aproximadamente a la mitad, pasando de una
concentracion de N-NH4 en los dias previos y posteriores de 30 mg N-NHa/L, mientras
que en los dias de lluvia la concentracion registrada fue de 16.9 mg N-NHJ/L. La
alcalinidad también sufri6 un descenso en la misma medida. Debido a que el descenso de
N-NH4 y alcalinidad es equiparable, la ratio N-NH4/Cl se mantuvo durante este periodo
entre 0.86-0.70, por lo que este descenso de alcalinidad no tuvo influencia sobre la
competencia por el carbono inorganico. Estos cambios provocaron dos cosas, por un lado,
un descenso del pH al perder la matriz gran parte de su capacidad tamponante. Por otro
lado, debido a que la concentracion de N-NHj4 en el influente fue muy baja, provoco que
el control en base a la pendiente de pH no pudiese actuar durante estas fechas, por falta
de capacidad de respuesta del controlador. Por lo que los ciclos, durante este periodo,
estuvieron regidos por el registro de la OUR enddgena. Debido a que este periodo se
alargé durante varios ciclos, las bacterias NOB pudieron ir retomando su actividad
provocando que el N-NO2 se fuese consumiendo, como muestra la tendencia de datos
desde el 8 al 11 de marzo.
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Figura 6.20. Concentraciones de N-NHa, N-NO2 y N-NOs en el efluente en el ensayo PN-E3
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Figura 6.21. Evolucion del pH durante parte del ensayo PN-E3 donde se puede ver el efecto de la lluvia sobre este
parametro y sobre la concentracion de N-NH4 y CaCOs en el influente

En cuanto a los sélidos suspendidos, los datos indicaban que a pesar de que no se estaba
realizando ninguna purga, el descenso de solidos era bastante significativo (Figura 6.22).
Conociendo la cantidad de N-NH4 consumido en cada ciclo, los pardmetros de operacion
(TRH, SST en el efluente, volumen de intercambio, nimero de ciclos al dia...),
asumiendo un rendimiento de produccion para la bacterias autétrofas y heterotrofas (Y a
y YH, respectivamente) de 0.17 mg SST/mg N consumido y 0.67 mg SST/DQO
consumida (Jiménez Douglas, 2010), y una proporcion de SST por unidad de DQO de
biomasa (issem) de 0.7 mg SST/mg DQO, se realizé un balance a los sélidos suspendidos
del reactor durante el ensayo PN-E3 (Figura 6.22). De este balance se obtiene que la
cantidad de SST generados diariamente (77.1 £13.4 mg SST/d) es menor que la cantidad
de sélidos extraidos en el efluente (242.7 £ 17.6 mg SST/d). Es decir, aunque se trabaje
sin purgar el sistema, la concentracion de SST ira reduciéndose hasta eliminar la biomasa
del reactor. De forma similar al anterior ensayo se calculd el TRC real teniendo en cuenta
la cantidad de sélidos suspendidos en el reactor. En los dias iniciales el TRC calculado
era de 40 dias, mientras en el dia en que se termind el ensayo el valor del TRC se redujo
hasta 12 dias.
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Figura 6.22. Evolucién de SST registrada (azul) y calculada (naranja) durante el ensayo PN-E3

Durante este ultimo (PN-E3) ensayo se puede observar una poblacion de protozoos muy
diferentes a la de los ensayos PN-E1 y E2 debido al elevado TRC inicial. En los primeros
ensayos principalmente se pudo encontrar algunas colonias poco pobladas de protozoos
pétricos y nadadores libres (Figura 6.23), organismos asociados a tiempos de retencién
celular bajos. La presencia de organismos pétricos ayuda a generar un efluente de calidad
al depredar a las bacterias y el material suspendido que no forma parte de los fl6culos, ya
que se alimentan de bacterias libres. Sin embargo, debido a que inicialmente en el ensayo
PN-E3 el TRC fue elevado, de 40 dias, en esta siembra se pudo observar, ademas, otro
tipo de protozoos, entre ellos rotiferos como Cephalodella sp. y Philodina s.p. (Figura
6.24). Segln Zornoza (2017) y Rodriguez et al. (2008), este tipo de organismos se asocian
a una edad de fango alta y carga organica débil y en gran nimero indican una buena
depuracion. La presencia de estos rotiferos es importante ya que depredan de forma activa
los fléculos de las bacterias y permiten la renovacion de estas, ademas de regular el
tamanio de los floculos. Incluso se llegaron a observar nematodos (metazoos) en los dias
cercanos a la siembra (Figura 6.24), ya que estos organismos aparecen con TRC
superiores a 20 dias. La presencia de nematodos no es incompatible con un efluente de
buena calidad (Rodriguez et al., 2008). Ademas, las colonias de organismos pétricos en
estos casos eran muy numerosas, como se refleja en la Figura 6.25. Los floculos
observados presentaban un gran tamario, sin exceso de filamentosas y se mostraban
compactos y con parte del material mineralizado en el centro del fléculo (Figura 6.25).
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Figura 6.23. Observacion de muestra fresca del ensayo PN-E1 donde se puede visualizar una pequefia colonia de
organismos pétricos y un protozoo depredando el fléculo. Se adjunta enlace a un video de esta observacion.
Microscopio montado con objetivo 40x y oculares 10X

Figura 6.24. Observacion de muestra fresca del ensayo PN-E3 donde se puede visualizar (izquierda) Cephalodella
s.p. en la fotografia y un enlace a un video donde se observa un Philodina s.p depredando un fléculo de bacterias y
alejandose de este. Microscopio montado con objetivo 40x y oculares 10X. En la derecha se aprecia un neméatodo
con el objetivo a 20x y oculares 10X.

Figura 6.25. Observacion de muestra fresca del ensayo PN-E3 donde se puede visualizar (izquierda) gran colonia de
Campanella umbellaria y (derecha) fléculo. Microscopio montado con objetivo 20x y oculares 10X
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En base a nuestros resultados, la estrategia para desplazar a las NOB y con ello acumular
N-NO: resulta correcta, ya que en ausencia de perturbaciones se logra una acumulacion
completa del N-NO> respecto al N-NOx. Sin embargo, debido a que solamente se esta
permitiendo crecer a las bacterias AOB, apenas hay materia organica para el crecimiento
de las bacterias heterdtrofas y el influente carece de solidos suspendidos, este sistema
genera menos sélidos por ciclo que la cantidad que se expulsa por el efluente. Por ello, se
hace necesario modificar el montaje y cambiar el sistema de desacople de TRC y TRH.
Se decidio cambiar el sistema de decantacion por una membrana de ultrafiltracion que
permitiera retener toda la biomasa y producir la cantidad de permeado deseada. En los
siguientes ensayos se mantuvieron unos parametros de operacion similares, pero
unicamente difieren por la presencia de esta membrana.

6.3.4 Reactor con membrana

Ademas del sistema para separar el TRC y el TRH (Figura 6.1), una de las principales
diferencias de este conjunto de ensayos es que la cantidad de volumen intercambiado por
ciclo fue mucho menor, entre 0.7 -1.3 L, debido a las limitaciones del montaje. Esto
provocd que no fuese posible aplicar el sistema de control de la fase aerobia, del cual se
habia comprobado en el anterior montaje su buen funcionamiento, debido a que la
duracion de la fase aerobia en este caso es menor al tiempo necesario para que el
controlador comience a actuar. En base a la experiencia acumulada durante todos los
ensayos hasta la fecha, la duracion de la fase aerobia fue asignada manualmente,
asegurando una concentracion de N-NHs residual al final del ciclo. En estos ensayos,
ademas, se hizo un barrido del TRC (de 20 a 3 dias) para conocer su grado de influencia
sobre la acumulacion de N-NO.. ElI TRH se redujo considerablemente, hasta valores de
3.5 horas, con el fin de incrementar la carga diaria de nitrégeno y con ello fomentar la
produccion de biomasa autotrofa.

Durante los primeros ensayos, desde PN-M-E1 hasta PN-M-E4, no se logré una
estanqueidad completa del modulo de membranas, y se registraron intrusiones de Oz en
el sistema, provocando que la concentracién de oxigeno disuelto en el reactor fuese
superior a la deseada. En la grafica 6.26 se puede observar como existe una buena
acumulacion de N-NO: al principio del ensayo, aunque no tan eficaz como en los ensayos
PN debido a pequefias intrusiones de O. Sin embargo, debido a una gran entrada de O>
en el sistema por falta de estanqueidad (Figura 6.27), la acumulacion de N-NO- se vuelve
inestable y rapidamente el N-NO- termina oxidandose a N-NOg.
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Figura 6.26. Concentraciones de N-NHas, N-NO2 y N-NOs en el efluente en el ensayo PN-M-E2
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Figura 6.27. Evolucién del oxigeno disuelto para el PN-M-E2 donde se observa la entrada de oxigeno externo
incontrolado a partir del 21/10/2021.

Una tendencia similar se observo en el resto de los ensayos hasta el PN-M-E4, donde tras
él se logré conseguir una mejor estanqueidad del médulo de membranas. El resto de los
ensayos (PN-M-E1, E3 y E4) no se muestran aqui ya que se pueden extraer las mismas

203



Capitulo 6. Nitrificacion parcial con el permeado de ultrafiltracion del agua residual
urbana

conclusiones que para PN-M-EL1 (los graficos de la evolucion de las distintas formas de
nitrdgeno se muestran en el material complementario, Figuras S6.1, S6.2 y S6.3). Sin
embargo, estos datos fueron de gran utilidad a la hora de calibrar el modelo matematico,
ya que Unicamente en estos ensayos se observo la actividad de las bacterias NOB y por
lo tanto permitié la calibracion de los parametros del modelo correspondiente.

Por otro lado, como en PN-M-E1 se trabajo con un TRC de 20 dias y las membranas
impidieron la fuga de biomasa en el efluente, se logré6 mantener una concentracion de
SST en el equilibrio ligeramente superior a 500 mg SST/L (Figura 6.28). Aunque este
valor sigue siendo bajo comparado con un proceso convencional, cabe destacar la baja
capacidad de este sistema para generar biomasa y la nula entrada de sélidos suspendidos
al sistema. Por lo que se puede afirmar que las membranas permiten retener la biomasa y
superar el problema asociado a la pérdida incontrolada de bacterias.
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Figura 6.28.Evolucidon de SST para PN-M-E1, donde se observa la estabilizacion en la concentracion de solidos con
un TRC de 20d

En el resto de los ensayos, del PN-M-E5 en adelante, tal y como se comentd, se logr6 una
completa estanqueidad del sistema. Esto se puede comprobar observando el registro del
oxigeno que en estos casos no presentan valores andmalos o tendencias crecientes
asociadas a la intrusion de oxigeno externo (Figura 6.29).
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Figura 6.29. Registro del Oz una vez lograda la estanqueidad del sistema

Tras este ajuste ademas se comienza a trabajar con un TRH menor, para asegurar una
mayor carga de N-NHs alimentado al sistema. En este caso, la acumulacion de N-NO: se
logra de una manera satisfactoriaa TRC 3y TRC 10 dias (Figuras 6.30, 6.31 6.32 y 6.33,
para PN-M-E5, E6, E7 y ES8, respectivamente, las condiciones de operacién de estos
ciclos estan recogidas en la Tabla 6.2). En este caso, también hubo un ensayo que se vio
afectado por las lluvias, PN-M-ES8 (el dia 11/10/2022). De manera analoga a lo explicado
en el anterior apartado para el ensayo PN-E3, la alcalinidad y el N-NH4 en el influente
descendieron este dia hasta 161 mg CaCOa3/L y 4.9 mg N-NH./L, pero como el descenso
fue similar para ambos componentes, se mantiene la ratio N-NH4/CI en el reactor.
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Figura 6.30. Concentraciones de N-NHas, N-NO2 y N-NOs en el efluente en el ensayo PN-M-E5
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Figura 6.31.Concentraciones de N-NH4, N-NO2z y N-NOs en el efluente en el ensayo PN-M-E6
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Figura 6.32. Concentraciones de N-NHa, N-NO2 y N-NOs en el efluente en el ensayo PN-M-E7
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Figura 6.33. Concentraciones de N-NHs, N-NO2z y N-NOs en el efluente en el ensayo PN-M-E8. Se puede observar el
valor anémalo del 11/10/2022 debido a las precipitaciones registradas ese dia

Estos resultados confirman la adecuada eleccion de la estrategia para el desplazamiento
de las NOB. Ademas, debido a que en estos ensayos no se ha observado una acumulacién
significativa del N-NOs, se puede afirmar que controlar la concentracion de OD y limitar
la duracion de la fase aerobia asegurando la presencia de N-NHa al final del ciclo resulta
imprescindible para acumular N-NO3, bajo estas condiciones.

Ademas de asegurar una buena acumulacion de N-NOz con estos parametros de operacion
y condiciones de trabajo, el sistema de membranas logra retener la biomasa del reactor y
evita su lavado, permitiendo extender el periodo de trabajo mas alla del tiempo en que
tarda en vaciarse de sélidos el reactor, como ocurria en los ensayos sin membrana. En el
grafico 6.34 se puede observar como la reduccion de solidos suspendidos tiende a la
estabilizacion, de acuerdo al TRC fijado. Debido a que resulta interesante poder mantener
un reactor con una alta concentracion de biomasa, para asi poder reducir su TRH y
mejorar su capacidad, el siguiente paso seria comprobar si existe un limite superior de
TRC que impida acumular N-NO. Sin embargo, por falta de tiempo para la
experimentacion no se pudieron realizar ensayos con el sistema estanco més alla de un
TRC de 10 dias. Por lo que, el analisis de la influencia del TRC, junto con la de otros
parametros de operacion, se realizara con el modelo matematico calibrado en base a estos
resultados experimentales.
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Figura 6.34. Evolucion de SST para PN-M-E8, donde se observa la estabilizacion en la concentracion de sélidos con
un TRC de 10d

De igual manera que en los ensayos sin membrana, se observo una diferencia clara entre
los ensayos con un alto TRC, PN-E1, E2 y E8 (20 y 10 dias) de los ensayos E5, E6 y E7
(3 dias). En el primer conjunto de ensayos se volvid a apreciar la presencia de rotiferos,
en este caso Unicamente de Cephalodella sp. y pequefias colonias de organismos pétricos
(Figura 6.35). La influencia de la presencia de estos protozoos ya ha sido analizada en el
apartado del reactor sin membrana. Respecto a los ensayos con bajo TRC cabe destacar
la escasa diversidad de protozoos que presentaron. Este analisis concuerda con la relacion
observada por Araujo dos Santos et al. (2014) y Sobczyk et al. (2021) entre los sélidos
suspendidos y el TRC y la diversidad de las comunidades microbiolédgica. Debido al bajo
TRC que implica una mayor renovacion de la biomasa, no se pudieron observar rotiferos,
ni grandes colonias de organismos sésiles y de forma puntual algin organismo holétrico.
Principalmente abundaron y dominaron los flagelados de pequefio tamafio, amebas sin
teca y ciliados pétricos, pero sin formar colonias (Figura 6.36). Las amebas sin teca se
suelen asociar a fangos con bajas cargas organicas (Salvadé & Canals, 2015; Zornoza,
2017). El organismo pétrico mostrado, Vorticella campanula, suele aparecer de forma
solitaria'y en fangos con baja carga organica (Rodriguez et al., 2008) indicando una buena
calidad de efluente (Foissner, 2016). Por otro lado, se observaron dos tipos de bacterias
indicadoras de reactores con baja concentracion de oxigeno disuelto, lo cual indica la
buena estanqueidad de nuestro reactor; Espiroquetas (aungue este organismo también se
ha fotografiado, no se muestran las imagenes debido a que por su rapidez de movimiento
y tamafio las imagenes son borrosas) y Nostocodia limicola tipo 2 (facilmente
identificable por sus cadenas de cocos) (Figura 6.37). La Nostocodia ademas se asocia a
bajas cargas masica y TRC inferiores a 10 dias (Zornoza, 2017). Esta variedad de
filamentosa es la mas frecuente en fangos activados, tal y como confirman Beer et al.
(2002), Nielsen et al. (2009) y Zornoza (2017), pero su exceso puede conllevar un
episodio de bulking filamentoso (Seviour y Blackall, 1999). Por ultimo, también se
observaron organismos Haptoridos como Acineria uncinata, indicador de elevados N-

208



Capitulo 6. Nitrificacion parcial con el permeado de ultrafiltracién del agua residual
urbana

NO2 pero también se asocia a fangos inestables con alta cantidad de bacterias libres
(Foissner, 2016). Acineria uncinata tolera largas ausencias de oxigeno y baja
concentracion de oxigeno, lo cual puede explicar su aparicion en estos reactores
(Rodriguez et al., 2008). La estructura de los fléculos no se vio afectada por este bajo
TRC vy al igual que resto de siembras, se comenzo con un fango con floculos dispersos y
concierto nimero de bacterias filamentosas y fue tendiendo hacia fléculos compactos,
con buena estructura, sin exceso de filamentosas y de unos 70um.

Figura 6.35. (izquierda) Observacién de muestra fresca del ensayo PN-M-E1 donde se puede visualizar Cephalodella
s.p. en la fotografia. Microscopio montado con objetivo 40x y oculares 10X. En la derecha se observa una pequefia
colonia de organimos pétricos en PN-M-E8. Microscopio montado con objetivo 40x y oculares 10X.

Figura 6.36.(izquierda) Observacion de muestra fresca del ensayo PN-M-E6 donde se puede visualizar Vorticella
campanula en la fotografia y detalle de su (1) macrontcelo y (2) disco peristomatico. Microscopio montado con
objetivo 40x y oculares 10X. En la derecha se observa una ameba desnuda en PN-M-E6 y enlace a un video donde se
la ve desplazar. Microscopio montado con objetivo 40x y oculares 10X
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Figura 6.37. Observacion de muestra fresca del ensayo PN-M-E7 con objetivo 20x y oculares 10X. Se puede observar
a Nostocodia limicola tipo 2 y una ampliacion de una parte del filamento para poder apreciar células ovaladas bien
diferenciadas que ayudan a su identificacién

6.4 Discusion

Considerando las caracteristicas del permeado con que se alimenta el reactor SBR, se
pueden descartar diferentes mecanismos para desplazar a las bacterias NOB. Por un lado,
al tratarse de un reactor ubicado en la linea principal de aguas y a temperatura ambiente,
no podemos apoyarnos en el efecto positivo que tiene la temperatura por encima de 30°C
respecto al crecimiento de las AOB. Por otro lado, al tratarse de un agua dura no existe
limitacion por carbono inorganico. Esta agua dura tampona el pH del medio, provocando
que a pesar de la acumulacion de N-NO-, no se genere una inhibicion por FNA efectiva.
Tampoco hay inhibicion de las NOB por FA, debido a que la concentracion de N-NHs en
el permeado no es elevada y, ademas, el volumen de intercambio es bajo, provocando que
la concentracion de N-NHs al inicio de cada ciclo no sea alta. Algunos autores han
empleado el uso de inhibidores como la hidroxilamina para asegurar la acumulacién de
N-NO: en el reactor, ya que se ha observado que tiene un mayor efecto inhibitorio sobre
las NOB y las Comammox (Z. Wang, Zhang, et al., 2020) que sobre las AOB, incluso a
concentraciones bajas de (0.35-5.5 mg H3NO /L) (Noophan et al., 2004). Sin embargo,
esta estrategia, ademas de suponer un coste adicional en cuanto a este reactivo, no es
suficiente por si misma y necesita aplicar algiin otro mecanismo que favorezca el lavado
de las NOB, ya que al cesar la adicion de hidroxilamina, se puede volver a detectar N-
NOs en el efluente si las condiciones son favorables para las NOB (J. Li et al., 2019). Es
decir, la hidroxilamina puede ser (til si se quiere alcanzar una rapida acumulacion de N-
NO: inicial.

La estrategia empleada para lograr la acumulacion de N-NO> basada en bajos TRC (de 3
a 10 dias) y bajas concentraciones de oxigeno disuelto (de 0.3 a 0.6 mg O2/L), junto con
un control de la duracion de la fase aerobia, ha demostrado ser capaz de permitir una
inhibicidn practicamente completa de las NOB y no observar una presencia significativa
de N-NO3 en el efluente. Blackburne et al. (2008b) descartan valores mas bajos de
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oxigeno en el reactor, ya que menores concentraciones provocan una disminucion de la
tasa de nitrificacion, y con ello, se hace necesario aumentar el TRH. Isanta et al. (2013)
analizo la concentracion 6ptima de oxigeno para lograr una correcta nitrificacion parcial.
A pesar de que su estudio fue realizado con un fango granular, los resultados obtenidos
para un granulo de 0.5 mm se pueden asemejar a lo ocurrido en un fango flocular. Para
este tamano, indican que el valor 6ptimo de oxigeno disuelto es similar al empleado en
esta tesis, de 0.5 mg O2/L. Esta baja concentracion de oxigeno esta justificada teniendo
en cuenta la diferencia en la afinidad de las AOB y las NOB por el oxigeno (Liu et al.,
2020). Las AOB pueden trabajar con menores concentraciones de oxigeno, mientras que
las NOB necesitan de mayores concentraciones (Munz et al., 2011).

Algunos autores concluyen que en este tipo de configuraciones donde el oxigeno disuelto
se mantiene en valores bajos, se termina por favorecer el crecimiento de Nitrospira, las
NOB estrategas de la K, que trabajan mejor en condiciones de sustrato limitantes, respecto
a Nitrobacter, las NOB estrategas de las r (Blackburne et al., 2007; D. J. Kim & Kim,
2006). En este sentido, B. Cui et al. (2020) indican que debido a la abundancia de
Nitrospira en su cultivo, no logran acumular N-NO> trabajando con un OD de 0.5 mg
Oo/L, pero que cuando elevan la consigna a 2.5 mg O>/L se consigue que las AOB
desplacen a las NOB. Ellos lo atribuyen a que en estas condiciones de oxigeno, aunque
ambas bacterias estan favorecidas, las AOB pueden lograr una velocidad de crecimiento
mucho mayor en comparacion con la de las NOB. Sin embargo, este comportamiento no
se ha observado en nuestros ensayos, ya que el oxigeno ha provocado lo opuesto; cuando
se han mantenido bajas concentraciones de oxigeno se ha logrado acumular el N-NOg,
mientras que cuando la aireacion era mayor y se alcanzaban mayores concentraciones de
oxigeno en el fango activado, rapidamente tenia lugar la oxidacién del N-NO2 a N-NOs.

En cuanto al tipo de aireacion, recientemente Yao et al. (2021) ha estudiado el efecto del
tamafo de la burbuja de aire inyectada al reactor bioldgico. Estos autores destacan que
una micro-nano aireacion permite reducir hasta en un 50% los costes energéticos
tradicionales de aireacion y ademas fomenta la actividad de las AOB al promover la
codificacion genética de monooxigenasa y hydroxylamina oxidoreductasa mas de 8 y 4
veces, respectivamente, respecto a un sistema convencional de aireacion. Es decir, con
este sistema se puede reducir considerablemente el TRH de un reactor (y con ello su
volumen) y ademas favorece la acumulacion de N-NO- al favorecer en gran medida a las
AOB.

Respecto a las Comammox, autores como Camejo et al. (2017), Roots et al. (2019) o
Mehrani et al. (2023) alertan de que a concentraciones bajas de oxigeno del orden de 0.4
mg O/L, las Comammox pueden desplazar a las AOB del reactor e impedir la
acumulacion del N-NO- debido a su mayor afinidad por el sustrato. Sin embargo, hay que
tener en cuenta que estas bacterias demandan elevados TRC para poder establecerse,
situacion opuesta a la que se ha tenido en los ensayos. Aungue, Shao & Wu (2021) han
demostrado que la aparicion de las bacterias Comammox no siempre implica formacion
de N-NOsz. Manteniendo una baja aireacion intermitente favorecieron el crecimiento de
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las Comammox. Estas desplazaron a las AOB, pero se observo que el N-NOz que iban
generando las Comammox iba siendo asimilado por las bacterias Anammox en un
proceso de Nitrificacion parcial y Anammox simultaneo.

Otros autores si que han trabajado con altas concentraciones de oxigeno disuelto, pero en
su caso emplean estos valores para acelerar el proceso de nitritificacion, mientras que
aplican otras estrategias para limitar el crecimiento de las NOB. Una de esas estrategias
consiste en realizar una aireacion intermitente, ya que las NOB tardan mas en comenzar
a tomar el oxigeno del medio, de esta forma, cuando hay mayores concentraciones de Oz,
las NOB todavia estan inactivas (Bao et al., 2017). Otros autores como Bartroli et al.
(2010) han logrado una acumulacion de N-NO2 trabajando incluso con una concentracion
de oxigeno de 7 mg O2/L. Ellos afirman que la clave para conseguir frenar la oxidacion
del N-NO: se basa en asegurar una adecuada concentracion de N-NH4 en el efluente. En
su caso, ellos establecen la ratio en 0.25 mg O2/mg N-NHa.

Por otro lado, el criterio de un bajo TRC esta ligado con la velocidad de crecimiento de
estas bacterias, mientras que para las AOB algunos autores, como Munz et al. (2011) han
calculado una velocidad de crecimiento de 1.0 a 1.2 dias™, las NOB presentan un
crecimiento mucho mas lento de 0.49 a 0.61 dias™. Es decir, cortos TRC favorecen que
las NOB apenas puedan desarrollarse. Llegando incluso a impedir su crecimiento si el
TRC fijado es menor de 2 dias, como Peng & Zhu (2006) demostraron en su trabajo. Sin
embargo, no es necesario trabajar en estos valores de TRC, ya que a valores de 10 dias,
en trabajos recientes como el de S. Li et al. (2021) se logra acumular N-NO2, empleando
una estrategia similar a la nuestra y con un influente con una ratio de DQO/N de 1.8 a 4.3
mg DQO/mg N.

La combinacién de estas dos variables (baja concentracion de oxigeno y un TRC no
elevado) permite un buen desplazamiento de las bacterias NOB. En un estudio donde Wu
et al. (2015) realiz6 un barrido de experimentos modificando el TRC de 3 a 15 dias,
concluy6 que la concentracion de oxigeno en el reactor a mantener debe tener en cuenta
el TRC de trabajo, a mayores TRC se necesita una concentraciéon menor de oxigeno
disuelto en el reactor para asegurar la nitrificacion parcial.

Un aspecto que han destacado algunos autores como un mecanismo clave, es asegurar
una correcta acumulacion de N-NOzen las etapas iniciales (Blackburne et al., 2008a; H.
et al., 2019). Algunos autores lo atribuyen a la produccion de FNA en etapas iniciales y
otros a que ademas, las AOB pueden mantener sus enzimas activas y aprovechar el N-
NHs que se libera durante la muerte de otras bacterias, logrando que durante estos
momentos de inhibicion sean las NOB las principales perjudicadas (H. Cui et al., 2019).
En relacion con esta informacion, los resultados de Isanta et al. (2015) concluyen que
una baja concentracion de N-NH4 en la entrada de 20-25 mg N-NHJ/L dificulta el lavado
de las NOB, ya que la estrategia seleccionada se basa en conseguir que el efluente sirva
de entrada al proceso Anammox, es decir, solo se consuma aproximadamente la mitad
del amonio. Los autores indican gque, en este escenario de baja concentracion de amonio
en la entrada, el proceso de nitrificacion parcial es mas complicado y facilmente se
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observaré nitrato en el efluente. Este hecho lo hemos podido observar en los periodos
asociados a lluvias, cuando la concentracion de amonio en la entrada se diluia por el
efecto del agua de la lluvia y la concentracién de amonio en el efluente era tan baja que
las bacterias AOB dejaban ya de competir por el oxigeno con las NOB.

La estrategia seleccionada de bajas consigna de oxigeno y bajos TRCs se ha visto apoyada
por un sistema de control de la duracion de la fase aerobia para permitir una continua
competencia por el oxigeno entre las AOB y las NOB. La duracion de la fase aerobia se
ha contralado en base a la pendiente de variacion del pH y también se ha incluido como
medida de seguridad el control en base a las OURs. Este tipo de estrategia ya habia
demostrado buenos resultados en anteriores resultados pero en corrientes con elevada
concentracion de N-NHs, como en Lemaire et al. (2008), aunque en su caso, la
finalizacién de la fase aerobia ocurre cuando la pendiente de pH es inferior a un valor
consigna (0.005 — 0.01 unidades pH/min) y no se fundamenta en la tendencia de este
valor. Otros autores, solamente han empleado parte de este sistema de control. En el caso
del pH, algunos Unicamente se han centrado en la identificacion del ammonia valley (Guo
et al., 2009; B. Cui et al., 2020), parando la aireacién cuando la derivada de pH respecto
al tiempo era mayor que cero, es decir, en el momento en que se deja de consumir el pH
porque el proceso de oxidacion del amonio se ha completado (Yang et al., 2007). Otros
autores han centrado solo su atencion en el seguimiento de las OURs. Blackburne et al.
(2008a) fijaron el valor de la consigna de OUR en 15-25 mg O2/L h, por debajo de este
valor, la aireacion era parada. En base a los datos obtenidos en esta tesis, podemos decir
que la consigna de OUR establecida esta dentro del rango de Blackburne et al. (2008a),
ya que, observando la tendencia de las curvas de OUR, a partir de 18 mg O2/L h se puede
decir que el fango entraba en fase enddgena y por lo tanto el controlador desarrollado
durante la tesis indicaba el fin de la aireacion. De una forma mas dinamica, Kouba et al.
(2016) establecio la consigna en un descenso del 20% de la OUR méaxima registrada. De
acuerdo a este criterio, nuestro punto de parada se encontraria también en un valor cercano
a 20 mg O2/L h. Es decir, un valor cercano al que se ha empleado en el trabajo.

Pero no solo existe esta forma de controlar la duracién de la fase aerobia, Gao et al. (2009)
destacan que la medida del potencial redox también puede ser un buen indicador, debido
a que la evolucidn de esta medida a lo largo de un ciclo tiene un comportamiento similar
al del pH. Incluso puede emplearse de forma combinada. Otras estrategias se basan en la
medida directa del amonio y del nitrato (Saxena et al., 2019), pero este sistema requiere
de altos de costes de inversion y mantenimiento, hay un gran retraso entre la medida y lo
observado y ademas, los sensores actuales en el mercado presentan problemas para
separar la medida de N-NO2 y N-NOs (Liu et al., 2020). En este sentido, el otro
mecanismo para controlar la duracion de la fase aerobia que ha resultado obtener buenos
resultados de acumulacion de N-NO>, se basa en la relacion del oxigeno disuelto en el
reactor y la concentracion de amonio, factor llamado Rsp (Isanta et al., 2015; Isanta et al.,
2013; Jemaat et al., 2013; Bartroli et al., 2010). Este sistema de control se aplica a
sistemas en continuo, a diferencia del explicado anteriormente y aplicado en esta tesis,
basado en el pH y las OURs. Mediante esta estrategia se va registrando continuamente
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los valores de oxigeno y amonio en el reactor. Mediante un sistema de control se va
modificando la cantidad de oxigeno aportada al reactor o el TRH del sistema, para que el
factor Rsp se mantenga dentro del margen establecido. De acuerdo con Bartroli et al.
(2010), el factor Rsp debe ser siempre menor de 0.35 para asegurar una correcta
acumulacion de N-NO2 y permite trabajar en valores altos de oxigeno, para acelerar el
proceso de nitrificacion (Jemaat et al., 2013)

Por otro lado, respecto al tipo de reactor, Liu et al. (2020) sefialan que para el proceso de
nitrificacion parcial, donde los parametros de operacion tienen una gran influencia, se
suele trabajar (en torno al 60%) con reactores SBR debido a la flexibilidad de estos y la
facilidad para su control. Por este motivo ha sido el tipo de reactor que se ha empleado
para la tesis, al igual que otros autores lo han hecho para sus trabajos (Chen et al., 2022).
El fango granular y los sistemas de crecimiento en lecho fijo también presentan grandes
ventajas, ya que permiten retener en mayor medida la biomasa, lo cual es importante al
trabajar en la linea principal de aguas, donde la temperatura y la concentracion de amonio
en la entrada no suelen ser altas, y por lo tanto, el crecimiento de las bacterias objetivo no
es elevado. Este tipo de reactores ha sido empleado por otros autores (Bartroli et al., 2010)
aungue suele ser mas comin emplearse para el proceso Anammox, ya que estas bacterias
demandan de un sistema que ofrezca una elevada retencion de la biomasa, debido a su
lento crecimiento (Z. Wang, Ji, et al., 2020; Gholami-Shiri et al., 2021; Reino et al., 2018;
Morales et al., 2016; Lotti et al., 2015; Corbala-Robles et al., 2016). Las ventajas, respecto
a la retencion de la biomasa, también pueden ser obtenidas en fangos suspendidos donde
al reactor se le acople una membrana. De esta forma no solo se logra una total retencion
de la biomasa y desacople del TRH y del TRC, sino que ademas se obtiene un efluente
de gran calidad sin necesidad de una decantacién posterior (considerando las grandes
necesidades de espacio que estos elementos demandan) (Singh et al., 2022). En la
presente tesis se vio la necesidad de recurrir a un sistema que garantizase la retencion
completa de la biomasa, debido a que la baja produccion de solidos provocaba que el
balance de generacion de sélidos suspendidos en cada ciclo fuese negativo y por lo tanto
se extrajera mas biomasa que la que se generaba en cada ciclo. La inclusién de una
membrana de ultrafiltracién externa para retener la biomasa resolvid este problema,
permitiendo que el reactor se estabilizase en una concentracion de sélidos suspendidos
(dependiendo del TRC de trabajo) y se lograse una correcta acumulacion de N-NOa.

La viabilidad de proceso de nitrificacion parcial -Anammox en la linea principal de aguas
todavia esta siendo investigada, ya que de las mas de 140 plantas a nivel industrial que
Ilevan a cabo este proceso, practicamente la totalidad trabajan con corrientes a elevada
temperatura y/o elevadas concentraciones de nitrogeno (Gholami-Shiri et al., 2021;
Bowden et al., 2016). Segun apunta Lackner et al. (2014), en el 65% de los casos los
reactores son de tipo SBR. Lograr llevar este proceso de forma efectiva a la linea principal
de aguas permitird ahorrar hasta en un 60% el consumo energético asociado a la aireacion
y reducir asi en un 20% las emisiones de CO2 y hasta en un 35% la produccién de fangos
(Peng & Zhu, 2006). Respecto al proceso Anammox, diversos autores ya han confirmado
la posibilidad de aplicar esta tecnologia en la linea principal de aguas. Como Morales et
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al. (2016) quienes consiguieron una eliminacion de nitrégeno del 70% por parte de las
Anammox Yy no detectaron actividad de las NOB, sembrando su reactor con un fango
granular enriquecido con Anammox a 30°C y llevandolo a una temperatura de 15°C sin
periodo de aclimatacion. En esta linea, Reino et al. (2018) han demostrado que el proceso
Anammox puede ser controlado incluso a 11°C durante un largo periodo de ejecucion.

La idoneidad del permeado obtenido en el proceso de ultrafiltracion del agua residual
urbana para llevar a cabo el proceso de nitrificacion parcial -Anammox reside en su baja
relacion DQO/N. No solo porque esta caracteristica limita la posibilidad de aplicar un
sistema convencional, sino porque ademas mejora el rendimiento de eliminacion de
nitrdgeno en este esquema propuesto (Xiao et al., 2021). Mediante el proceso
Anammox el 90% del nitrégeno es llevado a la forma N2, pero el 10% restante se lleva a
la forma N-NOs, es decir, el proceso Anammox no permite alcanzar una eliminacion
completa del nitrogeno. Este N-NOs generado por las bacterias Anammox puede ser
empleado por bacterias desnitrificantes para mejorar el rendimiento de depuracion (Lotti
et al., 2015). Sin embargo, para que esto ocurra de una forma 6ptima, la relacion DQO/N
no debe ser elevada. Ya que en ratios altas y en procesos donde la nitrificacion parcial -
Anammox se lleve en una sola etapa, las bacterias heterétrofas pueden competir con las
AOB por el N-NHa y el oxigeno y su elevada produccion de biomasa puede alterar el
granulo o biofilm donde se desarrolla la comunidad. Incluso, se ha llegado a observar que
elevando la ratio de DQO/N de 2 a 3.3 mg DQO/mg N la actividad de las ABO puede
llegar a descender del 88% al 30% (Singh et al., 2022). Respecto a las Anammox, de
manera analoga, pero independientemente de un sistema en una o dos etapas, las bacterias
heterétrofas pueden competir con ellas por el N-NO2 y también alterar el floculo
generado. Por lo que en ratios de DQO/N superiores a 7 mg DQO/mg N no se recomienda
Ilevar a cabo este proceso (Xu et al., 2015). En los reactores donde se ha podido llevar
esto a cabo, se han observado una mejora del 70% al 80% de eliminacién de nitrogeno
respecto al proceso sin actividad desnitrificante (Ma et al., 2017), incluso alcanzando
eliminaciones superiores al 90% como Xiao et al. (2021) o Feng et al. (2022) trabajando
durante 200 dias a temperatura ambiente. Pero en todos ellos se ha trabajado con ratios
de DQO/N reducidos, del orden de 3.4 mg DQO/mg N en el caso de Feng et al. (2022) o
incluso menores de 0.9 mg DQO/mg N (Z. Wang, Ji, et al., 2020).

Las condiciones de trabajo fijadas (concentracion de OD que no exceda los 0.6 mg O2/L,
bajos TRC y control de la duracion de la fase aerobia) han demostrado que permiten
anular la actividad bioldgica de las NOB logrando que se acumule N-NO2 en el efluente.
El efluente de este proceso debera ser tratado posteriormente en un reactor Anammox,
aunque puede necesitar que parte del permeado de la ultrafiltracion se introduzca
directamente en el proceso Anammox (sin pasar por la nitrificacion parcial) para ajustar
la relacion NH4/NO2 segun las necesidades de las bacterias Anammox.
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6.5 Conclusiones

El FA puede actuar de compuesto inhibitorio para las NOB y permitir lograr la
acumulacion de N-NO: en aguas duras como las nuestras. Sin embargo, la baja
concentracion de amonio en el permeado de UF utilizado en el presente trabajo, no
permite que se alcancen concentraciones inhibitorias de FA.

La ratio N-NH4/CI tiene una gran influencia a la hora de facilitar la acumulacion de N-
NO- por dos motivos. Por un lado, debido a que la fuente de carbono de ambas bacterias
proviene de este carbono inorganico, por lo que si su concentracion no es suficiente para
suplir los requisitos de ambas, las AOB y NOB competiran por este sustrato. Por otro
lado, porque una baja alcalinidad permite aguas menos tamponadas. A pH mas bajos que
7 se logra que parte del N-NO2 se encuentre en la forma de FNA y se inhiba
principalmente a las NOB. En el presente estudio, el agua real de trabajo presenta una
elevada dureza, por lo que no es posible proponer una estrategia de acumulacién de N-
NO: basada en la limitacion de carbono inorgénico.

La estrategia empleada en este trabajo para la acumulacién de N-NO demostré ser eficaz.
Esta estrategia se basa en tres ejes; una baja concentracion de OD para favorecer a las
AOB en la competencia con las NOB por el oxigeno, un bajo TRC para que la tasa de
extraccion de bacterias NOB sea mayor que su capacidad para reponerse y un control de
la duracién de la fase aerobia.

La duracion de la fase de aireacion se ha realizado mediante el seguimiento de las
pendientes de pH y de las OURs como medida de seguridad. Este sistema ha demostrado
que en condiciones normales de operacion se logra una buena acumulacién de N-NO:
debido a que se impide que el N-NH4 se agote al finalizar los ciclos. Sin embargo, este
sistema de control presenta algunos inconvenientes en situaciones anémalas donde el
amonio en la entrada se reduce drasticamente. Ya que en estos escenarios el controlador
carece de capacidad de respuesta puesto que el amonio llega a agotarse antes de que el
controlador pueda comenzar a actuar.

Debido que el agua de entrada es un permeado sin sélidos suspendidos, con apenas
materia organica biodegradable para permitir el crecimiento de las bacterias heterétrofas
y tan solo interesa el crecimiento de las bacterias AOB, la retencion de biomasa es un
aspecto a tener en cuenta. Estas condiciones provocan que la cantidad de solidos
suspendidos que se extraen del reactor mediante el efluente sean mayores que la cantidad
de solidos suspendidos que se generan en un ciclo. Para asegurar la retencion de la
biomasa se instal6 una membrana de ultrafiltracion para que el efluente estuviera exento
de solidos.

En los ensayos con el reactor con membrana se pudo identificar claramente como la
concentracion de oxigeno disuelto tiene una gran influencia a la hora de conseguir la
acumulacion de N-NO3, ya que en los ensayos donde hubo complicaciones para mantener
el oxigeno a bajas concentraciones no se pudo evitar la aparicién de N-NOs.
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En los ensayos de ultrafiltracion se observo que se puede acumular N-NO2 en el reactor
y mantenerlo en el tiempo sin el riesgo de que se pierda completamente la biomasa. Las
complicaciones encontradas para mantener una baja concentraciéon de oxigeno disuelto
estan asociadas a la escala de trabajo. Debido al bajo volumen del conjunto reactor y
membrana (14L en total), cualquier pequefia fuga por donde pueda entrar aire exterior a
la soplante de agitacion de la membrana provoca que la concentracion de oxigeno en el
maodulo de filtracion se eleve por encima de la consigna de oxigeno tan restrictiva que se
ha fijado, y por lo tanto exista competencia por el oxigeno entre las AOB y NOB. Sin
embargo, si se trabaja a una escala mayor, una pequefia entrada de aire es amortiguada
por el gran volumen de trabajo y no tiene impacto sobre la concentracion de oxigeno
disuelto de la matriz de trabajo, por lo que no deberia de presentar una problematica como
si lo ha sido en el montaje a escala laboratorio.
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6.7 Material suplementario
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7. MODELACION DE LOS PROCESOS BIOLOGICOS
IMPLICADOS EN LA NITRIFICACION PARCIAL:
CALIBRACION Y VALIDACION

7.1 Introduccion

La modelacion de los procesos bioldgicos permite conocer mejor el comportamiento de
las bacterias estudiadas y entender la influencia de los parametros de operacion sobre el
desarrollo de las mismas. Ademas, la calibracion del modelo en distintas condiciones de
operacion permite obtener los parametros del modelo para poder ser empleado en el
disefio y simulacion de nuevas instalaciones o de ya existentes. Es decir, un modelo
biolégico correctamente calibrado es una herramienta muy util para a la toma de
decisiones, ya que permite establecer los parametros de operacion para el objetivo que se
desea y también facilita una herramienta de analisis para detectar posibles desviaciones y
proponer correcciones (Liu et al., 2020).

Tradicionalmente, en la modelacion de los procesos biolégicos no se consideraba la
nitrificacion en dos etapas por cuestiones de simplicidad y porque habia algunos procesos
bioldgicos implicados que no se conocian con el suficiente detalle (Henze et al., 2000).
Los modelos actuales si que separan esta etapa en dos procesos diferenciados, tanto para
la nitrificacion como para la desnitrificacion. Incluso, en la actualidad, ya se esta
contemplando la incorporacion de las bacterias Comammox , bacterias capaces de oxidar
el amonio a nitrato directamente sin necesidad de generar NO; durante el proceso, aunque
su metabolismo todavia esté bajo estudio (Mehrani et al., 2022).

En este capitulo se han empleado 6 ensayos experimentales del proceso bioldgico de
nitrificacion parcial para calibrar y validar el modelo matematico BNRM2 (Barat et al.,
2013). Este modelo ademas de incluir la nitrificacién en dos etapas permite conocer la
especiacion de los componentes nitrogenados, es decir, la concentracion de FA y FNA.
Tras calibrar y validar el modelo, se ha realizado un analisis de sensibilidad para
identificar como afectan a la acumulacion de N-NO: los parametros de operacion
principales.

7.2 Materiales y métodos
7.2.1 Modelo mateméatico

Para el desarrollo de este capitulo de la tesis se ha empleado el modelo biologico BNRM2
propuesto por Barat et al. (2013) con algunas modificaciones. Este modelo matematico
incluye un gran nimero de procesos bioldgicos que tienen lugar en la depuracion de aguas
residuales, tanto de la linea principal de aguas como la linea de fangos. La eleccion de
este modelo se basa en que permite representar la nitrificacion en dos etapas al distinguir
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tanto el N-NO2 como el N-NOs y por lo tanto también a las bacterias AOB de las NOB.
Debido a que el permeado de UF que se empled como alimento del reactor biolgico
apenas presentaba materia orgénica biodegradable y el objeto de estudio fue la
nitrificacion parcial, en el modelo matemético solamente se han empleado los procesos
relacionados con la nitrificacion. Al modelo se le incluyeron las ecuaciones de
Anthonisen et al. (1976) para poder obtener la concentracion de FA y FNA del reactor
(ecuaciones 7.1y 7.2):

NH, - 10PH
NH; =m0 Ec (7.1)
e 273+T) 4+ 10PH .
NO,
HNO, = Ec (7.2)

e**%27341) . 1gpH

Debido a que la inhibicién de las AOB y NOB por FA 'y FNA no esta contemplada en el
modelo BNRM2, se han incluido en sus cinéticas de crecimiento factores que puedan
representar este efecto inhibitorio no competitivo. Las constantes de inhibicion empleadas
han sido de 10 mg N-NHa/l y 0.55 mg N-HNO./L para las AOB y 1 mg N-NHs/l y 0.2
mg N-HNO2/L para las NOB segun Anthonisen et al. (1976) y Jubany et al. (2008). El
resto de componentes y ecuaciones cinéticas estan descritas en el articulo original de
(Barat et al., 2013).

A continuacién, se muestran en la Tabla 7.1 los valores que por defecto incluye el modelo
BNRM2 para los parametros principales de las bacterias autétrofas:

Tabla 7.1. Valor de los parametros por defecto del modelo para las bacterias autétrofas, de Jiménez Douglas (2010)

Parametro AOB NOB
i (d1) 1.0 0.42
b (d?) 0.15 0.075
K o2 (mg O2/L) 0.52 0.67

K nH4 (Mg N-NH4/L) 0.54
K noz2 (Mg N-NO2/L) 0.26
0 1.12 1.06

Todos los parametros relativos a las AOB y NOB han sido objeto de calibracion, excepto
BaoB y Onos que se fijaron en 1.12 y 1.06, respectivamente (Jiménez Douglas, 2010).

El modelo ha sido implementado en Matlab para facilitar el célculo y todas las
modificaciones realizadas durante la calibracién y el estudio de sensibilidad. La matriz
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estequiométrica y de componentes, asi como las cinéticas de los principales procesos de
las bacterias AOB y NOB se muestran en las tablas suplementaria S7.1y S7.2.

7.2.2 Calibracién

Se llevo a cabo una calibracion dinamica en base a los datos experimentales obtenidos.
Para ello, se han empleado los datos experimentales PN-M-E3 y E4 debido a que en ellos
se registro actividad de las NOB y por lo tanto permite su calibracion. También se han
empleado los ensayos PN-M-E5, E6 y E7 ya que no se registro actividad de las NOB y
por lo tanto sirvieron para ajustar los pardmetros de las NOB en aquellas situaciones
donde se encuentran inhibidas. Los pardmetros de operacion de los periodos simulados
se recogen en la Tabla 7.2. Durante los ensayos PN-M-E3 y E4 también se fijo una
consigna de oxigeno también fue de 0.2 -0.6 mg O2/L, pero por diversos motivos, que mas
adelante se explicaran, hubo episodios puntuales donde la concentracion de oxigeno llego
a ser superior a 1.0 mg O2/L

Tabla 7.2. Parametros de operacion del reactor con membrana (PN-M)

E3 E4 E5 E6 E7 ES8
%\Volumen
0,

intercambiado 8%

TRC (d) 5 5 3 3 3 10

TRH (h) 7.2+0.9 6.610.1 44+0.2 3.5+0.1 5.8+0.3 5.9+0.5
Dias de ensayo 16 15 11 15 30 20
OD (mg O2/L) >1,0 0.2-0.6
Temperatura

22-27
(°C)

En la calibracién dindmica no solo se han introducido los datos analiticos de SS, DQO,
N-NHas, N-NO2 y N-NOz del permeado y del reactor, sino que también se han incorporado
los pardmetros de operacién de cada ensayo, asi como sus variaciones dentro de cada
ensayo.

Estos parametros incluyen:

e TRC: Se tuvo que modificar el TRC en algunos ensayos donde la purga fue
manual y durante los fines de semana no purgaba el reactor. Durante estos ciclos
se asume un TRC “infinito” para que el modelo no considere salida de biomasa.
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e TRH: Laduracion de los ciclos estd gobernada por la actuacion del controlador
en base a las pendientes de pH y las OURs. También esta influido por el grado de
desarrollo de la torta filtrante sobre la membrana de filtracién acoplada al reactor
bioldgico. El valor del TRH se ha ido modificando en las simulaciones de acuerdo
a los valores obtenidos experimentalmente a lo largo de cada ensayo (Figura 7.1).

e OD: Aunque se establecio una consigna fija, hubo ensayos en los que el oxigeno
no se pudo controlar de una forma tan correcta. La variacion del oxigeno se ha
llevado a cabo calculando la tendencia a lo largo del ensayo. En la Figura 7.2 se
muestra un ejemplo de como ha fluctuado el oxigeno disuelto para el ensayo PN-
M-E7, datos experimentales en azul y en naranja la curva de O> utilizada en las
simulaciones. En el material suplementario se incluye el codigo empleado para
introducir la curva de oxigeno (Figura S7.2).

e Temperatura: Las variaciones diarias se han omitido y se ha incorporado un
promedio diario. Esto se debe a que se observé que las fluctuaciones dentro de un
mismo dia no provocaban cambios en los resultados del modelo respecto a los
obtenidos utilizando un valor promedio diario y de esta forma se agiliz6 la
ejecucion de cada simulacién. Si que se ha incorporado la tendencia y evolucién
de latemperatura a largo plazo. Para introducir su curva de variacion se ha seguido
el mismo procedimiento utilizado para el oxigeno.

e pH: También se han considerado sus tendencias en vez de las variaciones dentro
de cada ciclo. Su curva de variacion se ha obtenido siguiendo los mismos pasos
que para la curva del oxigeno.
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Figura 7.1. Variaciéon del TRH en el ensayo PN-M-E6, datos experimentales en azul y en naranja los puntos
introducidos en Matlab
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Figura 7.2. Variacion del oxigeno en PN-M-E7, datos experimentales en azul y en naranja la curva introducida en
Matlab

La introduccion de los datos analiticos de la calidad del permeado se ha realizado de la
misma manera que el perfil de oxigeno durante todo el ensayo.

Para la determinacion de la cantidad de biomasa inicial de cada grupo de bacterias, AOB
y NOB, se ha seguido la metodologia desarrollada en Alonso Molina et al. (2008).
Mediante este método se consigue distribuir la DQO suspendida entre las diferentes
biomasas y la materia organica suspendida inerte. Para ello, aparte de la determinacion
de la DQO total y soluble (para calcular la DQO suspendida), se emplea la técnica
microbioldgica de FISH (Hibridacién fluorescente in situ) para obtener el porcentaje de
bacterias de cada grupo. Ademas, es necesario realizar un andlisis de viabilidad celular
en base a la existencia de membrana celular o no. El porcentaje masico de bacterias no
viables se puede asemejar al porcentaje de materia organica suspendida inerte, ya que las
bacterias sin membrana celular estan muertas.

Las sondas que se emplearon para marcar los cromosomas de las bacterias durante la
prueba FISH fueron:

e NSO1225 LNA. Para las bacterias Nitrosomonas (AOB) (Mobarry et al., 1996).

e NIT 3. Para identificar las bacterias Nitrobacter (NOB) (Wagner et al., 1996).

e Ntspa 662 y Ntspa 712. Para identificar las bacterias Nitrospira (NOB) (Daims et
al., 2001).

e EUB 338. Para detectar la mayoria de las bacterias. Mide a las Eubacterias en
general (Daims et al., 1999).

La especificidad de estas sondas reside en que las moléculas fluorescentes que contienen
se ligan con un fragmento de ADN especifico. Por ese motivo, no hay una sonda
especifica para las bacterias heterotrofas, ya que existentes nimeros generos de bacterias
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que tienen este tipo de alimentacion, por lo que el porcentaje de estas se calcula por
diferencia respecto al resto.

Tras realizar la técnica FISH siguiendo la metodologia descrita por Amann et al. (1990),
se procedid a visualizar las muestras bajo una luz fluorescente. La sonda general, EUB
338, otorga un color verde a todas las bacterias viables, mientras que las sondas
especificas dan un tono rojo cuando la bacteria da una sefial positiva. Comparando el
namero de pixeles que ocupa la sefial especifica respecto a la sefial general, podemos
estimar el porcentaje de estas bacterias. Se asume que todos los grupos bacterianos tienen
el mismo peso especifico en términos de DQO v, por tanto, la contribucion da la DQO
suspendida de cada uno de ellos sera proporcional a su abundancia en la muestra. Para
obtener un dato representativo, se realizan al menos 20 observaciones por muestra. Se ha
empleado un programa informéatico implementado en Matlab para poder realizar los
calculos del porcentaje de pixeles de sefial especifica respecto a la sefial general. Ademas,
este programa permite modificar algunos pardmetros para optimizar la diferenciacion
entre ruido y sefial valida.

En la Figura 7.3 se muestra un ejemplo de cémo trabaja el codigo de Matlab,
transformando primero las sefiales positivas (verdes y rojas) a blanco y las zonas sin sefial
a negro. Después, se cuenta el nimero de pixeles en blanco de cada imagen. En la Figura
7.3 a) se observa la imagen que ofrece la sonda NSO1225 LNA para bacterias AOB,
donde las bacterias a las que se ha podido fijar la sonda se tifien de rojo. En b) se muestra
cémo el programa implementado en Matlab criba la informacion y sefiala en blanco donde
la sonda da positivo. ¢) muestra en verde la sefial para la sonda EUB 338, es decir, todas
las bacterias. Y d) es analogo a lo explicado en b) pero para esta sonda.
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a)

Figura 7.3. Ejemplo del analisis de una muestra para determinar el porcentaje de bacterias AOB respecto al total de
biomasa.

La formula propuesta por Alonso Molina et al. (2008) es la siguiente (ecuacién 7.3):

Xu + Xaop + Xnop + X1 + Xj0 - TRH _ DQOsusp Ec (7.3)

Donde Xaos Y Xnos hacen referencia a la concentracion de bacterias. Estos valores son
obtenidos aplicando el porcentaje de sefial positiva de la sonda especifica mediante la
técnica de FISH. Como se ha explicado, se asume que todos los grupos bacterianos tienen
el mismo peso especifico en términos de DQO y por lo tanto, podemos asociar su
porcentaje de abundancia respecto al total de bacterias con el porcentaje de contribucion
de DQO de su biomasa al total de DQO suspendida. El valor introducido tiene las
unidades de mg DQOJL, Xi se obtiene mediante el estudio de viabilidad, X0*TRC/TRH
hace referencia a la cantidad de materia organica inerte suspendida que entra al sistema 'y
se acabaria acumulando, pero al tratarse de un permeado del proceso de ultrafiltracion
este valor es cero y la Xn, concentracion de bacterias heterotrofas en mg DQOI/L, se
obtiene por diferencia al conocer el resto de los valores.

Los resultados obtenidos en la calibracion se han comparado con los datos analiticos
obtenidos experimentalmente.

La calibracién se ha realizado de forma iterativa, modificando los parametros de forma
secuencial y comprobando su influencia en los distintos ensayos. De esta forma cada vez
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se fue acotando mas los intervalos para cada pardmetro hasta llegar a un resultado final
que minimizaba las diferencias entre los valores experimentales y los simulados.

7.2.3 Validacion

Una vez calibrado el modelo, se han empleado los datos del ultimo periodo experimental,
el PN-M-E8, para validar los parametros obtenidos. De la misma manera que para la
calibracion, la calidad del alimento ha ido modificAndose de acuerdo a las analiticas
obtenidas. También se han ido variando los parametros de operacion para representar de
la manera més fiel posible la realidad del ensayo.

Para validar el modelo se comprobd si los resultados obtenidos por el modelo eran
capaces de representar los valores obtenidos experimentalmente, sin necesidad de
modificar los pardmetros cinéticos ajustados en la etapa previa de calibracion.

7.2.4 Andlisis de sensibilidad

En el estudio de sensibilidad de respuesta ante los parametros operacionales se empled
un agua hipotética con las mismas caracteristicas que el permeado de UF pero con una
alta concentracion de amonio (50 mg N-NH4/L). Se elevé esta concentracion por encima
de los valores normalmente encontrados en el permeado para evitar que en alguna
simulacion este nutriente se consumiera completamente y no se pudiera observar
correctamente el efecto del parametro de estudio (cambios en el TRC, OD o TRH, por
ejemplo), ya que realmente se estaria detectando el efecto de consumir completamente
todo el amonio. No se elevd excesivamente este componente para evitar que apareciese
un efecto inhibitorio por el FA formado. Se han empleado las siguientes condiciones de
operacion (Tabla 7.3):

Tabla 7.3. Valor base de los parametros en el estudio de sensibilidad

Parametro Valor
TRC (d) 5
TRH (h) 6

OD (mg O2/L) 0.5
Temperatura (°C) 20
pH 7.4

Se han empleado estos parametros de base ya que se asemejan a los empleados en los
ensayos experimentales.
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En las simulaciones donde se quiso estudiar el efecto del TRC, este parametro se fijé en
3,5, 10 y 20d. En cuanto a la influencia de la concentracion de oxigeno, este valor se
redujo en 0.2 mg O2/L y también se increment6 en 0.75y 1.0 mg O2/L. Para ver el efecto
del FA'y FNA, el pH se modificd a 6.6 y 8.2. EI TRH se modifico ligeramente en aquellos
experimentos donde se observé que se podria consumir completamente el N-NHa.

7.3 Resultados y discusion
7.3.1 Calibracion

Los datos obtenidos mediante FISH han permitido estimar el orden de magnitud de la
poblacién de las bacterias en el momento de la siembra. La sonda para las bacterias AOB
ha estado dando una sefial del 3 al 5% en las muestras tomadas en la siembra de los
ensayos (Figura S7.2). En la Figura 7.3 anteriormente mostrada, se observa un ejemplo
de sefial de una muestra con un porcentaje de AOB del 4% para el ensayo PN-M-E7.
Teniendo en cuenta la DQO medida esos dias, se obtiene que la concentracion de AOB
expresada en mg DQO/L es del orden de 50 mg DQO/L. Conociendo este orden de
magnitud, en los ensayos a calibrar la concentracion de las bacterias AOB en la siembra
varié desde 16 mg DQOJL en el ensayo referido al PN-M-E6 a 44 mg DQO/L para el
ensayo sembrado en PN-M-E3. La diferencia entre el valor de DQO asociada a las AOB
obtenido por FISH vy el finalmente empleado en el modelo puede deberse a que el
porcentaje de viabilidad celular se estimé mediante datos bibliograficos y no se realizd
una prueba para cada ensayo a simular. Sin embargo, las bacterias NOB fueron imposible
de cuantificar mediante la técnica de FISH, ya que en todas las imagenes analizadas no
se identificd presencia de NOB, ni Nitrobacter ni Nitrospira (Figura 7.4). Esto puede
deberse a tres motivos no excluyentes; las sondas empleadas recogen a las principales
NOB pero no a todas, por lo que alguna especie que esté presente puede estar siendo
obviada; las sondas para las NOB presentan un mayor nimero de interferencias a
diferencia de las sondas para las AOB, por lo que es posible que a las bajas
concentraciones que tenemos a las NOB, los interferentes tengan mayor peso en la
competicion; por altimo, la baja concentracidn de las NOB puede ser inferior al limite de
deteccidn de las sondas empleadas. La ausencia de sefial positiva en las sondas especificas
puede estar explicada con las hip6tesis relacionadas con las bajas concentraciones de las
bacterias, ya que en los modelos se calibro la poblacion de NOB con una concentracion
de 1 a2 mg DQOIJL, salvo para el ensayo PN-M-E4 donde fue de 11 mg DQO/L.
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Figura 7.4. A la izquierda, la sefial general en verde para la sonda EUB 338 y a la derecha la ausencia completa de
la sefial de Ntspa 662 y Ntspa 712, para el mismo campo observado. Muestra del 08/08/2022 (PN-M-E7)

El resto de valores del modelo han sido calibrados de forma iterativa, tal y como se ha
explicado, llegando a los resultados de la calibracion mostrados en la Tabla 7.4. En esta
tabla se incluyen, asi mismo, valores obtenidos por otros autores para estos parametros.
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Tabla 7.4. Parametros de calibracion paras AOB y NOB

: Calibracion y validacion

Referencia AOB NOB
HaoB baos K o2, AoB K NH4 HMNoB b noB K 02, NOB K No2
() (dh) (mg O2/L) (mg N- (dh (dh (mg Oz/L) (mg N-NO2/L)
NHa/L)
Este estudio 0.7-0.8 0.18-0.21 0.58-0.61 0.54 0.7-0.75 0.07-0.08 0.67 0.26
(Jiménez Douglas, 2010) 1.0 0.15 0.52 0.54 0.42 0.075 0.67 0.26
(Kaelin et al., 2009) 0.8-1.1 0.15 0.5-1.0 0.22
(Isanta et al., 2015) 0.74 0.16-1.75
(Reino et al., 2016) 0.63
(Wu et al., 2015) 0.74 0.13 1.0 051 0.72 0.05 0.35 0.49
(Munz et al., 2011a) 0.3-1.1 0.28 0.34-0.4 0.4-1.2 0.22 0.49-0.61
(Chandran et al., 2008) 0.43-0.74 0.28-0.69 0.60-0.65 1.3-2.0
(Munz et al., 2011b) 0.55 0.025 0.019
(Gali et al., 2007) 1 0.34 51
(Vadivelu et al., 2006) 1.025 0.26
(Mehrani et al., 2022) 0.2-0.9 0.15 0.17 0.67 0.18-0.9 0.04 0.13 0.06
(Demirkaya et al., 2022) 0.6 0.05 1.0 0.4 0.05 1.0
(Jubany et al., 2008) 1.21 0.2 0.74 1.02 0.17 1.75
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Los pardmetros de velocidad de crecimiento () para las AOB se encuentran dentro del
rango calibrado y obtenido por otros autores (0.7- 0.8 d!). Aunque Jiménez Douglas
(2010) otorga una gran diferencia de velocidad de crecimiento a las AOB respecto a las
NOB, nuestros resultados estdn en consonancia con la mayoria de los autores, ya que
estos indican que ambos grupos de bacterias presentan una velocidad de crecimiento
similar, aunque las AOB presentan una capacidad de duplicacion ligeramente mayor. Las
mismas conclusiones se pueden aplicar para la velocidad de lisis celular (baog = 0.18-
0.21 d). Esta similitud de resultados respecto a los valores bibliograficos puede indicar
que, a pesar de la particularidad del agua de trabajo, las bacterias desarrolladas en el
reactor son las que normalmente se encuentran en los procesos de depuracion
convencionales.

Respecto a la constante de semisaturacion del oxigeno, Koz, los resultados obtenidos en
esta tesis (0.58- 0.61 mg O2/L para las AOB y 0.67 mg O>/L para las NOB) también se
encuentran dentro de los intervalos encontrados en bibliografia. La mayoria de los autores
han registrado una constante mayor para las NOB que para las AOB, como en nuestro
caso. Esto implica que, a bajas concentraciones de oxigeno, las bacterias AOB pueden
crecer mas rapido que las NOB. A mayor diferencia entre las constantes, mayor diferencia
en la velocidad de crecimiento, especialmente a bajas concentraciones de oxigeno. Una
de las bases de nuestra estrategia de desplazamiento de las NOB se fundamenta en la
competencia por el oxigeno, por eso la consigna de oxigeno disuelto en el reactor fue
baja, en torno a 0.5 mg O2/L. Obtener estos resultados en la calibracion indica que la
estrategia fue correcta.

Por ultimo, respecto a las constantes de semisaturacion para el sustrato, amonio para las
AOB Yy nitrito para las NOB, estos valores también son acordes con los obtenido spor
otros autores (Knns = 0.54 mg N-NH4/L y Knoz = 0.26 mg N-NO2/L). No obstante, las
elevadas concentraciones de amonio y nitrito presentes durante todo el ensayo provocaron
gue este parametro tuviera poca influencia en los resultados de la calibracion.

Como se puede observar en las figuras de los ensayos empleados para la calibracion, una
vez ajustados los parametros de crecimiento y muerte de las AOB y NOB, los datos
simulados reflejan con gran precision las tendencias y valores experimentalmente
observados (Figuras 7.5. 7.6, 7.7,7.8 Y 7.9).

Cabe destacar que el modelo es capaz de representar correctamente una progresiva
aparicion de las NOB en situaciones donde estas bacterias estaban inicialmente en una
baja concentracion. Asi mismo, el modelo es capaz de distribuir correctamente la cantidad
total de nitrdgeno entre los tres componentes estudiados, amonio, nitrito y nitrato. Sin
embargo, el modelo a veces presenta dificultades para representar los momentos iniciales,
como en las simulaciones de los ensayos PN-M-E5 y E7, donde la concentracion de
amonio inicialmente es mas elevada a la registrada y el nitrito se muestra mas bajo que el
medido. Esto puede deberse a la baja poblacién de AOB que se han introducido como
siembra en los datos. Sin embargo, cuando se quiso probar con valores de AOB mas
elevados, para evitar esta diferencia en estos dos ensayos, el resto de las simulaciones no
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se ajustaba correctamente e incluso en estas dos simulaciones se comprometian los
resultados a partir de los 400 ciclos simulados. Por ello, se decidi6 mantener estos
pardmetros de operacion, que, aunque no representan con exactitud los valores medidos,
si que son capaces de representar las tendencias observadas.

El modelo pone en valor que las condiciones de operacidon seleccionadas permiten
mantener una nitrificacion parcial en el reactor, evitando el crecimiento de las NOB.
Durante esta calibracion ya se pudo observar como un control méas adecuado de la
duracién de los ciclos, que permita una concentracion de N-NHs adecuada al término del
ciclo, garantiza que no aparezcan las NOB (PN-M-E7). También se ha podido observar,
sobre todo durante los ensayos PN-M-E3 y E4, que un fallo en el control de la aireacion
provoca que las bacterias NOB puedan competir por el oxigeno y se desarrollen. Por
ejemplo, en el caso del ensayo PN-M-E4, los datos experimentales indican que sobre el
ciclo numero 70 (segundo dia de ensayo) el oxigeno se elevo durante un tiempo a 1.7 mg
O2/L (respecto al 0.5 mg O2/L establecido como consigna) y también ocurrio algo similar
durante los ciclos 360 a 450, donde el oxigeno registrado también es considerablemente
mayor a la consigna. No obstante, el grado de influencia de los pardmetros de operacion
se estudiara en el ultimo apartado de este capitulo.
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Figura 7.5. Resultado de la simulacion del ensayo PN-M-E3
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Figura 7.6. Resultado de la simulacién del ensayo PN-M-E4
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Figura 7.7. Resultado de la simulacion del ensayo PN-M-E5
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Figura 7.8. Resultado de la simulacion del ensayo PN-M-E6
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Figura 7.9.Resultado de la simulacion del ensayo PN-M-E7
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Como se explico en el capitulo anterior, la dificultad para mantener una concentracion
suficiente de solidos suspendidos fue determinante para la estabilidad del proceso de
nitrificacion parcial. Por ello se decidi6 incluir una membrana de ultrafiltracion al reactor
bioldgico, con el fin de asegurar la retencion completa de la biomas y poder ajustar el
TRC real al deseado. En la Figura 7.10 se muestra como el modelo también es capaz de
representar la tendencia de sélidos suspendidos totales (SST) en el reactor y representar
correctamente los procesos bioldgicos incluso a bajas concentraciones de SST, como
ocurrio en el ensayo PN-M-E7 con un TRC de 3 dias. También, en la Figura 7.10 se puede
observar cdmo el modelo es capaz de representar los periodos en los que la purga no se
pudo realizar (fines de semana).

3500

2500

3000

2000

2500

1500

5]
=3
=3
=)

Concentration (mg/L)

@
=}
=)

1000

Concentration (mgfL)

1000 -

500

0 500 1000 1500 0 200 400 600 800
Time (ciclos)]
! Time (ciclos)

Figura 7.10. (izquierda) Evolucion experimental (cuadrados) y simulada en Matlab (linea) para el ensayo PN-M-E7
con un TRC de 3 dias y (derecha) para el ensayo PN-M-E7 con un TRC de 20 dias pero purga manual

7.3.2 Validacion

Los parametros de calibracion obtenidos en la anterior fase han sido empleados en la
simulacion del ensayo PN-M-E8 con el fin de validar el modelo, empleando sus curvas
de pH, temperatura, oxigeno disuelto y TRH. También se realizo FISH para las bacterias
AOB y NOB y asi estimar la biomasa inicial. De manera analoga a los ensayos empleados
en la calibracién, las AOB presentaban un porcentaje del 4% (Figura S7.3) y las NOB no
fueron detectadas con ninguna sonda. Las concentraciones determinadas para cada grupo
de bacterias fueron de 16 mg DQOJ/L para las AOB y 1.6 mg DQO/L para las NOB. Tal
y como se muestra en la Figura 7.11, el modelo es capaz de reproducir correctamente la
distribucion de las formas de nitrégeno, destacando la correcta inhibicion de las bacterias
NOB vy la buena representacion de las fluctuaciones del N-NO>. Al igual que ocurria
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durante la calibracién, los primeros ciclos presentan un ligero desacople entre los valores
experimentales y los valores simulados debido a la baja concentracion de bacterias que
estimada para la siembra, pero se logra representar correctamente la tendencia.
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Figura 7.11. Resultado de la validacion con el ensayo PN-M-E8
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7.3.3 Estudio de sensibilidad

Para el estudio de la sensibilidad de los parametros de operacion se ha empleado la
configuracién base que se ha mostrado en la Tabla 7.3 Se ha empleado esta configuracién
inicial ya que esta combinacion de parametros permite la acumulacion de N-NOa.

Oxigeno disuelto

Los resultados de la simulacion demuestran que la concentracion de oxigeno disuelto es
un factor importante para asegurar una correcta acumulacion de N-NO> (Figura 7.12), tal
y como apuntan otros autores (Liu et al., 2020; Munz et al., 2011a; Isanta et al., 2013).
Debido a que el valor de la constante de semisaturacion de oxigeno para las AOB esta en
el intervalo 0.58- 0.61 mg O2/L y para las NOB es 0.67 mg O2/L, valores de 0.75 mg O2/I
0 superiores no permiten limitar el crecimiento de las NOB vy el nitrato se acumula en el
reactor. Por el contrario, cuando se trabaja con valores de oxigeno menores, es posible
mantener contraladas a las NOB, pero la velocidad de consumo de amonio es tan baja que
se deberian de aplicar mayores valores de TRH para poder ampliar la fase de reaccion y
asegurar que se oxide la cantidad necesario de amonio para poder obtener un efluente
valido para el proceso Anammox posterior, como también observaron Blackburne et al.
(2008). Por ello, se considera que la eleccidn de la consigna de oxigeno disuelto empleada
en los ensayos experimentales (con variaciones entre 0.2-0.6 mg O/L para el célculo de
las OURs), fue adecuada ya que desplaza a las NOB pero permite una tasa de
nitritificacion adecuada. Estos resultados también explican por qué la concentracién de
nitratos se elevo considerablemente en aquellos experimentos donde el oxigeno no pudo
ser controlado correctamente, a pesar de que el resto de los pardmetros de operacién
fueron similares a cuando se lograba acumular N-NOx.
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Figura 7.12. Influencia de la concentracion de oxigeno disuelto sobre la concentracion de N-NOa.

250



Capitulo 7. Modelacion de los procesos bioldgicos implicados en la nitrificacion parcial:
Calibracidn y validacion

Tiempo de residencia celular

Respecto al TRC, se observa que el desplazamiento de las NOB solo se logra para valores
de 5 dias 0 menores, ya que por encima de estos valores, el tiempo de residencia permite
que las NOB producidas sean mayores que las eliminadas (Figura 7.13), requisito
necesario para fijar un TRC correcto en el desplazamiento de las NOB (Munz et al.,
2011a). Aunque experimentalmente se ha logrado una correcta acumulacion de N-NO>
con un TRC de 10 dias (PN-M-E8), al igual que Li et al. (2021) demostrd poder hacerlo
con este mismo TRC, este estudio muestra que en ausencia de un reajuste continuo de los
otros pardmetros de operacion, las NOB pueden oxidar el N-NO; hasta N-NOz. Cabe
destacar, que con un TRC de 3 dias se logra expulsar por completo a las NOB (la
concentracion de N-NOs tiende a cero) resultado similar al obtenido por Peng & Zhu
(2006) trabajando con un TRC de 2 dias. Sin embargo, hay que tener en cuenta que el
TRC de trabajo estara relacionado con la concentracion de SST en el reactor. Por lo que
para asegurar una buena operacion y que el reactor tenga una mayor robustez frente a
cambios puntuales que provocan que las condiciones de trabajo salgan de sus valores
Optimos, es recomendable operar a un TRC de 5 dias para permitir mantener una cantidad
suficiente de biomasa activa.
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Figura 7.13. Influencia del TRC en el desplazamiento de las bacterias NOB

pH

Para poder observar el efecto del pH se han modificado las condiciones de operacion
utilizadas en la simulacion para fomentar la produccion de N-NOs. Por ello, el TRC se ha
cambiado a 10 dias y el oxigeno se ha elevado ligeramente a 0.6 mg O2/L. De esta manera,
podemos observar como influye la inhibicion por FA. Bajo estas condiciones y con un
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pH de 7.4, el FA al inicio de los ciclos apenas tiene influencia (con una concentracion de
méaxima cercana a 0,07 mg N-NHs/L) y el FNA tampoco provoca una inhibicion
significativa (0.0035 mg N-HNO3/L), por lo que, dado que las condiciones impuestas en
este escenario permiten la aparicion de las NOB, se observa una tendencia ascendente de
N-NO3 (Figura 7.14). Sin embargo, cuando el pH simulado fue menor (un valor de 6.6),
la concentracion de N-NO- permite que se forme una concentracion suficiente de HNO>
que logra inhibir a las NOB en un 15.5% y a las AOB tan solo un 2.0%, haciendo la
concentracion de N-NOs cercana a cero. Estos resultados concuerdan con las
conclusiones extraidas por Tora et al. (2010) y Wang et al. (2016) ya que estos autores
sefialan que la inhibicion por FNA tras la acumulacion de N-NOz solo es posible en aguas
blandas, donde la nitrificacion logra reducir el pH y favorecer el desplazamiento hacia
FNA. La situacion opuesta ocurre cuando el pH se eleva a 8.2. En este caso, el amonio al
inicio de los ciclos permite generar una concentracion de FA tal que las AOB solo se
inhiben en un 12.7% pero las NOB se encuentran limitadas al 59.2%. En esta situacién
también se observa que no se llega a producir N-NOs. Es decir, en aguas con elevada
dureza serd mas factible la inhibicion por FA debido a que el pH del agua tendera a ser
béasico (Guo et al., 2009; Isanta et al., 2015). Los resultados obtenidos demuestran que el
agua del presente trabajo de tesis, el permeado de la ultrafiltracion de agua residual
urbana, presenta una alcalinidad, y por lo tanto un pH, poco favorable para la acumulacion
de N-NO, ya que no favorece ni la inhibicion por FA ni por FNA. Por ello fue necesario
aplicar un conjunto de estrategias distintas que permitiesen el desplazamiento de las
NOB.
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Figura 7.14. Influencia del pH en el desplazamiento de las bacterias NOB
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7.4 Conclusiones

Los pardmetros cinéticos de las bacterias AOB y NOB se encuentran dentro de los rangos
observados por otros autores. Lo cual indica que las bacterias desarrolladas tienen un
comportamiento similar a las bacterias que aparecen en los procesos de depuracion
convencional.

El modelo biologico permite representar correctamente los periodos de estudio
seleccionados para la calibracion y validacion. Permitiendo representar correctamente las
tendencias de comportamiento y las concentraciones de amonio, nitrito y nitrato.

Las bacterias AOB presentan una mayor afinidad por el oxigeno que las NOB (Ko2,a08=
0.61-0.58 mg O2/L y K o2noB= 0.67 mg Oo/L). Lo cual explica que a bajas
concentraciones de oxigeno se pueda acumular con mayor facilidad el N-NO2.

El oxigeno es un factor importante para lograr el desplazamiento de las NOB, ya que
valores de 0.75 mg O/L o superiores no permiten la acumulacion de N-NO2, con las
condiciones experimentales de trabajo. Valores de OD de 0.2 mg O2/L o inferior también
permiten acumular N-NO., pero provocan un descenso acusado en la tasa de nitrificacion.

El TRC también fue un elemento clave para asegurar la acumulacién de N-NO> en los
ensayos experimentales. Valores de TRC superiores a 5 dias pueden ser conflictivos a la
hora de acumular N-NO en un sistema de fangos activados, si no se reajustan el resto de
los parametros. Para valores de TRC menores de 5 dias habra que tener en cuenta el
descenso de SST.

Aunque la inhibicién por FA o FNA puede ayudar considerablemente al desplazamiento
de las NOB, el pH y concentracién de amonio del permeado no permite que se alcancen
concentraciones inhibitorias de estos compuestos.
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7.6 Material complementario

Tabla S 7.1. Matriz estequiométrica y de componentes de los procesos de las AOB y NOB simulados

Matriz estequiométrica

Proceso Soz SNHa4 Snoz Snos Spos Sci XaoB XnNoB Xs Xi
Crecimiento 343 — Yyop — -iNBMm ! [ I 1
AOB Vios Yion Vrom PBM CIBM
Lisis AOB -1 Txs fxi
Crecimiento 1.14 — Ynos | 1 1 i | 1
- -inBM - -ipBM -lciem
NOB Ynog Ynos Ynos
Lisis NOB -1 Txs fxi
Matriz de componentes
DQO -1 -48/14 -64/14 1 1 1 1
N (g N) 1 1 1 INBM INBM INXs INXi
P(gP) 1 ipBM iPBM ipxs ipxi
C (mol C) 1 iciBm iciem Icixs icixi

257



Capitulo 7. Modelacion de los procesos bioldgicos implicados en la nitrificacion parcial: Calibracién y validacion

Tabla S 7.2. Cinética de los procesos de las AOB y NOB simulados

Cinéticas
Proceso Cinética
Crecimiento 0 SNH4-,AOB SP04,AOB SOZ,AOB SCI,AOB KNH3,AOB K HNO2,AOB L.X
AOB pHXA0B
AOB Snuaa0B + Knnaaos Spoanos + Kpoaaos So2,408 + Koz,a08 Sci,a08 + Kcr.a08 Snuz,aos + Knns,aoe Sunoz,a0e + Kunoz,a0s
Lisis AOB  buopXa0n
Crecimiento " SNHaNOB Snoz,NoB SpoanoB Soz2n08 SciNoB Knusnos
NOB
NOB Snuanos + Knuanos Svoznos + Knoznos Spoanos + Kpoanos Soznos + Koznos Scinos + Keinos Snusnos + Knusnos
Kunoz,noB
IpuXnos

Sunoznos + Kunoznos

LisisNOB  byosXnos

Sy . _KiH
L. . .. - . _ KsH+SH Ky HtSH
Donde I+ es un término para corregir el valor de la cinética de acuerdo al valor de pH optimo de la bacteria I, = Smopt __ Kin

KsH+SH0pt KILHtSH,0pt

Los componentes Sn hacen referencia a componentes solubles y Xn a componentes suspendidos. YAOB y YNOB es la cantidad de biomasa que
se genera por cada unidad de sustrato principal consumido. Fxs y Fxi, hace referencia la fraccion de materia suspendida organica e inerte,
respectivamente, que se genera tras la lisis de las bacterias. Para algunos componentes se indica su variacion como INBM, por ejemplo. Esta sintais
hace referencia a la cantidad del compuesto N por cada unidad de biomasa (BM) medida como DQO.
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Figura S 7.1. Porcentaje de area cubierta por las bacterias AOB respecto al total de bacterias, en un total de 23
recuentos para la muestra del 08/08/2022 (PN-M-E7). La linea en azul indica la media acumulada
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HCx=[1 S5& 111 lee 331 386 441 551 71le 778 240 5938 1085 1134]:
Cx= [0.37 0.35 0.37 0.4 0.45 0.455 0.45 0.455 0.55 0.6 0.7
0.6 0.61 0.7 0.76 0.5 0.71 0.7 2.7 2.3 1.9 1.55 1.3
1 0.7 0.73 0.5 0.7 0.57 0.7 0.53 0.43];
Hfin= =size (HOx);
Hfin=MNfin (2)

for n=1 : (Hfin-1)

PTEC= polviic ([HNOx(n) ,HNCx(n+l)], [Cx(n),Cx(n+l)],.1):
PTE (n, : y=PTEQ;

MC= O=x(n) :PTE (n,1l) :Cx (n+l) ;
SCx=size (MO);
MC=MC (1:50x (2)-1);

if n==1
CEXIGENC= MO;
else
CXIGEMC= [CXIGENC HO]:»
end
end

SHOx=zize (CXIGEND) ;

Figura S 7.2. Codigo empleado para representar la curva de oxigeno dindmica. Donde en primer lugar se introducen
los puntos de control de oxigeno (Ox) en funcion del nimero de ciclo (NOx). Para cada dos puntos se calcula la
pendiente de la recta que los une y se da un valor de oxigeno al resto de ciclos que no tienen asociado un dato
experimental. Se genera una matriz con todos los datos del oxigeno calculados (OXIGENO). Cada ciclo acudira a esta
matriz para buscar la concentracion de oxigeno respectiva.
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Figura S 7.3. Porcentaje de &rea cubierta por las bacterias AOB respecto al total de bacterias, en un total de 20
recuentos para el ensayo de validacion del modelo, fecha de la muestra: 04/10/2022 (PN-M-E8). La linea en azul
indica la media acumulada
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8. CARACTERIZACION DEL MATERIAL DE RELLENO
(ADSORBENTE) DE LAS COLUMNAS DE INTERCAMBIO
CATIONICO PARA LA RECUPERACION DEL NITROGENO
DEL PERMEADO DE ULTRAFILTRACION DEL AGUA
RESIDUAL

8.1 Introduccidn

La depuracion de las aguas residuales urbanas ha estado dominada por procesos
bioldgicos que permitian la eliminacidn simultdnea de compuestos organicos y nutrientes.
Sin embargo, estos sistemas no permiten recuperar los recursos presenten en el agua
residual (Seco et al., 2018). Una de las grandes ventajas que presenta la redireccion del
carbono, es que casi la totalidad de la materia orgéanica puede ser valorizada
energéticamente mediante la digestion anaerobia y en el permeado obtenido se pueden
aplicar tecnologias de recuperacion de nutrientes (C. Liu et al., 2016). Debido a que las
concentraciones de materia organica en el permeado son reducidas, en muchos casos esta
concentracion ya cumple con los limites de vertido. Por lo tanto, se pueden aplicar
tecnologias enfocadas a la eliminacion o recuperacién de nutrientes que no necesiten de
materia organica para este propdésito y ademas, la redireccion del carbono mediante
membranas de ultrafiltracion reduce la presencia de dos interferentes usuales en los
procesos de recuperacion de nitrogeno: la materia orgéanica y los sélidos suspendidos.

En este sentido, algunos autores ya han propuesto esquemas basados en un proceso de
intercambio catidnico para recuperar el amonio tras una etapa de filtracién del agua
residual. Asi, Gong et al. (2017), tras un proceso de microfiltracion para concentrar la
DQO, aplicaron un proceso de concentracion de nitrdgeno con resinas catidnicas.

El permeado de la UF estd exento de sélidos suspendidos, lo cual elimina un punto
importante de interferencia en el intercambio catiénico, ya que los sélidos suspendidos
pueden colmatar los poros y los puntos de intercambio. El proceso de intercambio
catiénico se lleva a cabo de forma continua en columnas de adsorcion. Pero previamente
se debe seleccionar el material adsorbente mas adecuado para el objetivo propuesto y que
sea acorde a las caracteristicas del agua de trabajo.

De entre todos los posibles materiales destacan las zeolitas naturales por su alta afinidad
por el amonio y las resinas catidnicas acidas fuertes por su elevada capacidad de adsorcion
de amonio (Zhou et al., 2021). Por lo tanto, en este capitulo se ha realizado un primer
conjunto de ensayos para discernir qué tipo de material adsorbente, de entre los
disponibles, es el mas adecuado para tratar el permeado de UF del agua residual urbana.
Tras seleccionar el material, mediante un conjunto de ensayos de isotermas de adsorcion,
se ha estudiado como afectan las principales caracteristicas del agua de trabajo (pH,
materia organica, cationes, fosfato y concentracion de amonio) y dos caracteristicas
propias del material seleccionado (su tamafio y su activacion previa). Ademas, también
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en base a los datos experimentales se selecciond el material regenerante y su
concentracion. Este es un estudio preliminar previo al trabajo con columnas de
intercambio.

8.2 Materiales y métodos
8.2.1 Adsorbentes caracterizados

Los estudios de intercambio cationico han sido realizados con dos materiales diferentes:
clinoptilolita, una zeolita natural suministrada por la empresa Zeocem y una resina
cationica acida fuerte (Purolite SSTC60). La zeolita natural presento tres distribuciones
de tamarfio; de 0.5a1.0 mm, de 0.8 al.6mmyde 1.0a 2.5 mm (Figura 8.1y Figuras S8.1
S8.2 y S8.3) y se realizd un estudio preliminar mediante isotermas de adsorcion para
conocer el tamafio de particula mas adecuado para el resto de los ensayos. A excepcién
de la isoterma de adsorcion donde se ha estudiado la capacidad de adsorcion de la zeolita
natural (Z-N), en el resto de los ensayos la zeolita fue previamente activada con NaOH
para llevarla a su forma sodica (Z-Na), ya que esta situacion representa mejor el
comportamiento que tendra la zeolita en la columna de intercambio cationico, puesto que
tras la regeneracion de la columna la zeolita pasa a su forma sodica. Esta zeolita presenta
gran selectividad por el amonio, siendo, tras el cesio, el principal cation que retiene y
ademas su superficie especifica es de 25.97 m?/g, de acuerdo a las pruebas de
determinacion de area superficial (en este caso el area superficial se obtuvo mediante la
prueba B.E.T. basada en la adsorcion de un gas inerte a baja temperatura).

La selectividad de la zeolita por los diferentes cationes es la siguiente (Sancho Lacalle,
2018):

Cs" > NH4 * > Pb?" > K* > Na* > Ca?" > Mg?" > Ba?* > Cu?* > Zn?*

Figura 8.1. Tamafio de la zeolita natural empleada en este capitulo
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La resina cationica (RC) empleada presenta una forma esférica de diametro entre 0.3 a
1.2mm con un ndcleo inerte que le permite reducir su diametro equivalente (Figura 8.2).
Dicho nucleo permite reducir la profundidad a la que puede tener lugar la adsorcion,
permitiendo que la adsorcién y la regeneracion sean mas rapidas. De esta forma también
se consigue reducir los puntos donde la adsorcion de metales trivalentes puede llegar a
ser irreversible, debido a los largos tiempos de exposicién al regenerante necesarios para
desplazar el metal en los puntos de menor accesibilidad, por lo que se reduce el
ensuciamiento, alargando asi la vida datil de la resina. Estas resinas se comercializan
activadas con Na*, por lo que no fue necesario ningun pretratamiento. Como todas las
resinas catidnicas acidas fuertes, presenta mayor preferencia por los cationes trivalentes
y divalentes, antes que los monovalentes como el NH4", por lo que, a diferencia de la
zeolita, no es un material selectivo para el amonio (Al-Sheikh et al., 2021), tal y como se
ve en el siguiente orden de afinidad:

Fe3*>AP"™>Pb?*>Sr?*>Ca?*>Co?*>Ni?>*>Cu?">Mg?*>Mn?*>Ag+>Cs">Cd?** >K*~NH;">
Na*>H*">Li*>H*>Hg?*

0.187 mm

Figura 8.2. Resina Purolite SSTC60 empleada para la caracterizacion y esquema donde se indican las dos capas de
laRC

8.2.2 Medios empleados

Para la realizacién de los ensayos de estudio de la cinética de adsorcién se empled
directamente el permeado de ultrafiltracion, ya que el objetivo era conocer el tiempo de
contacto minimo necesario para las isotermas de adsorcién que posteriormente se van a
realizar y el grado de afinidad del material adsorbente respecto al amonio, teniendo en
cuenta el resto de compuestos presentes en el agua real de trabajo.
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En cuanto a las isotermas de adsorcion, se emplearon diferentes aguas sintéticas que
permitieron conocer el comportamiento de la zeolita frente a los posibles interferentes
que se encuentran en el permeado de la ultrafiltracion, nuestra agua real de trabajo. Estas
aguas sintéticas se elaboraron a partir de agua destilada o agua de grifo, segun fuese el
objetivo de la isoterma. Ademas, todas las aguas sintéticas se enriquecieron con NH4Cl
hasta alcanzar la concentracion de N-NH4/L deseada. También se trabajé con el permeado
de ultrafiltracion.

En la Tabla 8.1 se muestran las caracteristicas de las 3 corrientes de agua empleadas, antes
de enrigquecerlas en amonio, fosfato y materia orgéanica, segun fuese el caso.

Tabla 8.1. Caracterizacion de los medios empleados

Agua destilada Aguade grifo Permeado
Ultrafiltracién

Ca**(mg Ca?'/L) N.D. 116 119
Mg 2* (mg Mg?*/L) N.D. 29.7 32.3
Na* (mg Na*/L) 0.16 287 109
K* (mg K*/L) N.D. 12.1 14.4
N-NH.* (mg NH,-N/L) N.D. N.D. 28.8
Cl (mg CI/L) 2.2 122.8 194
S0,% (mg S04% /L) 0.57 2.8 92.6
N-NO;  (mg NOs-N/L) N.D. N.D. N.D.
P-PO* (mg PO, *-P /L) N.D. N.D. 3.3
DQO mg DQO/L N.D. N.D. 68.2

8.2.3 Activacion zeolitas

A excepcién de los ensayos de isotermas de adsorcion donde se quiere estudiar la
influencia del proceso de activacién, en la cual se empled la zeolita sin activar o zeolita
natural (ZN), en el resto de los ensayos se ha modificado previamente la zeolita natural y
se ha llevado a su forma sddica. Este pretratamiento consiste en humedecer las zeolitas
con agua destilada y realizarle varios lavados hasta lograr eliminar todo el polvo en
suspension que contenia la zeolita natural. Después, se sumerge la zeolita en una solucién
de NaOH 1M durante una hora y se mantiene agitada en un agitador orbital a temperatura
ambiente. Tras esta hora de contacto, las zeolitas se lavan en agua destilada hasta que el
sobrenadante no muestre el polvo en suspension aportado por las zeolitas. Una vez el
sobrenadante se muestra transparente, se burbujea CO; en la botella con zeolitas para
bajar su pH hasta valores cercanos a 7.0 y se vuelve a dejar agitando en el agitador orbital
durante al menos 6 horas. Tras este periodo se repite el proceso de lavado con agua
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destilada y burbujeo de CO> hasta valores neutros de pH y se vuelven a mantener agitadas
en el agitador orbital. Finalmente, se comprueba que el pH sigue estando en valores
cercanos a 7.0 y por lo tanto ya no hay liberacion de NaOH. En la Figura 8.3 se muestra
un esquema de los pasos de este proceso de activacion.

Afade & = Aade = SN 4 =
. ‘ agua destilada NaOH 1M ¥ 5
— s
Pesada zeolita - -
(peso seco) Lavado corL; agua des.t[[ada Agitacién 1 hora Lavados con agua destilada
hasta eliminar turbidez 200 rpm hasta eliminar turbidez
co2
- Repetir proceso de F 4
e Agitacién al menos 8 N = lavado y neutralizacion
horas en agitador hasta obtener pH
orbital 200rpm cercano a 7 tras la -
523 L agitacion -
Afiade CO2 hasta que Zeolita activada y neutralizada

el pH se acerque 7

Figura 8.3. Proceso de activacion de las zeolitas con NaOH

8.2.4 Ensayos cinéticos

Para la realizacion de las cinéticas de adsorcion se emplearon 200 ml de permeado de la
ultrafiltracion y 1.0 gramo en peso seco del adsorbente a utilizar (Z-N del menor tamafio
de particulay RC). Se establecieron 12 tiempos de muestreo y para cada punto se preparo
una muestra independiente. De esta manera, al tomar la muestra para el analisis no se
altera la concentracion de la zeolita en el medio. El tiempo de muestreo fijado abarcé
hasta las 48 horas, para asegurar que la adsorcion alcanzaba el equilibrio, aunque la mayor
intensidad de puntos de muestreo se concentrd en los momentos iniciales, donde se espera
un mayor cambio en la velocidad de adsorcion.

Las muestras se mantuvieron en agitacion a temperatura ambiente y a 200 rpm en un
agitador orbital. Tras cumplir el tiempo fijado, se midié el pH y se tomaron 20 ml de
muestra que se filtraron por 0.45um para posteriormente realizar la medida de la
concentracion de amonio. Para la cinética de adsorcion con la resina cationica también se
midieron el resto de los cationes mayoritarios.

8.2.5 Ajuste cinéticas de adsorcion

Tras obtener los resultados de las cineticas de adsorcion, se han ajustado los valores
obtenidos a un modelo cinético de pseudo primer orden (PFO, de sus siglas en inglés
pseudo first-order) y el modelo de pseudo segundo orden (PSO, de sus siglas en inglés
pseudo second-order). Seguidamente, se ha empleado el método de la raiz del error
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cuadratico medio (RMSE, de sus siglas en inglés root mean squared error) para
seleccionar el modelo que mejor reproduce los datos experimentales.

La capacidad de adsorcion de amonio fue obtenida de arreglo a la siguiente ecuacion
(ecuacion 8.1):

1%
qe = (Cp — Ce); Ec8.1

Donde ge es la capacidad de adsorcion de amonio para el tiempo seleccionado (mg N-
NHa/g de adsorbente); C, es la concentracion de amonio en el momento inicial y Ce la
concentracion de amonio en el medio para el tiempo de estudio (mg N-NH4/L); V es el
volumen de la solucion empleada (L); w es el peso en seco del adsorbente empleado (g).

El modelo PFO se rige por la ecuacion 8.2:

e = Geen(1 — exp(—kyt)) Ec 8.2

Donde gt Y geth SON la capacidad de adsorcion experimental al tiempo t 'y la capacidad de
adsorcion tedrica en el equilibrio (mg N-NHa4/g adsorbente); Ky es la constante de
velocidad del modelo PFO (min 2); t es el tiempo de estudio (min). Para el ajuste de este
modelo es necesario representar graficamente In(gen-qt) respecto al tiempo. Si los datos
se ajustan a este modelo, el grafico representara una recta con pendiente -k1 y cuyo valor
de ordenada en el origen es In Qeth.

Cuando se quiere emplear el modelo PSO se debe seguir la ecuacion 8.3:

Ky g t

= <£7eth” Ec 8.3
1+ KZ Geth t

q:

Donde K: es la constante de velocidad del modelo PSO (g/ mg * min). Si los datos
experimentales se ajustan a este modelo, al representar graficamente t/q: frente al t
obtendriamos una recta con pendiente 1/k-0en? y ordenada en el origen 1/qetn

Como se ha explicado, a la hora de establecer el modelo matematico que presenta un
mejor ajuste se ha empleado la raiz del error cuadratico medio (RMSE) para obtener el
grado de ajuste de cada modelo evaluado. Este error se calcula mediante la ecuacion 8.4:

2

N
1 2
RMSE = mZ(Qexp,i - qeth.i) Ec8.4
i=1
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Donde N es el tamafio de la muestra (adimensional); gexp,i €S la capacidad de adsorcion
experimental para el tiempo i y Qe €S la capacidad de adsorcion tedrica obtenida
mediante el modelo que se esté evaluando (mg N-NH4/g adsorbente).

8.2.6 Preparacion de los ensayos de determinacion de las isotermas

Los ensayos se prepararon manteniendo la misma concentracion de zeolita que en el caso
de las cinéticas: 1 gramo peso seco del adsorbente, en este caso fue unicamente Z-N, y
200ml de la solucién a estudiar. El tiempo de contacto se establecié en base a los
resultados de las cinéticas (ver apartado 8.3.1) y por lo tanto se fijo en 4 horas. Se afiadid
NaHCOs3 en concentracion 500mg/L a modo de tampdn para que el pH no cambiase
durante el ensayo. La agitacion fue a temperatura ambiente y 200rpm en un agitador
orbital. Todas las isotermas se realizaron por duplicado para confirmar los datos. Tras el
tiempo de contacto, se midio el pH de las muestras y se filtraron 20ml de la muestra para
el posterior anlisis de amonio.

En primer lugar, se estudio la influencia del tamafio de la particula de la zeolita. Para ello
se realizaron dos ensayos con Z-Na: la de menor tamafio (0.5-1.0 mm) y la de mayor
tamafo (1-2.5 mm) (E0.5 y E2.5, respectivamente). En ambos casos se empled agua
destilada enriquecida con NH4ClI. Con estos resultados se eligié el tamafio de zeolita 0.5-
1.0 ya que resulto ser el que presentd mejor capacidad de adsorcion (ver apartado 8.3.2)

Seguidamente se quiso conocer la mejora de rendimiento debido a la activacion de la
zeolita. Para ello se prepararon ensayos de determinacién de isotermas de adsorcion con
agua destilada donde se afiadié Z-N (E-ZN) y se compard el resultado con el ofrecido en
el ensayo EO.5.

Tras esto, se elaboraron ensayos de determinacion de isotermas con Z-Na y diferentes
soluciones, para asi poder estudiar la influencia de varios compuestos. Se empled un agua
de grifo dura para conocer la competencia del amonio con otros cationes por los centros
de adsorcion (E-grifo). Asi mismo, se realizd un ensayo para estudiar si el fosfato
presentaba algun efecto en la adsorcién. Para ello se empled agua de grifo blanda
enriquecida con NH4Cl y KoHPO4 hasta alcanzar una concentracion de fosforo similar al
valor promedio presente en el permeado de ultrafiltracion (E-PO4). De manera anéloga se
realizaron ensayos con metanol y glucosa (E-Met y E-Glu, respectivamente), con el fin
de analizar si la materia organica presentaba alguna influencia en la adsorcion y si
dependia de la complejidad en la que se presenta el sustrato organico. Por Gltimo, se
realizaron ensayos con el permeado de Ultrafiltracion (E-UF), para de esta manera poder
obtener el valor de adsorcién méxima de la zeolita en este medio.

En la Tabla 8.2 se muestra un resumen de los ensayos realizados y las caracteristicas de
cada uno de ellos.
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Tabla 8.2. Resumen de los ensayos de isotermas realizados

Ensayo  Zeolita Medio empleado Objetivo
Efecto tamario particula
EO5  Z-Na(05-10mm)  Aguadestilada+ NH,Cl Creoto activacion zeolita
Méxima capacidad
adsorcion sin interferentes
E2.5 Z-Na (1.0-2.5mm) Agua destilada + NH4Cl  Efecto tamafio particula
E-ZN Z-N (0.5-1.0mm) Agua destilada + NH4Cl  Efecto activacion zeolita
. . Efecto cationes en agua
E-Grifo  Z-Na (0.5-1.0mm) Agua de grifo + NH4Cl dura
ifo + +
E-PO4  Z-Na(05-1omm) ~duddegriforNHCI+ - o o cia del P-POL
K2HPO4
. N . .
E-Met Z-Na (0.5-1.0mm) Agua de grifo + NH4Cl IanEJe_nma_materla
metanol organica simple
. . .
E-Glu Z-Na (0.5-1.0mm) Agua de grifo + NH4Cl IanEJe_nma materl_a
+glucosa organica compleja
E-UF Z-Na (0.5-1.0mm) Perm(_eado de Ca}pa_lmdad adsorcion _
ultrafiltracion méaxima agua real trabajo
E-pH Z-Na (0.5-1.0mm) Permeado ultrafiltracion Influencia pH

+ HCI / NaOH

8.2.7 Ensayo influencia pH

Finalmente se realiz6 un ensayo para conocer la influencia del pH de trabajo en la
adsorcion (E-pH). De manera similar a los ensayos anteriores, se utilizé la misma
concentracion de zeolita y se mantuvieron en agitacion durante 4 horas a 200rpm vy
temperatura ambiente. Para este ensayo se trabajo con permeado de ultrafiltracion al que
se le modificd el pH a valores entre 4.0 y 9.0 mediante la adicion de HCI o NaOH segun
fuese el punto a estudiar.

8.2.8 Ensayos de regeneracion

En los ensayos de regeneracion se quiso estudiar qué regenerante presentaba mejores
resultados y a qué concentracion. Para ello se realizaron un total de 12 ensayos a
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diferentes concentraciones y combinaciones de NaOH y NaCl (Tabla 8.3). La saturacién
inicial de los 12 puntos se realizd en las mismas condiciones; poniendo en contacto 10 g
de peso seco de zeolita con 200ml de agua destilada enriquecida con NH4Cl a 80mg N-
NH./L durante 4 horas. Tras esta saturacion, se afiadio el regenerante hasta alcanzar la
concentracion deseada y se dejo actuar durante 24 horas.

Tabla 8.3. Distribucion de ensayos de regeneracion

Numero de ensayo NaOH (1M) Nacl (g/L)
R1 0.35 0
R2 0.7 0
R3 1.0 0
R4 0 5
R5 0 15
R6 0 30
R7 0.35 5
R8 0.35 30
R9 0.7 5
R10 0.7 30
R11 1.0 5
R12 1.0 30

8.2.9 Ajustes modelos de isotermas de adsorcion

Los datos obtenidos con los ensayos de isotermas han servido para ajustar dos modelos
empiricos que permiten mejorar el conocimiento de la adsorcion del amonio en la zeolita.
Los modelos que se han planteado para el estudio son el de Langmuir y el de Freundlich,
ya que son los mas extendidos y por lo tanto facilita la comparacion de nuestros resultados
con los de otros autores.

La isoterma de Langmuir proporciona una buena representacion del equilibrio de
adsorcion en un amplio intervalo de concentraciones. Este modelo presenta una serie de
ventajas ya que considera explicitamente la capacidad maxima de adsorcién a través de
un namero finito de centros activos. Se trata de un modelo monocapa, ya que solamente
considera la acumulacion del soluto sobre la interfase mediante una Unica capa. Este
modelo se suele emplear cuando se trata de un unico soluto, aunque también se ha
empleado en sistemas multiadsorbentes, donde aparecen efectos competitivos por los
centros activos
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Las isotermas de Langmuir se ajustan a la ecuacién 8.5:

_ Umax kL Ce

= Ec8.5
e 1+ k,C, ¢

Donde gmax €S la maxima capacidad de adsorcidon de la zeolita obtenida mediante el ajuste
(mg N-NH4/ g zeolita); k. es la constante de Langmuir de la energia libre de adsorcion
(1/mg N-NH.). Los parametros de ajuste, se obtienen del ajuste lineal de Ce/qe frente a
Ce

El modelo de Freundlich permite una buena descripcion del equilibrio en sélidos con
maltiples centros superficiales o una gran heterogeneidad en su superficie. Al tratarse de
un modelo empirico, como el de Langmuir, su uso estd fuertemente restringido a las
condiciones en las que se calcularon sus parametros.

El modelo de Freundlich se rige por la ecuacion 8.6:

1, Ec 8.6
de = kae

Donde ks es la constante de adsorcion de Freundlich ((mg/g)*(L/mg)); n es la constante
de Freundlich de la intensidad de adsorcion (adimensional). Si la adsorcion sigue un
comportamiento acorde a esta ecuacion, al representar Inge frente a InC. obtendremos una
recta donde 1/n es la pendiente y Inks la ordenada en el origen.

De manera similar al ajuste de las cinéticas de adsorcion, se ha empleado el RMSE para
seleccionar el mejor ajuste (Ec 8.4)

8.3 Resultados
8.3.1 Ensayos cinéticos

Los datos cinéticos de adsorcion de amonio para Z-N son similares al comportamiento
convencional de las zeolitas mostrado en otros estudios (Figura 8.4). Durante los primeros
20 minutos se alcanzé un 50% de eliminacién de amonio. Después de esta rapida
adsorcion, la velocidad de eliminacion de amonio disminuyd, lo que indica que la difusion
de particulas controla la velocidad de adsorcién, como han detectado otros autores
(Jmayai et al., 2018; Lei et al., 2008; Thornton et al., 2007). Después de 3 horas, se
alcanzd el 90% de la adsorcidon de amonio y después de 4 horas apenas se ven cambios
en la cantidad de amonio retenido, lo que indica que se ha alcanzado el equilibrio. Estos
valores son consistentes con lo mostrado en otros trabajos, ya que mdltiples
investigadores han destacado que después de un tiempo de contacto de 2-4 horas se puede
asegurar que se ha alcanzado el equilibrio cinético (Alshameri et al., 2014; Guaya et al.,
2015; Yin & Kong, 2014). Los datos cinéticos se ajustaron a dos modelos de ecuaciones
cinéticas: cinética de pseudo-primer orden y pseudo-segundo orden (Figura 8.4). Los
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valores de los parametros de calibracion de ambos modelos se enumeran en la Tabla 8.4.
Segun los valores obtenidos del calculo del RMSE, la cinética de pseudo primer orden no
reproduce adecuadamente los valores experimentales observados, mientras que la cinética
de pseudo segundo orden representa los datos cinéticos con un error bajo. Este
comportamiento ha sido reportado comunmente en bibliografia (Al-Sheikh et al., 2021;
Cheng et al., 2019; Moussavi et al., 2011). Teniendo en cuenta los procesos que
consideran ambos modelos, si la cinética de adsorcion de amonio se puede explicar por
el modelo de PSO, la capacidad de adsorcién de amonio es quien gobierna la velocidad
de adsorcion y no la concentracion de adsorbato (Cifuentes-Cabezas et al., 2022). La
adsorcion de amonio tiene lugar en tres fases; en primer lugar, la difusion de amonio de
la fase liquida a la interfaz liquido-sélido; luego el amonio en la interfaz liquido-sélido
se mueve a la superficie solida y finalmente los iones se difunden en los poros de las
particulas (Alshameri et al., 2014). Debido a que los ensayos cinéticos se llevaron a cabo
con agitacion continua, la velocidad de difusion del amonio desde el medio acuoso hacia
la superficie solida es muy alta, mientras que la difusion intraparticula del amonio se
muestra como la principal etapa limitante, determinando por lo tanto la velocidad a la que
tiene lugar la adsorcion. Estas diferencias de velocidades explicarian por qué la adsorcién
es muy rapida en los momentos iniciales y luego la velocidad disminuye drasticamente.

3.0

g, (mg NH,-N/qg)

0.0 </ T T T

0 100 200 300 400
t (min)

Figura 8.4. Ajuste de los modelos PFO y PSO empleando Z-N
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Tabla 8.4. Parametros cinéticos para la adsorcion del amonio empleando Z-N y Purolite SSTC60

Tipo de material K Qeth Qexp RMSE
Z-Na 0.0105 1.67 2.68 1.11
PFO Purolite
SSTC60 0.1086 151 1.925 0.89
Z-Na 0.0149 2.80 2.68 0.11
PSO Purolite
SSTC60 0.1559 1.93 1.92 0.07

La Figura 8.5 muestra el resultado de la prueba cinética trabajando con la resina Purolite
SSTC60. Los datos muestran que el modelo PSO permite representar mejor los datos
experimentales, al igual que ocurri6 con las cinéticas de adsorcion de la Z-N. Debido a
que ambos experimentos se han realizado en las mismas condiciones, se pueden aplicar
las mismas conclusiones en cuanto al grado de ajuste de cada modelo con los datos
experimentales. Cabe destacar la rapida tasa de adsorcion de amonio, en 10 minutos se
habia retenido el 85% de la capacidad méaxima registrada. Esta alta velocidad se debe a
que Purolite SSTC60 tiene un nicleo inerte y por tanto la adsorcién se produce en las
capas mas superficiales, reduciendo el tiempo necesario para realizar la difusién

intraparticula.

3.0
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2.0 A
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g, (mg NH,-N/g)
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Figura 8.5. Ajuste de los modelos PFO y PSO empleando Purolite SSTC60
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Sin embargo, a pesar de esta alta tasa de adsorcion, se observa que la capacidad maxima
de adsorcidn se redujo en un 28% en comparacion con los datos obtenidos con Z-N, por
lo que es de esperar que la diferencia sea ain mayor cuando se trabaje con Z-Na. Esto se
debe a que la resina tiene una mayor afinidad por los cationes divalentes como el Ca%* o
el Mg?*, como se puede observar en la Figura 8.6 donde puede observarse que estos
cationes se reducen practicamente a cero. Esto provoca una disminucion drastica de los
puntos de intercambio disponibles para el amonio , reduciendo asi la capacidad de
adsorcion de amonio (Figura 8.5). La Figura 8.6 muestra la liberacion del Na* presente
en la resina en el proceso de intercambio con el resto de los cationes.
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Figura 8.6. Evolucidn de los cationes principales durante el desarrollo de la cinética con Purolite SSTC60

En base a los resultados obtenidos se decide continuar trabajando Unicamente con la
zeolita, ya que ofrece mejores resultados que la resina, debido a la menor influencia de
los cationes presentes en el agua de estudio (Tabla 8.4). El tiempo de contacto que se
establece para la realizacion de los ensayos de isotermas de adsorcion es de 4 horas, ya
que los resultados muestran que cuando se alcanza este tiempo mas del 90% del amonio
disponible ya ha sido adsorbido y la velocidad de adsorcion se reduce notablemente
(Figura 8.5)
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8.3.2 Ensayos de isotermas
Efecto activacion de la zeolita

Se sabe que la activacion de la zeolita en su forma sodica mejora su comportamiento,
debido a que permite reemplazar los iones calcio por iones sodio (Millar et al., 2016;
Zhang & Liu, 2021), ya que a medida que aumenta el contenido de cationes de metales
alcalinos con un pequefio radio hidratado (gran radio ionico y baja valencia), también
aumenta la capacidad de adsorcion de amonio (Lei et al., 2008). Algunos autores activan
las zeolitas con tratamientos de calcinacion térmica combinados con ataque quimico con
NaCl (Liang & Ni, 2009), mientras otros prefieren emplear solo NaOH como reactivo de
activacion (Lin et al., 2015). En este estudio se activaron las zeolitas poniéndolas en
contacto con NaOH 1M durante una hora y posteriormente neutralizando el pH con agua
carbonatada (Figura 8.7). Los resultados muestran que, en promedio, el rendimiento
aumento en un 26 % después de aplicar este proceso de activacion. Ademas, la técnica
empleada en esta investigacion basada en el ajuste del pH tras la activacion por arrastre
de CO. permite reducir la cantidad de agua de lavado frente a otros trabajos que solo
ajustan el pH de la zeolita mediante lavados sucesivos.

d, (mg NH,-N/g)

O 4’ T T T T T

0 10 20 30 40 50 60
C, (mg NH,-N/L)

Figura 8.7. Efecto de activacion de las zeolitas. Los rombos representan los datos experimentales de Z-N y el triangulo
de Z-Na. Las lineas continuas muestran el ajuste de los datos con el modelo de Langmuir y las discontinuas con
Freundlich
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El pretratamiento con NaOH mejora la adsorcién de amonio no solo por reducir la
relacion Ca/Na, como sefialan algunos autores (Millar et al., 2016), sino porque este
tratamiento también provoca cambios en la estructura de la zeolita. Una concentracién
adecuada de NaOH permite generar un mayor niUmero de mesoporos y microporos que
mejoran la difusion de los iones de amonio dentro de las particulas de zeolita (Fu et al.,
2020). Sin embargo, una concentracion de NaOH 3M o superior provoca el efecto
contrario, destruyendo la estructura mesoporosa de la zeolita y reduciendo asi su
capacidad de adsorcion (Q. Liu et al., 2018).

En esta tesis se ha realizado el resto de los ensayos de isotermas de adsorcion con la
zeolita activada en su forma de sddica, ya que representa mejor las condiciones operativas
que se daran al trabajar con este material adsorbente en columnas de intercambio
cationico para tratar el permeado del proceso de ultrafiltracion de aguas residuales. De
hecho, las columnas de intercambio combinan ciclos de carga donde se retiene el amonio,
seguido de un ciclo de regeneracion donde se libera y concentra el amonio. En esta fase
de regeneracion se suelen utilizar reactivos que contienen Na* (NaCl o NaOH, por
ejemplo), de forma que tras la regeneracion la zeolita queda en su forma sédica. Por ello,
y viendo que la activacion con Na afecta la capacidad de adsorcion, se ha considerado
realizar el resto de ensayos utilizando zeolitas activadas.

La Figura 8.7 muestra el ajuste de los datos experimentales de Z-Na con los dos modelos
de isotermas propuestos: Langmuir y Freundlich. Cabe sefialar que a diferencia de otros
trabajos donde se estudia la capacidad méaxima de adsorcion de la zeolita trabajando con
altas concentraciones de amonio (Jmayai et al., 2018; Millar et al., 2016), en este trabajo
se quiso conocer cudl es la capacidad de eliminacion de amonio para las concentraciones
que normalmente se encuentran en el permeado de la ultrafiltracion de aguas residuales.

Como se puede observar en la Tabla 8.5, el modelo de Langmuir se ajusta mejor a los
datos experimentales obtenidos. Este comportamiento ha sido observado por multiples
autores (Cheng et al., 2019; Jmayai et al., 2018; Thornton et al., 2007) donde destacan
que ambos modelos se ajustan correctamente cuando se trabaja con valores bajos de
amonio pero que para concentraciones mas altas solo el modelo Langmuir permite un
buen ajuste. Esto se debe a que el modelo de Freundlich no considera un limite intrinseco
a la capacidad de la zeolita, mientras que el modelo de Langmuir si tiene en cuenta que
el material adsorbente tiene un namero limitado de puntos de intercambio, lo cual esta
relacionado con las caracteristicas del modelo PSO (el modelo cinético de adsorcidn que
mejores resultados ha presentado). Sin embargo, Langmuir también tiene sus debilidades
al no considerar la verdadera naturaleza del intercambio i6nico donde una especie
desplaza a la otra, alterando la concentracion de ambas (Hankins et al., 2004).
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Tabla 8.5. Parametros de ajuste de isotermas para los ensayos con zeolita natural y zeolita activada

Langmuir Freundlich
Ki Qmax RMSE Kt 1/n RMSE
Agua destilada Z-N 0.037 6.56 0.058 0.396 0.629 0.195

Agua destilada Z-Na 0.033 9.44 0.078 0.459 0.682 0.268

Dado que el modelo de Freundlich también se puede aplicar a bajas concentraciones, se
pueden sacar conclusiones basadas en la constante 1/n del modelo. Esta constante da una
aproximacion de qué tan favorable sera la adsorcion. Cuanto més bajo sea el valor de 1/n,
mas heterogénea es la adsorcién (Q. Huang et al., 2018). Z-Na tiene un valor de 1/n de
0.682, por lo que siendo un valor inferior a 2.0 se puede decir que este material es
adecuado para la adsorcién de amonio.

Efecto del tamafio de las particulas de zeolita

La variacion de la capacidad de adsorcion de amonio en funcion del tamafio de la particula
fue registrada mediante un ensayo de isotermas con zeolitas de tamafio 0.5-1.0 mm, 0.6-
1.8mm y 1.0-2.5mm. Los resultados obtenidos (Tabla 8.6) estan en consonancia con lo
esperado y observado en otros autores (Lei et al., 2008; Wen et al., 2007), dénde a menor
tamafo de particula, la superficie especifica se incrementa y por lo tanto se mejora la
capacidad de adsorcién. Las diferencias observadas son pequefias debido a que los
intervalos de tamarfio de estudio se solapan, pero aun asi se puede observar que la zeolita
que mejor adsorcién mostro fue la de 0.5-1.0 mm. Se eligié este tamafio no solo por su
mejor capacidad de adsorcion sino también porque no se espera que este tamafio pueda
producir problemas de obstruccion ni de arrastre cuando se trabaje en la columna de
adsorcion.

Tabla 8.6. Capacidad de adsorcion de Z-Na segun su tamafio y Co=30 mg N-NHa4/L

Tamafio (mm) ge (Mg N-NHa4/g zeolita)
0.5-1.0 2.86
0.6-1.8 2.69
1.0-25 2.57
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Competicién con iones

Los resultados obtenidos de la isotermas de adsorcidn con el agua destilada fortificada
con amonio (E-0.5) se han comparado con los datos obtenidos trabajando con agua de
grifo fortificada s6lo con amonio (E-Grifo) y fortificada con amonio y fosfato (E-POa).
Se ha afiadido P-PO4 en la misma concentracion que la encontrada en el permeado de
ultrafiltracion para conocer su posible influencia a la concentracién en la que se presenta.

Como se puede observar en la Tabla 8.7, la capacidad de eliminacién de amonio
disminuy6 en un 22% en presencia de cationes como Ca?*, K*, Mg?* o Na*. El efecto de
la competencia de los cationes por los centros activos de intercambio ha sido detectada
por otros autores. Thornton et al. (2007) observaron una reduccion similar en la eficacia
de las zeolitas, cuantificando un 30% de pérdida de adsorcion de amonio en presencia de
los cationes. Wang et al. (2006) reflejé una interferencia menor de entre el 10% y el 20%,
mientras que Mazloomi & Jalali (2016) sefiala que la influencia puede aumentar hasta el
50%. Aunque existen diferencias en cuanto al valor de reduccion, todos los resultados
indican que los cationes compiten fuertemente con el amonio en la adsorcién, provocando
una reduccion en su capacidad de intercambio.

Tabla 8.7. Capacidad de adsorcion para Co=28.8 mg N-NH./L empleando la ecuacion de Langmuir

Ensayo qe (mg/g)
E-ZN 3.42
E0.5 4.66

E-Grifo 3.63
E-PO4 3.66
E-Met 4.53
E-Glu 4.59
E-UF 4.06

Teniendo en cuenta la afinidad de la zeolita por los diferentes cationes, podemos afirmar
que no todos los cationes afectaran a la retencion de amonio con la misma intensidad.
Como se indico al describir la zeolita de trabajo, el material adsorbente tiene una mayor
afinidad por los cationes monovalentes en comparacion con los bivalentes. Sin embargo,
considerando la concentracion de los cationes en el agua de trabajo (119 mg Ca/L y 109
mg Na/L, Tabla 8.1) se puede indicar que Na* y Ca?* son los principales cationes en
competencia con NH4". El efecto individual de cada catién ha sido estudiado por otros
autores, llegando a la conclusion de que cada zeolita responde de manera diferente a la
competencia por amonio dependiendo de las preferencias del material adsorbente,
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mientras que H. Huang et al. (2014) y Weatherley & Miladinovic (2004) sugieren que el
principal competidor es el Ca?*, otros como Lei et al. (2008) o Sprynskyy et al. (2005)
sefialan al Na* como el principal responsable de la pérdida de capacidad de recuperacion
de amonio. A diferencia de estos trabajos, los ensayos realizados han tenido como
objetivo conocer como afecta la mezcla de cationes presentes en el permeado de
ultrafiltracién y no cudl es el cation que principalmente provoca la reduccion de adsorcion
de amonio.

En cuanto a la posible interferencia de los aniones presentes en el agua real de trabajo, se
analizé Unicamente la influencia del fosfato. La Figura 8.8 muestra como las
concentraciones de P-PO4 en el permeado de ultrafiltracion no tienen impacto en la
capacidad de eliminacion de amonio. Esto se debe a que las concentraciones a las que se
encuentra la P-PO4 son bajas (3.3 mg P-PO4/L) en comparacién con los valores necesarios
para que se produzca alguna interaccion. Mazloomi & Jalali (2016) observaron que a
concentraciones mas altas, el P-PO4 hace que la adsorcion de amonio caiga al 65 %.

d, (mg NH,-N/g)
w

1 .
B8 © E-Grifo
o E-PO4

0 c-] T T T T T
0 10 20 30 40 50 60

C, (mg NH,-N/L)

Figura 8.8. Resultado experimental del ensayo de isoterma con E-grifo y E-PO4, para comprobar el efecto del fosfato,
junto con sus ajustes del modelo de Langmuir

Ademas, otros autores como H. Huang et al. (2010) y Guaya et al. (2016) han sefialado
que la afinidad de las zeolitas por el P-PO4 es la méas baja en comparacion con el resto de
los aniones presentes en las aguas residuales (siendo el COs™ el de mayor afinidad,
seguido de CI"y SO47). Por tanto puede concluirse que, dada la concentracion de P-PO4
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en el permeado y su baja afinidad, este anion no supone ninguna alteracion en cuanto a la
capacidad de adsorcion.

En relacion con esta baja afinidad, no se observo reduccion de fosfato después de 4 horas
de tiempo de contacto. Para reducir el P-POs presente seria necesario aplicar un
pretratamiento a las zeolitas para que puedan retener este nutriente. Una técnica comun
consiste en incorporar 6xidos metalicos hidratados como Fe, Al o Mn para retener hasta
el 90% del fosfato entrante. Debido a que en nuestro estudio no se va a realizar ningun
pretratamiento de este tipo, no se espera que haya una reduccién de P-POys al trabajar con
el permeado de ultrafiltracion.

Efecto de la materia organica

La Figura 8.9 muestra como la presencia de compuestos organicos ha mejorado
significativamente la capacidad de adsorcion de la zeolita estudiada. Sin embargo, no se
observan diferencias entre los dos sustratos organicos utilizados, lo que indica que ambos
provocan el mismo efecto sobre la matriz. Otros autores como Jorgensen & Weatherley
(2003) han detectado un comportamiento similar en la capacidad de retencion de amonio
en presencia de proteina de suero y lipasa. Atribuyen la mejora a la reduccion de la tension
superficial del agua provocada por la presencia de materia organica. Al reducir la tension
superficial del agua, se mejora la difusién de amonio dentro de las particulas de zeolita,
lo que también permite que el fluido acceda a poros que antes eran inaccesibles. Lei et al.
(2008) confirmaron esta hipotesis al analizar cdmo la tension superficial del agua varia a
medida que aumenta la materia organica presente en la matriz de trabajo y como se ve
afectada la capacidad de adsorcion de amonio. Sus resultados indican que para valores de
acido huamico de 10 mg/L o superiores, los cambios en la tension superficial son
significativos y se observan mejoras en la capacidad méaxima de adsorcion de amonio.

Otros autores como Yin & Kong (2014) o Guaya et al. (2016) sefialan que si la materia
organica se encuentra en altas concentraciones, el efecto que se consigue es el contrario,
provocando una reduccion de la cantidad de amonio retenido.

Sin embargo, dado que las membranas de ultrafiltracién retienen toda la materia organica
en suspension y parte de la materia organica soluble, no se espera que haya una alta
concentracion de materia organica en el permeado, por lo que no se consideran los efectos
adversos de los sustratos organicos.
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Figura 8.9. Resultado experimental del ensayo de isoterma con E-grifo, E-Met y E-Glu, para ver el efecto de la materia
organica, junto con sus ajustes del modelo de Langmuir

Efecto del pH

Se ha estudiado la capacidad de adsorcion de la zeolita trabajando en un rango de pH de
4 a9, utilizando HCl y NaOH para modificar el pH. Los resultados indican que la zeolita
presenta su mayor adsorcion para valores de pH entre 6-7 y fuera de este rango la
capacidad disminuye (Figura 8.10).

Estas diferencias en eficacia se deben a los diferentes mecanismos cuando se trabaja a
valores de acidos o basicos. Si el pH es inferior a 7, la concentracion de iones de
hidrégeno aumenta y estos iones pueden competir directamente con el amonio por los
sitios de intercambio de las zeolitas. Por lo tanto, la reduccién observada corresponde a
la competencia de estos dos cationes (Moussavi et al., 2011).

Por el contrario, cuando el pH es basico, el equilibrio de disociacion del amonio en el
agua tiende hacia la formacion de amoniaco (NHs). A medida que aumenta el pH, mayor
dominancia de NHjs frente a NH4", reduciéndose la adsorcion drasticamente. En este caso
no es un efecto debido a la competencia por los sitios de intercambio, sino que el NH4*
se transforma en NHz3, especie que no es intercambiable en los puntos activos de la zeolita
porgue no tiene carga superficial (Alshameri et al., 2014)
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Figura 8.10. Efecto del pH sobre la capacidad de adsorcion de E-0.5

En base a los datos de pH registrados en el permeado de la planta piloto de ultrafiltracion
(se observo que el pH promedio es de 7.2), no se espera que el pH genere interferencia al
trabajar con las zeolitas para retener el amonio.

Adsorcion con el permeado de la Ultrafiltracion

Los datos indican que la adsorcion con el permeado de UF es mayor que cuando se trabaja
solo con agua del grifo (3.63 mg/g para agua del grifo y 4.06 para permeado de UF, para
Co=28.8 mg N-NHo./L, Tabla 8.7). Esto se debe a que el agua del grifo tiene una mayor
concentracion de Na* que el permeado de UF. Como se explicé anteriormente, este cation,
junto con Ca?*, fueron los responsables de la reduccion de la adsorcion de amonio. Sin
embargo, los resultados de los ensayos de las isotermas realizadas con el permeado de UF
se asemejan mas con los resultados de los ensayos realizado con agua del grifo
enriquecida con materia organica, confirmando la hip6tesis de que el sustrato organico
mejora la eliminacién de amonio. Como se ha explicado en los apartados anteriores, ni el
P-PO4 ni el pH han presentado una influencia clara sobre la capacidad de intercambio
cuando se trabaja con el permeado de ultrafiltracion.

Dado que los ensayos de las isotermas se han realizado con concentraciones de amonio
similares a las esperadas en el permeado de ultrafiltracion, se extraen las mismas
conclusiones en cuanto al grado de ajuste de los modelos de Langmuir y Freundlich
(Figura 8.11). Langmuir es el modelo que mejor se ajusta a los datos, pero Freundlich
también ofrece un buen ajuste debido a que los ensayos se han realizado para bajas
concentraciones de amonio, permitiendo extraer de su coeficiente 1/n = 0.43 que las
zeolitas permiten una buena adsorcidn con esta matriz de trabajo (Q. Huang et al., 2018).
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Figura 8.11. Ensayo de isoterma de la zeolita activa empleando el permeado de UF (E-UF). En linea continua el ajuste
con Langmuir y en discontinua con Freundlich

Los valores de capacidad maxima de adsorcién de amonio obtenidos ajustando la
isoterma de Langmuir muestran que el tratamiento del permeado de ultrafiltracion en una
columna de intercambio con zeolitas es factible. Se ha obtenido un valor de ge de 7.44
mg/g, que se encuentra dentro de los rangos alcanzados por otros autores (Tabla 8.8). Por
ejemplo, Millar et al. (2016) obtuvieron valores de 6.72 y 10.4 mg/g trabajando con dos
zeolitas naturales y agua sintética. En este rango de adsorciéon, Mazloomi & Jalali (2016)
obtuvieron una capacidad de adsorcién entre 8.51 y 10.39 mg N-NH./g dependiendo de
la presencia o ausencia de cationes en el agua de trabajo. La pérdida de rendimiento
debida a la competencia con los cationes es similar a la observada en nuestro trabajo.
Alshameri et al. (2014) obtuvo un capacidad de adsorcion similar trabajando también con
una clinoptilolita en su forma sodica. Es importante indicar la concentracion de amonio
en el influente, ya que este parametro tiene gran influencia en la capacidad de adsorcion
observada. Por ejemplo, Al-Sheikh et al. (2021) obtuvieron una capacidad de 1.2 mg N-
NHa4/g trabajando a 22.7 mg N-NH4/L, mientras que Guaya et al. (2017) y Jmayai et al.
(2018) registraron una capacidad de 23.0 y 51.8 mg N-NH./g, respectivamente, para una
concentracion de amonio de trabajo de mg N-NH4/L. También es importante considerar
el material adsorbente empleado a la hora de comprar resultados, ya que como se ha
comentado anteriormente, las resinas cationicas presentan una mayor capacidad de
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intercambio cationico. Por ejemplo, Sica et al. (2014) obtuvieron una capacidad de
intercambio de 28.83 mg N-NH4/g empleando Purolite C150H. Aunque esta mayor
adsorcion se puede ver comprometida por la presencia de cationes divalentes, como Ca?*
0 Mg %,

Tabla 8.8. Comparacion de la capacidad de adsorcion (ge) obtenida en esta tesis respecto otros trabajos

Adsorbente Influente Concentracion Capacidad de Referencia
de amonio adsorcion (mg
(mg N-NH4/L) N-NH4/g)

Clinoptilolite-Na  Agua sintética 70 9.44 Esta tesis
Clinoptilolite-Na Permeado UF 70 7.44 Esta tesis
Bentonita Agua sintética 311 6.72 (Millar et al., 2016)
Bentonita-Na Agua sintética 311 10.40 (Millar et al., 2016)
Purolite C150H  Agua sintética 150 28.23 (Sica et al., 2014)
Clinoptilolita Agua sintética 5000 51.8 (Jmayai et al., 2018)
Clinoptilolita-Na Agua real 22.7 1.2 (Al-Sheikh et al., 2021)
Clinoptilolita-Na  Agua sintética 250 11.18 (Alshameri et al., 2014)
Clinoptilolita-Mn  Agua sintética 5000 23 (Guaya et al., 2017)
Clinoptilolita Agua sintética 40 10.39 (Mazloomi & Jalali, 2016)
Clinoptilolita Agua sintética 40 8.51 (Mazloomi & Jalali, 2016)
+ Cationes

La capacidad de adsorcién obtenida con la zeolita natural (7.44 mg N-NHa4/g) asegura
que, con un disefio adecuado de la columna de trabajo y fijando parametros de operacion
correctos, el proceso de intercambio cationico puede asegurar una buena calidad del
efluente

8.3.3 Ensayos de regeneracion

Los resultados obtenidos en los ensayos de regeneracion (Tabla 8.9) demuestran que la
NaOH es mas efectiva para regenerar la zeolita, ya que en todos los ensayos en los que
se ha empleado unicamente NaOH se han obtenido porcentajes de recuperacion
superiores al 90%. Por el contrario, cuando se ha empelado NaCl se ha logrado liberar
menos del 10% del amonio retenido. Esta diferencia entre regenerantes se debe
principalmente a que el NaOH no solo aporta Na* al sistema, de la misma manera que
puede hacerlo el NaCl, sino que ademas el pH de la zeolita se basifica bruscamente
alcanzando valores de pH superiores a 12.0. Esto provoca que ademas de que el NH4" es
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reemplazado por el exceso de Na*, la zeolita ve reducida drasticamente su capacidad de
adsorcion al alejarse de su pH éptimo y por lo tanto tiende a liberar parte del amonio que
tenia retenido en forma de NHs.

Tabla 8.9. Distribucion de ensayos de regeneracion

Nimero de NaOH (1M) NaCl (g/L) % recuperacion mg N-NH,/I
ensayo
R1 0.35 0 95% 380
R2 0.7 0 93% 370
R3 1.0 0 94% 375
R4 0 5 6% 25
R5 0 15 5% 20
R6 0 30 8% 30
R7 0.35 5 25% 100
R8 0.35 30 >100%* 1050
R9 0.7 5 31% 125
R10 0.7 30 >100%* 1050
R11 1.0 5 >100%* 1150
R12 1.0 30 >100%* 1100

*Interferencia en la lectura de datos

En cuanto a la combinacién de ambos regenerantes, solo se han podido obtener dos
valores correctos de regeneracion de un 25-31%. En el resto de los ensayos no se ha
podido cuantificar correctamente la cantidad de amonio extraido por posibles
interferencias en el método de medida. Es por ello que en base a nuestros resultados
elegimos el NaOH como reactivo regenerante, ya que ofrece mejores resultados que el
NaCl. Ademas, al regenerar con NaOH se facilita la integracién del intercambio catiénico
como etapa de concentracion de amonio con un post tratamiento de recuperacion del
nitrdgeno mediante un contactor de membranas, ya que este segunda etapa requiere que
la corriente de alimentacion concentrada en amonio presente un pH bésico para desplazar
el equilibrio del N-NH4 hacia N-NHs.

8.4 Conclusiones

Las zeolitas naturales resultaron ser mejores adsorbentes que la resina catiénica estudiada
debido al mayor grado de afinidad por el amonio. Mientras que la resina Purolite SSTC60
presenta una mayor capacidad de intercambio catiénico en condiciones idéneas, cuando
se pone en contacto con el permeado de ultrafiltracion su capacidad de intercambio se ve
comprometida debido a su afinidad por los cationes divalentes, como el Ca?*,
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El tiempo de contacto necesario para el cual la zeolita ya ha adsorbido mas del 90% de
su capacidad méaxima (bajo esas condiciones) fue de 4 horas. Las cinéticas se ajustaron
mejor con el modelo PSO, lo cual demuestra que la capacidad de adsorcion de amonio es
quien gobierna la velocidad de adsorcion y no la concentracion de adsorbato.

Tal y como se esperaba, el tamafio de la zeolita influye en la capacidad de intercambio
obteniéndose mejores resultados para tamafios de zeolitas menores, ya que se incrementa
la superficie de contacto por volumen de zeolita.

En todos los ensayos de isotermas se obtuvo un buen ajuste con ambos modelos
estudiados, debido a las bajas concentraciones de amonio. El modelo de Langmuir
presentd un mejor ajuste ya que tiene en cuenta que todo el material adsorbente tiene un
numero limitado de puntos de intercambio, lo cual esta relacionado con las caracteristicas
del modelo PSO.

La activacion de las zeolitas con NaOH mejoré en un 20% la capacidad de adsorcion de
las zeolitas. Mientras que la presencia de interferentes como los cationes la redujo en un
22%. Este valor no es excesivamente elevado debido a que la zeolita presenta una mayor
afinidad por el amonio que por el calcio o el magnesio, por ejemplo. El fosfato no generd
ninguna interferencia al tratarse de un ion cargado negativamente. Por su parte, la materia
organica incrementa la capacidad de adsorcion de amonio en un 22%, posiblemente
asociado a una reduccién de la tension superficial del agua, facilitando que el fluido
alcance poros antes inaccesibles. También resulté importante conocer el pH de trabajo,
ya que el 6ptimo se encuentra para valores entre 6.0y 7.0.

La zeolita estudiada se muestra como un material adecuado para el tratamiento del
permeado de la UF del agua residual, ya que se ha obtenido una capacidad de adsorcién
de amonio en el equilibrio de 7.44 mg N-NH.4/g zeolita.

De entre los compuestos regenerantes estudiados se ha seleccionado el NaOH debido a
su gran capacidad de regeneracion de las zeolitas. Dado que todas las concentraciones
estudiadas presentan una capacidad de regeneracion similar, se escoge la concentracion
NaOH 0.35 M ya que supondra un gasto menor de reactivos.
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8.6 Material suplementario

Figura S 8.1. Detalle de la zeolita natural de 0.5-1.0 mm

Figura S 8.2. Detalle de la zeolita natural de 0.6-1.8 mm
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Figura S 8.3. Detalle de la zeolita natural de 1.0-2.5 mm
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Capitulo 9. Recuperacion del nitrégeno del permeado de ultrafiltracion mediante
columnas de intercambio catidnico

9. RECUPERACION DEL NITROGENO DEL PERMEADO DE
ULTRAFILTRACION MEDIANTE COLUMNAS DE
INTERCAMBIO CATIONICO

9.1 Introduccion

Una vez caracterizado el material adsorbente que se selecciond por ser el mas idéneo para
la recuperacion del nitrogeno del permeado de Ultrafiltracion del agua residual urbana,
se procedio a trabajar con en columnas de intercambio catidnico. El objetivo de este
capitulo es determinar experimentalmente las mejores condiciones para generar una
corriente que pueda ser tratada posteriormente mediante un contactor de membranas para
recuperar el amonio. En estos ensayos se estudié la influencia de dos variables de trabajo,
como son el caudal de tratamiento y la concentracion de amonio en la entrada, en el
volumen méaximo de tratamiento antes de alcanzar el punto de ruptura. También se realizo
un conjunto de ensayos similares para conocer la concentracion de la solucién regenerante
asi como el caudal de tratamiento mas adecuado. En este caso las variables sobre las que
se observo el efecto fueron el porcentaje de recuperacion de amonio y la concentracion
de amonio en la corriente de salida. Tanto para la etapa de adsorcidn hasta alcanzar la
saturacion como de regeneracion se realiz6 un seguimiento del pH y de la conductividad
del efluente como posibles medidas indirectas para monitorizar el funcionamiento del
proceso de intercambio.

9.2 Materiales y métodos
9.2.1 Montaje experimental

Para los ensayos en columna se dispuso de dos montajes similares (Figura 9.1). Cada
montaje contenia una bomba peristaltica LLG-uniPeristalticPUMP 3 que permitia
bombear, o bien el permeado de UF en la etapa de adsorcion o el regenerante en la etapa
de regeneracion. Ademas, su caudal variable permitié trabajar a diferentes tiempos de
contacto con el lecho (EBCT de las siglas en inglés Empty Bed contact time).

Las columnas eran de 250 ml de volumen que trabajaban alimentandose por el inferior y
vaciandose por rebose. Mediante un ensayo previo (ver apartado 9.3.1) se pudo obtener
las propiedades de estas columnas (recogidas en la Tabla 9.1) donde se calculé un
volumen de lecho, (BV, de sus siglas en inglés Bed Volume). Ambas columnas estaban
rellenas con la zeolita de Zeocem de 0.5-1.0 mm activadas previamente con NaOH de la
misma manera que se explica en el apartado 8.3.2 del capitulo 8. El registro del volumen
de tratamiento se realizaba mediante una balanza conectada al ordenador de control.
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Tabla 9.1. Propiedades de las columnas

Parametro Valor
Altura 20cm
Diametro 4cm
Masa zeolita 217 g
Volumen vacio 250 ml
Porosidad 0.44
BV 111 ml

e

N y
Tanque de permeado/ Columna de adsorcién Recogida del efluente sobre
solucion regeneradora rellena de zeolitas balanza granataria

Figura 9.1. Montaje experimental de las columnas de adsorcion

9.2.2 Caracterizacion de la columna de trabajo

Para poder conocer el volumen de fluido que presenta la columna una vez rellena de
zeolita (BV) se realiz6 un ensayo especifico. Para ello se trabajé a un caudal conocido y
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se calculd el tiempo que necesitaba el fluido para recorrer la columna rellena. Para
conocer este tiempo, se comenzé bombeando agua destilada, sin conductividad, y cuando
se comprobd que toda la columna estaba completamente sumergida, se afiadié una
solucién de Na;SO4 de 15mS/cm de conductividad. Mediante el registro en continuo de
la conductividad en el efluente se pudo conocer el tiempo que ha necesitado esta solucion
salina para recorrer la columna. Debido a que la columna no sigue un comportamiento de
flujo piston perfecto, sino que hay cierto grado de difusion y caminos preferenciales, el
incremento de la conductividad presenta una forma sigmoidal, por lo que se establece
como tiempo final, el tiempo para el que la conductividad es la mitad del valor de entrada.

Sin embargo, con este ensayo no se diferencia entre el tiempo que pasa la corriente salina
en la columna y el que pasa en las conducciones, desde el tanque de alimento hasta que
entra en la columna. Para conocer este otro tiempo se empled una solucién con ferroina,
un indicador de color rojo intenso. De esta manera se puede ir visualizando el recorrido
de esta solucién y anotar el tiempo que emplea desde que es aspirada hasta que llega a la
base de la columna. Este tiempo (tiempo en las conducciones), es restado al tiempo
obtenido mediante el método de la conductividad (tiempo total) para asi obtener el tiempo
que el fluido pasa Gnicamente en la columna. Conociendo el caudal de trabajo y el tiempo
que se emplea para recorrer la columna, es posible conocer el volumen del lecho.

9.2.3 Ensayos adsorcion

Para conocer el efecto de la concentracion del amonio en el influente, asi como del EBCT
de trabajo, sobre la capacidad de adsorcion de amonio (qags)se realizé un disefio factorial
de dos factores (concentracion del amonio en el influente y EBCT) y tres niveles para
cada factor, dando un total de 9 ensayos. En cuanto al amonio influente, dado que se
trabajé con permeado de la ultrafiltracion, se trabaj6 con la concentracién de amonio que
presentaba el permeado en los momentos de realizar los ensayos (27 mg N-NH./L), asi
como el doble y la mitad de dicha concentracion. De la misma forma que se hizo con los
ensayos de las isotermas, cuando se quiso incrementar la concentracion de N-NHs se
empled NH4Cl y agua de grifo para reducir la concentracion (ya que como se analizo en
el capitulo anterior, el agua de grifo presenta una concentracion de cationes muy similar
a la medida en el permeado de UF). En cuanto al valor de EBCT, tras una busqueda
bibliografica (Canellas et al., 2019a; Huang et al., 2020; Guida et al., 2021; Xi et al.,
2022) se establecid un valor de partida de 6.9 min, y de manera anéloga a la concentracion
de amonio se trabajo con su doble y la mitad de este valor. Este trabajo experimental se
planificd pensando en la calibracion del modelo a desarrollar y su posterior validacion.
De esta manera se planted el siguiente conjunto de ensayos (Tabla 9.2).
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Tabla 9.2. Ensayos de adsorcién en columna

Ensayo EBCT (min) BV/h Co (mg N-NH./L)
Al 34 17.5 14
A2 6.9 8.7 14
A3 13.8 4.4 14
A4 3.4 17.5 27
A5 6.9 8.7 27
A6 13.8 4.4 27
A7 34 17.5 54
A8 6.9 8.7 54
A9 13.8 4.4 54

Con el fin de mantener lo mas homogeénea posible la matriz del agua de trabajo, se
acumularon grandes cantidades de permeado al que se le afiadio Aliltiurea como inhibidor
de la nitrificacion, ya que en ensayos previos se observé que parte del amonio del
permeado recogido se oxidaba hasta NOx durante su almacenamiento. Con la adicién de
este inhibidor no se observé alteracion en la concentracion de N-NH4 durante su
almacenaje.

Para poder obtener un dato de capacidad de adsorcion (gads) comparable entre los ensayos,
se establecio como valor de referencia la gads Obtenida cuando se comienza a detectar
amonio en el efluente (se fijé un valor de 0.5 mg N-NH4/L). Para obtener gads Se ha
empleado la siguiente ecuacion:

Co fovﬁn (1 - L) av

Co Ec9.1

Qads =
aas w

Donde gags €s la capacidad de adsorcion de amonio para el tiempo seleccionado (mg N-
NHa/g adsorbente); C, es la concentracion de amonio en el momento inicial y C la
concentracion de amonio en el medio para un determinado volumen de permeado tratado
(mg N-NH4/L); V es el volumen de permeado tratado (L); w es el peso en seco del
adsorbente empleado (g).

Las condiciones del ensayo A4 fueron escogidas para realizar un andlisis de los cationes
presentes en el efluente, asi como un seguimiento de la evolucion del pH y la
conductividad.
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9.2.4 Modelos de adsorcién

Una vez realizados los 9 ensayos experimentales a diferentes Co y Q y obteniendo la curva
de ruptura para cada uno de ellos, se procedio a ajustar los valores obtenidos a varios
modelos matematicos, para que una vez calibrado y validado, poder predecir el
comportamiento de la columna de adsorcidn bajo diferentes condiciones de trabajo.

De entre los modelos encontrados en bibliografia se seleccionaron tres modelos cinéticos,
el modelo de Thomas, el modelo de Bohart-Adams y el modelo de Yoon y Nelson.

El modelo de Thomas fue desarrollado en 1944 y es uno de los modelos generales mas
empleados para representar el comportamiento de una columna (Lin et al., 2013). Este
modelo muestra un buen ajuste si los ensayos de isotermas han mostrado una buena
correlacion con el modelo de Langmuir. EI modelo de Thomas asume que no hay
dispersion axial y que la adsorcién sigue cinéticas de segundo orden y es reversible (Singh
et al., 2017). Con un buen ajuste de este modelo se puede obtener la curva de ruptura de
la columnay la capacidad de adsorcion maxima. EI modelo de Thomas linealizado viene
explicado por la ecuacién 9.2:

In (@ B 1) _ ki Goamy"mken - Co v, Ec9.2
Ce Q Q

Donde C, es la concentracion en el influente (mg/L), C: es la concentracién del efluente

al tiempo t (mg/L), m es la masa del adsorbente (g), ki es la constante de Thomas (mL/

min *mg), qocth) la capacidad méaxima de adsorcion en el equilibrio (mg/g), Q el caudal de

tratamiento (mL/min) y V: es el volumen tratado al tiempo t. De la representacion lineal

de In (? - 1) vs V se obtienen los valores de k¢, Y qo(en).-
t

El modelo de Bohart-Adams asume que la velocidad de adsorcion es proporcional a la
capacidad de adsorcion residual del adsorbente y la concentracion del adsorbato (Trgo et
al., 2011). Su ecuacion general es la desarrollada en la ecuacién 9.3.

C kpaqga'H ]
ln(FO—l)=ln(e73AvBA —1)—kBA-CO-t Ec93
t

Donde Kga es la constante de Bohart-Adams (L/mg min), H es la altura del lecho de la
columna (cm), v es la velocidad lineal del flujo (cm/min) y t el tiempo (min)

Sin embargo, debido a que el termino exponencial suele ser mucho mayor que 1 y que
principalmente se emplea para describir la parte inicial de la curva de ruptura (C<0.15
Co), la ecuacion 9.3 puede describirse mediante la siguiente expresion (ecuacion 9.4)

C, H Ec9.4
ln(C_) =kps Co t—Kpa Qpa"—
. v
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. ., . Cc ,
Mediante la representacion lineal de In (C—O) vs t se pueden obtener los dos pardmetros a
t

calibrar de este modelo.

Una vez ajustado este modelo es posible calcular la altura minima (Zo, en cm) que debe
tener el lecho para que la concentracion de amonio del efluente sea igual a la consigna de
amonio establecida (Cp) cuando t=0 mediante la formula (ecuacién 9.5). Es decir, si se
establece un valor de Cp de 0.5 mg N-NH4/L, podemos calcular la altura minima de la
columna que permite una completa retencion del amonio del permeado desde el primer
momento para ese caudal de trabajo.

v C )
ZO=—-ln(—O—1> Ec 9.5

El Gltimo modelo ajustado, el modelo de Yoon y Nelson, es un modelo mas simple que
necesita menos datos experimentales para su ajuste y menos informacion sobre las
caracteristicas del adsorbato, el tipo de adsorbente y las propiedades fisicas del lecho
(Aksu & Gonen, 2004). Este modelo contempla la adsorcion en funcion de la probabilidad
de penetracién del adsorbato en el adsorbente y permite obtener el tiempo al que se
alcanzara el 50% de la capacidad maxima de adsorcion. La ecuacion por la que viene
definido es la siguiente (ecuacion 9.6):

Ec 9.6

l( Ce )—k (t—1)
nCO_Ct_ YN t

Donde kyn es la constante de Yoon-Nelson (min™) y T es el tiempo al que tiene lugar el
50% de la saturacion de la columna (min).

Para conocer el grado de ajuste de los modelos a los datos experimentales se aplicara
nuevamente la raiz del error cuadratico medio (RMSE) definida como (ecuacion 9.7):

2| 1
N—2.

l

2
RMSE = (qexp,i - Qeth,i) Ec9.7

N
=1

Donde N es el tamafio de la muestra (adimensional); qexp,i €S la capacidad de adsorcion
experimental para el tiempo i y Qeni €S la capacidad de adsorcion tedrica obtenida
mediante el modelo a evaluar (mg N-NH4/g adsorbente).
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9.2.5 Ensayos regeneracion

Para el estudio de la regeneracion se realizé un conjunto de 5 ensayos, distribuidos en dos
series. Una primera formada por ensayos realizados a un mismo EBCT (27.5 min) donde
se trabaj6 con una concentracion de NaOH de 0.05, 0.1 y 0.2M. Con la concentracion de
NaOH seleccionada tras la primera serie (0.1M en base a las conclusiones extraidas), se
hizo un barrido de EBCT (de 6.9 a 27.5 min). De esta manera obtenemos los 5 ensayos
descritos en la Tabla 9.3. Para evitar que otras variables, como la cantidad de amonio
retenido, pudieran afectar a la hora de analizar los resultados, las columnas se saturaron
todas en las mismas condiciones; se trabajéo con un EBCT de 3.4 minutos al haber
observado en los ensayos de adsorcion que este valor permitia un tiempo de contacto
adecuado para el intercambio cationico. No se eligié un EBCT de carga optimizado, sino
el mayor caudal de trabajo estudiado, ya que el objetivo es conocer como afectan las
variables de estudio a la capacidad de recuperacion y concentracion de amonio obtenida.
A continuacion se procedi6 a calibrar y validar el modelo, lo que permitid seleccionar las
condiciones de operacidn en carga y regeneracion éptimas. La concentracion de amonio
en el influente fue 20.8 mg N-NHa4/L al ser la concentracidn que presentaba el permeado
en esos momentos.

Tabla 9.3. Condiciones experimentales de los ensayos de regeneracion en columna

EBCT (min) BV/h NaOH (M)
R1 27.5 2.2 0.05
R2 27.5 2.2 0.1
R3 27.5 2.2 0.2
R4 139 4.3 0.1
R5 6.9 8.7 0.1

Se tomaron las condiciones del ensayo R2 para observar el comportamiento de los
cationes presentes en el efluente, asi como un seguimiento de la evolucion del pH y la
conductividad.

Debido a que el efluente del a regeneracion presenta una elevada concentracién de amonio
a un pH elevado (por encima de 11.5), gran parte del amonio se presenta bajo su forma
amoniacal, por lo que se tuvo que realizar un muestreo que redujese al minimo la pérdida
de nitrogeno mediante el stripping. Para ello se emplearon tubos de muestreo de 12ml
con tapén que se llenaron hasta el rebose y las muestras se fueron analizando
instantdneamente tras su toma.

Para calcular la capacidad de desadsorcion del regenerante en cada ensayo se ha empleado
la ecuacion 9.8:

Vreg
Gaos = fcav Eco.1
es w

306



Capitulo 9. Recuperacion del nitrégeno del permeado de ultrafiltracion mediante
columnas de intercambio catiénico

Donde Vreg €s el volumen de regenerante empelado y C es la concentracion de amonio
registrada en el efluente cuando el volumen tratado es igual a Vreg.

9.3 Resultados
9.3.1 Caracterizacion columna

Los dos ensayos realizados con Na:SOs mostraron un comportamiento similar de la
variacion de la conductividad, ya que en ambos casos el valor de t/2 para el cual la
conductividad es la mitad del valor maximo alcanzado es proximo a los 8 minutos (Figura
9.2). Es decir, el fluido toma unos 480 segundos en recorrer todo el montaje: desde el
tanque de alimentacion hasta el depdsito donde se recoge el efluente. Mediante la técnica
de la ferroina se pudo hacer un seguimiento visual del desplazamiento del fluido a través
del montaje, anotando el tiempo que emplea en recorrer las conducciones. Este tiempo
fue bastante similar en ambos casos, 110-120 segundos.
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Figura 9.2. Evolucidn de la conductividad a lo largo del tiempo en los ensayos de calculo de BV

Conociendo el tiempo que transcurre el fluido en todo el montaje (=480 segundos), el
tiempo que emplea Unicamente para las conducciones (=115 segundos) y el caudal de
trabajo (18 ml/min), podemos afirmar que el volumen de lecho (BV) de nuestra columna
es de 110 ml.

9.3.2 Ensayos de adsorcion

Para poder comparar el valor de la capacidad de adsorcion de cada ensayo se establecid
como valor final del ensayo una concentracion de 0.5 mg N-NH4/L en el efluente.
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Ademaés, de esta manera es posible conocer la capacidad de adsorcion de la columna en
las condiciones de vertido mas restrictivas (todas las curvas de adsorcion se encuentran
representadas en las Figuras S1-S5 del material suplementario).

Mediante el analisis de la curva del ensayo A8 (Co = 54 mg N-NH./L y Q= 8.7 BV/h)
podemos visualizar las distintas etapas que presenta la adsorcion en columnas de
intercambio cationico (Figura 9.3). Como se observa, al principio todo el amonio del
permeado es retenido en la columna (Fase 1), esto es debido a que el EBCT permite un
suficiente tiempo de contacto teniendo en cuenta que en estos momentos toda la columna
presenta centros activos de intercambio de Na* por NH4*. A medida que el amonio se va
reteniendo en la zeolita, la cantidad de centros activos va disminuyendo en las capas
inferiores, llegando algunas saturarse. Cuando esto ocurre, una parte del amonio no puede
ser retenido en la columnay se comienza a registrar N-NHa en el efluente (Fase I1). Como
la cantidad de centros activos disminuye a medida que el permeado es tratado, la
concentracion de amonio que se registra en el efluente cada vez es mayor, hasta que
finalmente toda la zeolita de la columna se encuentra saturada y la concentracion de
amonio en el efluente va a tender a alcanzar el valor del alimento (Fase I11).

50

FASE | FASE Il FASE 111
be®
°®
40 - ¢
°
. °
=
AN °
% 30 - °
pr %
g’ °
%’ 20 A
&) oo
°
10 A °
°
°
0 e0—0o0oo0—0o o 0O : : :
0 50 100 150 200 250 300
BV

Figura 9.3. Representacion del comportamiento del amonio a lo largo del tiempo. Para A8
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Efecto del caudal de tratamiento

Analizando los resultados obtenidos y expuestos en la Figura 9.4, se observa que un
mayor tiempo de contacto permite mejorar la capacidad de adsorcion de la zeolita.
Cuando se pasa de trabajar con un caudal de 17.5 BV/h a 4.4 BV/h, la capacidad de
adsorcion se ve incrementada en un 25% (para los ensayos con Co = 27 y 54 mg N-
NHa4/L). Esto se debe a que la velocidad de transferencia de masa es dependiente del
gradiente de concentracion entre el amonio en la matriz y en la superficie del sélido. A
medida que la zeolita se va saturando en amonio, este gradiente se reduce y con ello la
velocidad de intercambio. Por lo que a mayor tiempo de contacto del permeado con las
zeolitas (EBCT) se logra que la adsorcion del amonio sea completa a también a menores
velocidades de intercambio, es decir, se logra que la zeolita siga reteniendo todo el
amonio incluso a bajos gradientes de concentracion, ya que dispone de un mayor tiempo
para poder realizar el intercambio cationico.

4
B Q=4.4BV/h
@ Q=8.7BV/h
[T Q=17.5BV/h
3 .

.45 (Mg N-NH,/g)
N

Co=57 Co=27 Co=13.5

Figura 9.4. Capacidad de adsorcién de cada ensayo cuando el amonio en el efluente es 0.5 mg N-NH4/L, agrupado
por la concentracion de entrada

La mayoria de los autores han detectado un comportamiento analogo al obtenido con
nuestros datos. En el caso de Malovanyy et al. (2013a), reducir el caudal de 31.2 BV/h a
17.1 BV/h mejoro la adsorcion de 4.0 mg/g a 8.0 mg/g. En consonancia estan los
resultados de Sprynskyy et al. (2005) donde observo una mejora del 30% y del 220% al
cambiar el caudal de trabajo de 39 BV/h a 26 y 7.7 BV/h, respectivamente. Rahmani et
al. (2004) detecté un cambio en el rendimiento menos acusado, al reducir en solo un 11%
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el rendimiento cuando subié el caudal de tratamiento de 5 BV/h a 15 BV/h. Deng et al.
(2014) también observo una reduccion mas discreta, al reducir de 3.1 mg/g a 2.9 mg/g
cuando se paso de un caudal de 4 BV/h a 8 BV/h. Este comportamiento no es exclusivo
de las zeolitas naturales como adsorbente ni del amonio, ya que Paul Chen et al. (2002)
registraron una reduccién del 35% en la capacidad de adsorber amonio de una resina
catidnica fuerte al pasar de un caudal de 8 a 24 BV/h y Singh et al. (2017), mientras
trabajaba con una columna rellena de un aerogel de 6xido de grafeno para retener Cr (V1)
del agua, observo una reduccion del 11% al multiplicar el caudal de trabajo por 3.

No solo hay que observar la mejora de rendimiento como pardmetro para seleccionar un
caudal de tratamiento, también hay que considerar los costes asociados a incrementar los
tiempos de residencia del agua a tratar dentro de las columnas de intercambio. De hecho,
en nuestros ensayos hemos visto una mejora del 35% del amonio adsorbido (en los
ensayos con Co de 27 y 54 mg N-NH4/L) cuando el EBCT se ha multiplicado por 4. Por
lo que seré& necesario estudiar si las mejoras en el rendimiento con las zeolitas compensan
los costes asociados a incrementar el nimero de mddulos de columnas necesarias para
tratar un mismo caudal cuando se incrementa el EBCT. Este estudio esta realizado en el
capitulo 10.

Efecto de la concentracién de amonio en el influente

El efecto de la concentracion de amonio en el influente presenté un comportamiento
similar al observado en bibliografia, ya que cuanto mas concentrado en amonio esté el
agua a tratar, mayor adsorcioén se observa. Respecto a los valores de capacidad de
adsorcion obtenidos con una concentracion de amonio de 27mgN-NH4/L, cuando la
concentracion de amonio en la entrada se duplico, la capacidad de adsorcién se
incrementd entre un 40-50% segun el caudal de trabajo, mientras que cuando la
concentracion fue la mitad, la capacidad de adsorcién se vio reducida en un 45%-20%
(Figura 9.5). En este sentido, Zheng et al. (2008) observaron un reduccién de la gags de
22 a 17.9 mg/g cuando la concentracion de amonio en la entrada se redujo de 80 a 30 mg
N-NH./L. Ellersdorfer (2018) reportdé un comportamiento similar cuando incremento la
concentracion de entrada 2.5 veces y obtuvo 1.8 veces de capacidad de adsorcion. Esto
se debe fundamentalmente a que cuanto mayor es la concentracién de amonio en el fluido,
mayor es el gradiente que existe respecto a la concentracion en la zeolita en los momentos
iniciales. Esto provoca que la fuerza impulsora sea mayor cuanto mayor es la
concentracion de amonio en el permeado. A pesar de que la concentracion de amonio en
la entrada no es un parametro operacional que se pueda modificar, es necesario tenerlo en
cuenta ya que el agua real presenta variaciones en su calidad a lo largo del dia y del afio.
Por lo que es importante conocer cual serd el comportamiento de la columna de
intercambio en todos los escenarios posibles.
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Figura 9.5. Capacidad de adsorcion de amonio cada ensayo cuando el amonio en el efluente es 0.5 mg N-NH4/L,
agrupado por el caudal de trabajo

Los datos de capacidad de adsorcién obtenidos son similares a los registrados por otros
autores en sus ensayos en columna de adsorcion cuando emplean agua real (Tabla 9.4).
Tal como se puede observar en los resultados de C. Zhou et al. (2021), la presencia de
cationes y otros interferentes tienen gran impacto en la capacidad de adsorcion que se
obtiene experimentalmente. Por lo que de la misma manera que se concluyd con los
resultados de los ensayos de isotermas y la influencia de los cationes, es necesario tener

en cuenta con qué tipo de influente se esta trabajando para después poder comparar los
resultados en unas condiciones analogas.
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Tabla 9.4. Capacidades de adsorcion alcanzadas por otros autores

Referencia Material Co (mg N-NH4/L) Q Qaas (5 mg/g)
Esta tesis Clinoptilolita 57 4.4 BV/h 3.61
0.5-1.0mm
(Ellersdorfer, Clinoptilolita 712 1.21 BV/min 5.0
2018) 1-2.5mm
(Canellas et al., MesolLite 20 5.0
2019b) 1-1.7 mm
(Guida et al., Zeolitanatural 8 6 BV/h 3.9
2021)
(Dengetal., 2014) Clinoptilolita 31 4-8 BV/h 2.9-3.1
Clinoptilolita; 40 17 BV/h 8.0
0.7-1.0 mm
(Malovanyy et al.,
2013a) Resina Purolite 40 50.6 BV/h 5.7
C104
4 BV/h 6.61
(sin Ca?)
4.48
(60 mg Ca?*/L)
6 BV/h 5.71
sin Ca?
(C.Zhou et al., Zeolita natural 55 ( )
2021) 3-5mm 4.00
(60 mg Ca?*/L)
12 BV/h 4.05
(sin Ca?)
2.85
(60 mg Ca?*/L)
(z. Zhou et al, Zeolita natural 30 4 BV/h 3.01
2021) 1-2mm

9.3.3 Evolucién de la conductividad durante la adsorcion

Se ha estudiado la evolucion de la conductividad como parametro indirecto para controlar
la duracién de la fase de carga de la columna. Dado que cada ion presenta un valor de
conductancia diferente, el registro de la conductividad permite observar los cambios en
la presencia y concentracion de iones. De esta manera, se ha buscado encontrar el punto
de ruptura mediante algin cambio en esta curva.

Por lo tanto, la variacion entre la conductividad a la entrada y a la salida del proceso
depende de los cationes involucrados en el proceso de adsorcion y de su rol (si es
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adsorbido o reemplazado). Por ejemplo, Stylianou et al. (2007) emplearon columnas de
adsorcion para retener metales como plomo, zinc o cobre y en su caso observaron como
la conductividad descendia de forma continua. Si analizamos los cationes involucrados
en el proceso de adsorcién de la columna, podemos destacar a tres cationes; el Na*, por
ser el principal cation reemplazado, el NH4* ya que es el catién que queremos retener, y
el Ca?*, ya que por su elevada concentracion puede actuar como el principal interferente.
Si tenemos en cuenta que la conductividad molar de estos cationes a 25° es de 50.1 S-
cm?/mol para el Na*, 73.5 NHs" y 106.0 para el Ca** (Coury & Ph, 1999), se deberia
observar una reduccion de 23.4 S cm2/mol cada vez que se intercambie 1 meg/L de NH4*
por Na*, si se trabajase a 25°C.

Si analizamos en conjunto los datos de conductividad, amonio y sodio (Figuras 9.6 y 9.7)
podemos observar una caida inicial de la conductividad seguida por una etapa donde este
valor se estabiliza. EI comportamiento del sodio en el efluente sigue un comportamiento
similar al de la conductividad, por lo que podemos afirmar que la variacion de este
parametro esta fuertemente condicionada por las variaciones del sodio. Inicialmente las
zeolitas se encuentran activadas en su forma sodica, por lo que en las primeras etapas una
gran cantidad de Na* es liberado a medida que el NH4* es retenido. Este intercambio
provoca la tendencia decreciente de la conductividad. Debido a que una gran cantidad de
Na se esta liberando en estos momentos iniciales, la conductividad del efluente
inicialmente es superior a la del influente. Cuando parte de la columna comienza a
saturarse y se alcanza el punto de ruptura, la variacion de conductividad (y también de
Na) se ve frenada, llegando incluso a estabilizarse. Al analizar qué ocurre en torno al
punto de ruptura, podemos ver cOmo previamente a comenzar a saturase la columna, la
conductividad mantiene esa tendencia a la baja hasta alcanzar su valor mas bajo justo en
el momento de ruptura, debido al intercambio NH4"-Na* (Figura 9.6). Sin embargo, una
vez superado el punto donde se comienza a registrar amonio en el efluente, la cantidad de
amonio que es intercambiada por sodio es cada vez menor, y la conductividad del efluente
va teniendo al valor de la conductividad de entrada (1855 puS/cm) (Figura S9.6), ya que
cada vez el permeado sufre menos cambios en la composicion de sus cationes.
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Figura 9.7. Evolucién del Na+ en el efluente y la conductividad durante el ensayo de adsorcion

De esta manera, es posible emplear la medida de la conductividad como mecanismos para
detectar el punto de ruptura. Otros autores, como Malovanyy et al. (2013b) tambien han
buscado encontrar el punto de ruptura del amonio empleando en su caso una resina
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cationica &cida fuerte. En su caso, también detectaron que el punto de ruptura de la
columna se asocia al momento en que la conductividad en el efluente comienza a tender
hacia los valores de conductividad de la entrada. Ademas, dada la importancia de la matriz
cuando se trabaja con un agua real, es necesario que se realice este estudio con las distintas
aguas de trabajo y no se utilicen unicamente datos bibliograficos.

9.3.4 Ensayos de regeneracion

Para el estudio de la regeneracion de la columna de intercambio se ha empleado NaOH
como regenerante en base a los resultados obtenidos en los ensayos de regeneracion en
batch del apartado anterior. Ademéas, hemos apoyado esta decision en base a la
informacion encontrada en bibliografia. En primer lugar, porque como ya se ha explicado,
la adsorcidn presenta un rango éptimo de pH, siendo por encima y por debajo de este
valor éptimo la capacidad de adsorcion menor. Es por ello que al afiadir un reactivo basico
se favorece la liberacion del amonio (Du et al., 2005), ademas que permite obtener una
corriente concentrada en amonio con un pH idéneo para tratarlo después en un HFMC.
Por otro lado, cuando se emplea NaCl, las concentraciones necesarias para la
regeneracion son mayores. Zhang et al. (2017) trabajé a 30 g/l de NaCl y Rahmani et al.
(2009) a 58.44 g/L generando corrientes con alta carga salina una vez que se extrae el
nitrogeno. Mientras que cuando el NaOH es empleado como reactivo las concentraciones
son menores. Asi Thornton et al. (2007) emplearon 5g/L y Sancho et al. (2017) 2 g/L y
en nuestro caso hemos estudiado el intervalo de 2 a 8 g/l de NaOH. Aunque algunos
autores han empleado otro tipo de cation para desplazar el NH4*, como Guida et al. (2021)
con KClI, este estudio se ha centrado en el desplazamiento con Na* al considerar que este
catién presenta menor selectividad con esta zeolita y por lo tanto serd mas facilmente
reemplazable en la etapa de carga.

Inicialmente se estudid el efecto de la concentracidén de NaOH para un caudal de 2.2 BV/h
habiendo saturado las columnas en las mismas condiciones (Co= 20.8 mg N-NH4/L y
Q=17.5 BV/h). Los resultados muestran que a medida que la concentracion del
regenerante se incrementa, el volumen necesario para recuperar la columna es menor y
por lo tanto se puede obtener una corriente mas concentrada, llegando a obtener una
corriente con una concentracion de 765 mg N-NH4/L para una concentracién de
regenerante de NaOH = 0.2M (Figura 9.8). Sin embargo, si analizamos la eficacia con la
que el sodio reemplaza al amonio, se concluye que la concentracion 0.1M permite extraer
mayor cantidad de NH4* por cada gramo de Na® empleado, 0.267 mg N-NH4/mg Na
(Figura 9.9), posiblemente debido a que una concentracion menor provoca un menor
gradiente de sodio y por lo tanto, se necesita un mayor volumen de sosa para provocar el
desplazamiento de toda la cantidad de sodio, mientras que para concentraciones mayores
la cantidad de sodio puede llegar a ser excesiva y por lo tanto se esta realizando un aporte
no productivo de NaOH. Esta eficacia del uso del regenerante es superior a las obtenidas
por otros autores cuando emplean NaCl (Malovanyy et al. (2013) = 0.047 mg N-NH4/mg
Na para NaCl = 30 g/l, Rahmani et al., (2009) = 0.002 mg N-NH4/mg Na empleando NaCl
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= 58.5 g/l o Ellersdorfer (2018) = 0.0018 mg N-NHs/mg Na trabajando con una
concentracion de NaCl de 175g/l) (Tabla 9.5) . Por lo que en base a los buenos resultados
en la eficacia del uso del regenerante y la capacidad para concentrar el amonio hasta 30
veces respecto a la concentracion de entrada, se ha seleccionado la concentracién de
0.1M.
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Figura 9.8. Evolucién de la concentracion de N-NHs en el efluente en los ensayos de regeneracion segin la
concentracién de NaOH
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Figura 9.9. Concentracion de N-NH4 en la corriente recogida en cada ensayo de regeneracion segun la concentracion
de NaOH y eficacia de uso del regenerante
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Tabla 9.5. Eficacia de uso del regenerante obtenidas por otros autores

Regenerante Concentracion Eficacia Referencia
(mg N-NH;/mg Na)

NaOH 0.1M 0.267 Esta tesis

NaCl 30 g/l 0.047 (Malovanyy et al. (2013)
NaCl 58.5 g/l 0.002 (Rahmani et al., 2009)
NaCl 175g/I 0.0018 (Ellersdorfer 2018)

Una vez seleccionada la concentracién del regenerante se estudio la influencia del caudal
de regeneracion sobre la concentracion final obtenida y la eficacia en el uso del
regenerante. Se realizaron tres ensayos a diferentes caudales de trabajo, pero no se
observaron diferencias significativas entre ellos (Figura 9.10). A diferencia de los ensayos
de carga donde se ha visto como el caudal ejerce una influencia a considerar en la
capacidad de retencidon de amonio, en este caso, para los caudales estudiados, se puede
afirmar que no hay cambios en los rendimientos de recuperacion de amonio. Una posible
explicacion podria darse teniendo en cuenta los mecanismos que gobiernan el intercambio
catidénico en nuestro adsorbente. Uno de los mecanismos que rigen la velocidad de
intercambio es la transferencia de materia entre la solucion acuosa y el adsorbente, pero
debido a la alta concentracion de Na* en el medio acuoso, el gradiente entre ambas fases
es elevado y por lo tanto la velocidad a la que tiene lugar la transferencia de materia
también es elevada, provocando que el caudal de trabajo no sea un aspecto limitante en
el rendimiento (al menos para los caudales de trabajo estudiados) y la velocidad de
intercambio venga delimitada por aspectos internos del adsorbente y no tanto de los
parametros operacionales. Mackinnon et al. (2003) obtuvieron unos resultados opuestos
que presentan coherencia con la teoria propuesta. Debido a que trabajaron con elevadas
concentraciones de amonio en alimento (500-1000 mg N-NH4/L) mientras que la
concentracion de regenerante no era igual de elevada (Na2COz = 0.5M), si que vieron que
el caudal de regeneracion provocaba cambios en los rendimientos, obteniendo una
concentracion de salida de 10.000 mg N-NH4/L para Q= 0.5 BV/h mientras que cuando
el caudal se elevd a 1.5 BV/h, la concentracion fue de 4.000 mg N-NH4/L. Esto puede
deberse a que la cantidad de Na* aportado no es tan elevada como para desplazar de forma
inmediata a los cationes NH4* por lo que el tiempo de contacto entre el regenerante y el
adsorbente es un aspecto a tener en cuenta que puede provocar cambios en la
concentracion de la corriente obtenida.
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Figura 9.10. Evolucion de la concentracion de N-NHa en el efluente en los ensayos de regeneracion segun el caudal
de regeneracion

Como en base a nuestros resultados no hemos observado diferencias entre los tres
caudales de estudio, se ha elegido el mayor caudal de trabajo (8.7 BV/h) ya que permite
reducir el tiempo para regenerar la columna, sin que ello provoque una pérdida de
rendimiento en la regeneracion.

9.3.5 Conductividad en la regeneracion

De manera analoga a como se hizo con la etapa de carga, se quiso estudiar la relacion de
la conductividad con el amonio y el sodio durante la fase de regeneracion. En este caso
el objetivo es encontrar mediante la conductividad el momento en que las zeolitas ya no
pueden liberar mas amonio, o al menos no en la cantidad suficiente como para asegurar
que estamos concentrando la corriente. Durante este ensayo se empled un influente con
19 mg N-N4/L para la etapa de carga. Se pueden aplicar las mismas bases teoricas
explicadas anteriormente, ya que se trata de los mismos cationes.

En este caso la dependencia de la conductividad con el contenido en Na* de la corriente
es aun mas marcada (Figura 9.11). Debido a que este cation se presenta en grandes
concentraciones (2300 mg Na/L en el influente) respecto al otro cation predominante, el
amonio, (852 mg N-NH4/L en el momento de méaxima concentracion), es de esperar que
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la variacion de la conductividad venga marcada por la variacion del sodio en el efluente.
En una primera etapa (hasta tratar 7 BV), la variacion de la conductividad y de la
concentracion de Na es préacticamente nula. Esto se debe a que todo el sodio que se esta
aportando estd sufriendo los procesos de intercambio catidnico (transferencia entre
liquido-sélidos, difusion dentro de la zeolita y finalmente desplazamiento del NH4*).
Durante estos instantes el sodio esta regenerando la columna. Al aportar el regenerante
en una corriente de agua desionizada, la conductividad solo responde a los cambios de
NH4" en el efluente. Estos ligeros cambios se ven enmascarados por la gran variacion que
provoca la elevada concentracion de sodio posteriormente, cuando la zeolita esta
completamente regenerada y todo el sodio alimentado es recogido en el efluente. Si solo
se tienen en cuenta los primeros 8 BV (Figura 9.12), podemos observar claramente este
ligero incremento en la conductividad a medida que el amonio se va recogiendo en el
efluente. Tras esta ligera subida se empieza a observar una rapida variacion, debido a que
el Na" comienza a salir de la columna'y, por lo tanto, comienza a dominar la variacion de
la conductividad. El sodio comienza a incrementar su concentracion en el efluente a
medida que la columna se va regenerando. Cuando todo el amonio ya ha sido liberado, el
sodio no sufre ninguna interaccion y la conductividad tiende al valor de la corriente de
regeneracion (21.7 mS/cm)
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Figura 9.11. Evolucioén del Na+ en el efluente y la conductividad durante el ensayo de adsorcion
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Figura 9.12 .Evolucion del N-NHa en el efluente y la conductividad durante el ensayo de regeneracion antes de que la
columna se regenere por completo.

Por lo tanto, es posible afirmar que cuando el sodio no esta siendo retenido es porque no
tiene amonio que desplazar y, de esta manera, establecer el momento en el que conviene
poner fin a la fase de regeneracion con la conductividad. En la Figura 9.13 se puede
observar la evolucion de la conductividad y el amonio durante todo el ensayo. En esta
grafica se observa como cuando la concentracién de amonio alcanza valores cercanos a
cero, la conductividad comienza a estabilizarse en el valor de entrada. Si calculamos la
velocidad de cambio de la conductividad a través de su pendiente, podemos determinar y
el momento en que la fase de regeneracion debe ser concluida. En la Figura 9.14 se
muestra la evolucion de la concentracion de amonio en el efluente respecto al valor de la
velocidad de variacién de la conductividad calculada en intervalos de 100 segundos. Se
puede observar como tras la repentina aparicion de Na* la pendiente de la conductividad
toma su valor mas elevado para después ir frenando dicha velocidad de cambio. Cuando
apenas hay amonio que intercambiar, el valor de la pendiente toma valores cercanos a
cero y se mantiene constante. Este ultimo tramo es el que deberia de programarse en un
controlador para indicar el término de la fase de regeneracion. El descenso escalonado se
debe a la sensibilidad del equipo de medida y la amplitud del intervalo. Un incremento
en la sensibilidad de medida en ambas variables daria como resultado una curva mas
suave.
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Figura 9.13. Evolucién del N-NH4 en el efluente y la conductividad durante todo el ensayo de regeneracion
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Figura 9.14. Pendiente de la variacion de la conductividad y el valor del N-NH4 en el efluente

321



Capitulo 9. Recuperacion del nitrégeno del permeado de ultrafiltracion mediante
columnas de intercambio catiénico

9.3.6 Ajuste modelos
Modelo de Thomas

Para la calibracion del modelo de Thomas primero se debe representar (n (% - 1) vs V
t

y de la recta obtenida se obtienen los valores de k., Y qo(:n)- En las Figuras S9.7 y S9.8

se muestran los ajustes de los datos obtenidos en los experimentos A4 y A7 donde se
observa el alto grado de correlacion al obtener valores de R? superiores a 0.97.

Tras el ajuste lineal se han calculado los valores de kq, Y qo(cn) de cada ensayo y se ha

calculado el RMSE para conocer el grado de ajuste del modelo a los datos experimentales.
En las Figuras 9.15 y 9.16 se muestran los datos experimentales y los obtenidos mediante
el modelo de Thomas para los ensayos A4y A7.
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Figura 9.15. Representacion de los datos experimentales del ensayo A4 mediante el modelo de Thomas
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Figura 9.16. Representacion de los datos experimentales del ensayo A7 mediante el modelo de Thomas

El modelo de Thomas permite representar correctamente los datos experimentales
obtenidos en los ensayos de adsorcion. Por lo que, en base a los mecanismos que
contempla este modelo, se puede decir que las resistencias de difusion interna y externas
no son los mecanismos limitantes en la adsorcion (Aksu & Goénen, 2004). Como se
observa en los datos de ajuste (Tabla 9.6), la capacidad maxima tedrica de adsorcion
(goany) se incrementa con la concentracion de amonio en el influente y disminuye a medida
que se incrementa el caudal de trabajo (Qo) = 5.708, 3.137 y 2.251 mg N-NH./g para
Q=8.7BV/hy Co=54, 27 y 12.5 mg N-NHa4/L, respectivamente). Una conclusion similar
se ha obtenido con los datos experimentales para el valor de gadgs cuando Cesi =0.5 mg N-
NH./L. Similares respuestas para este parametro del modelo fueron observadas por
Canellas et al. (2019c) y Thornton et al. (2007) reforzando la idea de que la transferencia
de materia gobierna el proceso, ya que, a mayor gradiente de concentracion entre la fase
acuosa y el sélido, mayor capacidad de retencion. Sin embargo, estas diferencias son
sobre todo observadas a bajas concentraciones de amonio (Zheng et al., 2008) por lo que
este mecanismo es especialmente importante cuando se trabaja con un agua residual
urbana, ya que pequefios cambios en la calidad de entrada tendra un gran impacto en la
capacidad de la zeolita.
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Tabla 9.6. Parametros de ajuste del modelo de Thomas para los ensayos experimentales

Ensayo EBCT Co k:n do(th) RMSE
(min) (mgN-NH4/L) (mL/minmg) (mg N-NH./g)
Al 3.4 14 0.049 2.180 0.080
A2 6.9 14 0.020 2.251 0.021
A3 13.8 14 0.017 2411 0.025
A4 34 27 0.022 3.137 0.637
A5 6.9 27 0.014 3.318 0.719
A6 13.8 27 0.015 2.883 0.125
A7 3.4 54 0.009 5.490 2.103
A8 6.9 54 0.007 5.708 2.352
A9 13.8 54 0.005 5.843 0.508

El otro parametro del modelo a calibrar, la constante de Thomas (Kiw), presenta un
comportamiento opuesto a la capacidad maxima tedrica, ya que a mayor concentracion
de amonio en la entrada, menor valor. Y a medida que el caudal de trabajo se incrementa,
también se incrementa el valor de este pardmetro. Esto se puede deber a que a mayor
caudal, se genera mayor turbulencia en la interfase sélido-liquido y por lo tanto la
velocidad de transferencia es mayor. Una tendencia andloga fue observada por Aksu &
Gonen (2004) y Canellas et al. (2019c). Este Gltimo obtuvo un valor de K, de 0.008 mL
/mg min para Co=5 mg N-NH4/L y un valor de 0.003 mL /mg min cuando Co=30.5 mg
N-NH4/L. En las Figuras S 9.7 y S 9.8 se pueden observar graficamente los valores mostrados
en la Tabla 9.6

Como el modelo de Thomas permite reproducir la curva de ruptura de la columna, se
puede conocer el tiempo o volumen tratado por la columna hasta que se alcanza un valor
de consigna, dadas unas condiciones de trabajo. Se han fijado valores de salida de 10 y
15 mg N-NHo./L para poder conocer cudl seria la capacidad de tratamiento de la columna
de acuerdo a los requisitos de vertido para zonas sensibles definidos por la Directiva
91/271/CEE. De los datos recogidos en la Tabla 9.7 se extrae que las mayores diferencias
de capacidad de tratamiento de la columna en funcion del caudal se observan cuando los
requisitos de vertido son muy estrictos. Mientras que cuando la concentracion de amonio
en el efluente puede ser mayor, el volumen de permeado que se puede tratar apenas difiere
a medida que se incrementa el caudal de trabajo, y por lo tanto el rendimiento de la zeolita
es mas similar entre los caudales de trabajo estudiados. En la Figura 9.17 (Co=27 mg N-
NHa/L) se puede observar como las diferencias del caudal de tratamiento, para una misma
concentracion de amonio en el influente, se van reduciendo a medida que la columna se
acerca a su saturacion completa.
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Tabla 9.7. gaus y BV tratados en cada ensayo y para cada set point

Comg N- Q 0,5mg N-NH4/L | 10 mg N-NH4/L | 15 mg N-NH4/L
NHa4/L (BV/h) Cads BV (ads BV (ads BV
Al 14 175 | 1.62 261 2.15 380
A2 14 8.7 1.55 227 2.19 402 Co>15
A3 14 4.4 2.08 321 2.8 415
A4 27 175 | 1.38 103 2.74 220 2.91 243
A5 27 8.7 2.10 152 3.02 231 3.14 246
A6 27 4.4 2.30 176 3.11 249 3.23 265
A7 54 175 |1.30 51 4.05 160 4.49 150
A8 54 8.7 2.78 83 4.69 165 4.89 175
A9 54 4.4 3.62 126 5.04 179 5.25 186
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Figura 9.17. Evolucién del amonio en el efluente para diferentes caudales de trabajo y Co= 27 mg N-NHa/L

Esto quiere decir que a la hora de disefiar y seleccionar los parametros de operacién de la
columna es muy importante conocer los requisitos de vertido que se aplicaran. Ya que, si
la concentracion de salida maxima permitida es muy baja, es posible que la solucién mas
idonea sea aplicar un caudal de tratamiento bajo que permita un mayor aprovechamiento
de la capacidad de intercambio de la zeolita a costa de incrementar el tamafio de la
columna o el nimero de estas. Sin embargo, cuando los requisitos de vertido sean mas
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flexibles, se podra apostar por caudales de tratamiento méas elevados, que aunque
conlleven una ligera pérdida de eficacia en la zeolita, permitan reducir notablemente el
TRH de la columna'y por lo tanto su tamafio de disefio.

Modelo de Bohart-Adams

Como se explicd previamente, para el ajuste de este modelo solo se han tomado aquellos
valores concentracion de amonio menores al 15% de Co para realizar el ajuste lineal del
modelo. De manera analoga al modelo de Thomas en las Figuras S9.9 y S9.10 se muestra
el buen grado de ajuste obtenido para los dos ensayos expuestos anteriormente (A4 'y A7)

En la Figura 9.18 se muestra el ajuste de los datos experimentales con la concentracion
calculada mediante el modelo de Bohart-Adams para el ensayo A4 para valores de
concentracion del efluente menores al 15% de Co, mientras que en la Figura S9.11 se
muestra el ajuste para todos los datos experimentales que se registraron. Se puede
observar como el modelo puede ajustar con precision lo que ocurre en los momentos
iniciales de la curva mientras que a medida que la saturacion se incrementa, las diferencias
entre el resultado del modelo y los datos experimentales se hacen cada vez mayor. Por
ello, este modelo no se ha empleado para representar la evolucion del amonio en el
efluente més alla de los datos experimentales recogidos, si no que se ha empleado para
conocer la altura minima de la columna necesaria que permita una concentraciéon de
amonio en el efluente menor a 0.5 mg N-NHa4/L.
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Figura 9.18. Representacion de los datos experimentales del ensayo A4 mediante el modelo de Bohart-Adams. Datos
experimentales del ensayo A4 hasta que el amonio en el efluente es superior a 15% del Co
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El célculo de la altura minima del volumen de lecho solo se puede aplicar cuando la
concentracion consigna se encuentre por debajo del 15% de Co. Manteniendo el mismo
criterio que se ha empleado para el analisis de los datos experimentales, se ha fijado el
valor de la concentracion del efluente en 0.5 mg N-NH./L. En la Tabla 9.8 se recogen los
pardmetros de calibracion del modelo para cada ensayo, asi como el valor de la altura
necesaria en cada experimento.

Tabla 9.8. Pardmetros de ajuste del modelo de Bohart-Adams para los ensayos experimentales

Ensayo EBCT Co kga qdBa Zo
(min) (mgN-NH,/L) (L/mgmin) (mgN-NHs/g)  (cm)
Al 34 14 0.940 1.713 5.03
A2 6.9 14 0.870 1.224 3.89
A3 13.8 14 0.28 1.750 3.50
A4 34 27 0.454 2.468 9.02
A5 6.9 27 0.275 2.719 7.73
A6 13.8 27 0.275 2.521 3.61
A7 34 54 0.222 4.686 11.31
A8 6.9 54 0.125 4.538 10.65
A9 13.8 54 0.064 5.456 8.60

Tal y como se esperaba, a medida que el caudal de trabajo se reduce, el tiempo de contacto
entre el fluido y los centros activos de las zeolitas se incrementa, por lo que se necesita
una menor cantidad de zeolita (una menor altura de la columna). Mientras que a valores
altos de caudal, la cantidad de amonio que se logra intercambiar por gramo de zeolita y
unidad de tiempo es menor, por lo que se demanda una mayor altura de la columna para
asegurar el valor consigna.

Por otro lado, como cabria esperar, a mayor concentracion de amonio en el influente, es
necesario una mayor columna (mayor cantidad de zeolita) para conseguir que el efluente
cumpla con los requisitos establecidos.

Modelo de Yoon y Nelson

Los datos experimentales han mostrado un buen ajuste con el modelo propuesto por Yoon

y Nelson. En las Figuras S9.12 y S9.13 se muestra para los ensayos A4 y A7 la buena
Ct

- ] vs t, lo cual permite determinar los parametros del modelo.

0~ bt

correlacion de In [C

Este modelo también permite conocer la evolucion del amonio en el efluente de la
columna. Sin embargo, su principal uso es para determinar el tiempo al que tendré lugar
el 50% de la saturacion de la columna (t). Debido a que este modelo se puede considerar
una version simplificada del modelo de Thomas, los valores obtenidos de t extraidos
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mediante el ajuste del Yoon y Nelson y el de Thomas son muy similares, como se puede
apreciar en las Figuras 9.19 y 9.20 para Co= 27 y 54 mg N-NH./L.
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Figura 9.19. Valor de t obtenido mediante el modelo de Thomas y Yoon-Nelson para Co= 27 mg N-NHa/L.
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Figura 9.20. Valor de t obtenido mediante el modelo de Thomas y Yoon-Nelson para CO= 54 mg N-NHa/L.

Las conclusiones extraidas de este modelo estan en consonancia con las del resto de los
modelos. A medida que el caudal de trabajo incrementa, el tiempo necesario para alcanzar
el estado de saturacién disminuye (Tabla 9.9). Esta disminucion se debe a que, al
incrementar el caudal, la cantidad de amonio tratada por unidad de tiempo también se
incrementa en la misma medida. No obstante, se observa que el valor de t disminuye en
mayor medida que lo hace el caudal. Por ejemplo, cuando se reduce el caudal a la mitad
desde 17.5 a 8.7 BV/h (Co= 54 mg N-NHu4/L), el tiempo para la alcanzar el 50% de la
saturacion disminuye en 2.2 veces. Esta ligera variacion en la reduccion respecto al
cambio de caudal se puede deber a que, como se ha visto, a medida que se incrementa el
caudal la zeolita disminuye su capacidad de adsorcién maxima. Por lo que en este caso
estamos viendo el efecto combinado de duplicar el caudal a la vez que la pérdida de
rendimiento de la zeolita debido a la reduccion del tiempo de contacto.
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Tabla 9.9. Valor de t obtenido mediante el modelo de Yoon-Nelson para los ensayos experimentales

Ensayo EBCT Co T (min)
(min) (mg N-NH./L)

Al 34 14 1208
A2 6.9 14 1814
A3 13.8 14 4540
A4 34 27 777
A5 6.9 27 1672
A6 13.8 27 3493
A7 34 54 712
A8 6.9 54 1558
A9 13.8 54 2984

Por otro lado, se observa que a medida que se incrementa la concentracion de amonio en
el influente, se reduce el valor de 1. Este comportamiento también ha sido reportado por
(Z. Zhou et al., 2021) trabajando con tres corrientes distintas; agua de rio contaminada (5
mg N-NHo./L), escorrentia de agua de lluvia (8 mg N-NH4/L) y agua residual doméstica
(25 mg N-NH4/L). Observaron que las corrientes mas concentradas tardaban menos
tiempo en saturarse (35h cuando Co=5 y 15 h para Co=25 mg N-NH./L). Esto quiere
decir que a medida que se incrementa la concentracion de amonio, es cierto que se
incrementa la capacidad maxima de adsorcion, pero no lo hace en la misma proporcién
que el incremento de la concentracion de amonio en el influente. Es decir, aunque a
valores altos de amonio se obtengan valores mayores de capacidad de intercambio, la
eficacia con la que el amonio es adsorbido, y por lo tanto es empleada la zeolita, es mayor
a menores concentraciones de amonio.

9.4 Conclusiones

La capacidad de adsorcion de la columna de intercambio depende del caudal de
tratamiento. A menor caudal de tratamiento, mayor es la capacidad de adsorcion
registrada para una misma concentracion de amonio en el efluente.

La concentracion de amonio en el influente tiene una gran influencia en la capacidad de
adsorcion, de la misma forma que se habia observado en los ensayos de isotermas: a
mayor concentracién de amonio en la entrada, mayor capacidad de adsorcion registrada
en la columna.

Se requiere de un estudio economico posterior para determinar los parametros de
operacion mas adecuados para la retencion de amonio del permeado de Ultrafiltracion del
agua residual urbana.
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En cuanto a la regeneracion, se ha obtenido que la columna puede ser regenerada con un
caudal de 8.7 BV/h y empleando NaOH 0.1M. Estos pardmetros no solo permiten
recuperar todo el amonio acumulado, sino que ademas lo hacen empleando
eficientemente el regenerante (0.267 mg N-NHs/mg Na) y se obtiene un factor de
concentracion de hasta 30 veces. Esto supone aumentar la concentracion de amonio en la
entrada de 20.8 mg N-NHJ/L hasta 615.0 mg N-NH./L en la corriente concentrada.

Se ha demostrado que la conductividad puede servir para controlar la duracion de la fase
de carga y regeneracion, ya que su variacion esta ligada al intercambio entre el sodio y el
amonio en la columna.

El modelo de Thomas permite representar correctamente los datos experimentales. Del
analisis de las series representadas se deduce que el valor de consigna de amonio en el
efluente es determinante para establecer los parametros de operacion, ya que cuanto
mayor es la concentracion de la consigna, menores diferencias de rendimiento de la
columna se observan entre configuraciones.

La corriente concentrada en amonio tras el proceso de regeneracion presenta unas
propiedades idoneas para ser recuperada en un contactor de membranas (765 mg N-
NH./L a un pH superior a 12.0)
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9.6 Material suplementario
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Y =0.011x - 7.865
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Figura S 9.15. Ajuste del modelo de Yoon-Nelson para el ensayo A7
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Capitulo 10. Analisis econdémico de las condiciones de operacion del proceso de
recuperacion de nitrogeno en la forma de sulfato amonico

10.ANALISIS ECONOMICO DE LAS CONDICIONES DE
OPERACION DEL PROCESO DE RECUPERACION DE
NITROGENO EN LA FORMA DE SULFATO AMONICO

10.1 Introduccidn

En el capitulo anterior se ha estudiado el efecto del caudal de trabajo y la concentracién
de amonio en el influente sobre la capacidad de adsorcion de amonio en la fase de
adsorcion. También se ha evaluado cémo afecta el caudal de trabajo y la concentracion
de regenerante a la capacidad de regeneracion y el factor de concentracién de amonio.
Los datos experimentales obtenidos han sido concluyentes respecto a las condiciones de
la fase de regeneracion ya que los mejores resultados se han obtenido trabajando a 8.7
BV/h con una concentracion 0.1 M de NaOH. Sin embargo, para la fase de adsorcion no
se ha podido determinar un caudal de trabajo 6ptimo en base a los resultados
experimentales, ya que se ha observado que un mayor caudal de trabajo puede reducir las
necesidades de columnas al reducir el EBCT, pero, por otro lado, también reduce la
capacidad de adsorcion de la zeolita, provocando que sea necesario una mayor frecuencia
de regeneracion y que se retenga una menor cantidad de amonio en cada fase de
adsorcion. Para poder estudiar con mayor detalle el efecto de las variables estudiadas en
la fase de adsorcidn, los datos experimentales se ajustaron a diversos modelos
matematicos, siendo el modelo de Thomas el que era capaz de reproducir mejor el
comportamiento del amonio en el efluente en todos los ensayos.

Dado que solamente con los datos experimentales no ha sido posible seleccionar un
caudal de trabajo idoneo, se ha recurrido a un analisis econdémico que permita cuantificar
el efecto de la reduccidn de las necesidades de columna a elevados caudales de trabajo,
pero que también considere el incremento econdémico en la regeneracion y reemplazo de
la zeolita debido a la perdida de capacidad de adsorcion de amonio cuando se incrementa
el caudal de trabajo. Para este analisis econdmico se han empleado los datos del modelo
de Thomas, ya que como se ha explicado, este modelo representa correctamente los datos
experimentales, permitiendo conocer la cantidad de BV que han sido tratados antes de
alcanzar la concentracion de amonio en el efluente consigna, por encima de la cual se
detiene la fase adsorcion.

El intercambio cationico en las columnas de adsorcidn es una fase de concentracién previa
al proceso de contactores de membrana propuestos, en el cual el amonio es recuperado en
forma de fertilizante nitrogenado.

Por lo que para definir los parametros de operacion en la fase de adsorcion se considerd
necesario realizar un andlisis econdmico que aportase informacion adicional que ayudase
en la toma de decisiones de cara al estudio final de alternativas propuestas.
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10.2 Materiales y métodos
10.2.1 Escenarios analizados

Para el anélisis econémico se emplearon los datos obtenidos mediante el modelo de
Thomas para los tres caudales de estudio con una concentracion inicial de 27 mg N-
NH./L. Se ha escogido esta concentracién ya que es la concentracion promedio que
presenta el permeado de la UF del agua residual urbana y se considera que el proceso
trabajara la mayor parte del tiempo en estas condiciones, por lo que su disefio se realizara
con esta concentracion de entrada. El estudio a diferentes concentraciones de amonio en
la entrada permite conocer cémo respondera la tecnologia en diferentes escenarios, pero
los costes econdmicos se obtendran en base al escenario habitual de funcionamiento y no
teniendo en cuenta excepcionalidades. Los datos de entrada empleados se recogen en la
tabla 10.1. Se ha fijado un caudal de trabajo de 40000 m*/d ya que es el caudal de trabajo
de la EDAR “Cuenca del Carraixet” donde se han realizado los ensayos experimentales
y de donde se tiene la caracterizacion del agua de entrada. Ademas, estas condiciones de
trabajo seran las empleados en el capitulo 11 donde se analizaran las diferentes
alternativas planteadas, por lo que este andlisis preliminar permite obtener datos de cara
al siguiente estudio.

Tabla 10.1. Condiciones de operacion de los escenarios estudiados

Escenario IC-4.4 1C-8.7 IC-17.5
Caudal (BV/h) 4.4 8.7 17.5
Capacidad de adsorcion (mg N-NHa4/g) 2.30 2.10 1.38
BV tratados 176 152 103
Caudal regeneracion (BV/h) 8.7

Concentracion NaOH 0.1M

BV regeneracion 16.5

Caudal lavado (BV/h) 8.7

BV lavado 20

Para poder analizar correctamente el efecto del caudal de trabajo, también se incorporara
al andlisis el tratamiento posterior de la corriente concentrada en amonio en el contactor
de membranas. El contactor de membranas se alimenta con una corriente concentrada en
N-NHa4y con un pH bésico. Es necesario trabajar a pH bésicos (pH con valores por encima
de 9) para provocar el desplazamiento del equilibrio del amonio y que principalmente se
encuentre en su forma NHaz. EI NHs, al ser una especie gaseosa, es capaz de atravesar la
membrana interna del contactor. En el otro lado de la membrana se hace circular una
corriente acida (de H2SOa, por ejemplo) para que al entrar en contacto con el NHz que ha
atravesado la membrana, ambos reaccionen y formen sulfato aménico, un fertilizante
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nitrogenado. En la figura 10.1 se muestra un esquema del tren de tratamiento propuesto,
donde se resalta en rojo los procesos que se van a incluir en este anélisis econémico.

UF |
| Intercambio

cationico
| PN

Pretratamiento
» Efluente

|

|

Agua bruta - p |
— > —f— NH f a

4 ‘ ’ \ f :1 Fertilizante |

|

|

|

|

\ \
'\ v,

Contactor de
membrana

Espesado | Regenerante

Sobrenadante —_—

» Biogas

Fango
Deshidrataciéon

Digestion

anaerobia

Figura 10.1. Esquema de tratamiento propuesto para la recuperacion del nitrégeno del agua residual mediante
intercambio cationico y contactores de membrana. El recuadro en rojo indica los elementos que han sido incluidos en
el andlisis econdmico de este capitulo

Para simular este proceso se han empleado los datos recogidos por Noriega Hevia (2021)
ya que trabajé con una corriente similar: elevada concentracién de amonio y ausencia de
sélidos suspendidos. Este autor disefié un equipo de 600 m®/d, con una capacidad de
recuperacion de amonio del 90%, un caudal de trabajo de 180 m3/h y un caudal de &cido
sulfirico de 108 m3/h. Debido a que la regeneracion de la columna de intercambio
cationico se realiza con NaOH y la corriente regenerada alcanza un pH superior a 12, se
emplearan los datos obtenidos por este autor a ese pH de trabajo. Durante este segundo
tratamiento no se consideran pérdidas de Na* por lo que el regenerante puede volver a ser
empleado. Unicamente seré& necesario reemplazar la cantidad de regenerante que se pierde
en los lavados de neutralizacion que tienen lugar tras la etapa de regeneracion.

10.2.2 CAPEX

Para la eleccidn de los equipos se ha seguido dos estrategias diferentes, para el contactor
de membranas se han tomado los equipos y los rendimientos calculados por Noriega
Hevia (2021), debido a que en este trabajo se va a emplear su misma configuracion de
trabajo. Para el proceso de intercambio catidnico se buscara informacion especifica en
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bibliografia y se empleara la ecuacién 10.1 para calcular el coste de los equipos a otra
escala de trabajo:

C2 =C1 * (SZ/Sl)n Ec10.1

Donde C es el coste del equipo, S, es la escala de trabajo y n es el factor corrector de
escala. Para bombas y soplantes se empleara el valor de 1.2, para reactores y tanques sera
0.7 y el resto de equipos se aplica 1.0 (Debergh & Van Dael, 2022). Para el
dimensionamiento de la columna de intercambio cationico se han empleado los
parametros de escala obtenidos con la columna de laboratorios. La porosidad del medio
se ha mantenido en un 44%, se ha disefiado cada columna con un tamafio de 2 metros de
altura'y 0.4 m de radio, por lo que el BV de cada columna fue de 0.44m?3. Se ha respetado
el ratio 0.868 kg zeolita/L columna. En la tabla 10.2 se muestran los equipos
considerados, asi como el coste de cada uno de ellos.

Tabla 10.2. Equipos empleados en el estudio de optimizacion del caudal de adsorcion

Equipo Escala Coste Referencia
Columna intercambio cationico 1 m3 7420 € (Huang et al., 2020)

Bomba regeneracion y lavado 2.8 m¥h 600 € (Pérez et al., 2021)

Bomba adsorcion 40 m3/h 1285 €  (Noriega Hevia, 2021)
Contactor membranas 600 m3/d 490000€

Bomba concentrado 54 m3/h 3081 €

Bomba écido sulfirico 39.6 m¥h 1285 €

Al coste del equipo se le afiadira otros costes indirectos derivados del proceso de disefio,
instalacion, instrumentacion, construccion... Este factor de multiplicacion (Factor de
Lang, FL), tomara un valor de 2 (Huang et al., 2020). Para el calculo final del CAPEX se
emplear la siguiente formula (ecuacion 10.2):

CAPEX = Z(CEi x FL) Ec 10.2
i

Donde CE; es el coste del equipo i. Se asumira un tiempo de vida medio de los equipos
de 20 afios, por lo que sera nuestro periodo de estudio.
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10.2.3 OPEX

De forma anéloga a los CAPEX, los insumos para el contactor de membranas han sido
tomados de Noriega Hevia (2021). Para el resto de los costes se han empleado diferentes
fuentes bibliograficas como proveedores o datos bibliogréaficos. En la tabla 10.3 se
recogen los costes considerados para este analisis. El coste energético ha sido tomado
empleando una media diaria. Los costes de las zeolitas, el NaOH y H2SO4 han sido
tomados directamente de proveedores.

Tabla 10.3. Coste y precio de venta de los items que participan en el estudio de optimizacion del caudal de adsorcion

Item Coste Referencia

Consumo energetico 0.285 €/kWh (EPSAR, 2022)

Zeolitas 110€/tonelada ZEOCEM

NaOH 122.5 €/tonelada (Noriega Hevia, 2021)
H2SO4 1.8 €/L (Argus Media Group, 2018)
Sulfato aménico 1.00 €/ kg N (IndexMundi, 2024)

Para estimar el nimero de ciclos que se puede regenerar la zeolita sin que la pérdida de
rendimiento sea acusada se han empleado los datos obtenidos por Sancho Lacalle (2018).
Esta autora detect6 que tras 10 regeneraciones la capacidad de adsorcién de amonio que
se puede obtener no compensa con el periodo de regeneracion y lavado necesario. Durante
estos 10 ciclos la capacidad de adsorcidén se mantiene constante 6 ciclos y después de
estos ciclos la capacidad va reduciéndose hasta el 90% del total. Para reducir el consumo
de agua de lavado, esta se reutiliza y se renueva cuando se cambia el material de relleno.

Para obtener los costes energéticos de los equipos de bombeo se aplicara la ecuacién 10.3
(Judd & Judd 2006):
H *
p_ ¢
367 x 1

Ec 10.3

Donde P es la potencia en kWh y H es la altura en metros que para todos los equipos se
ha fijado en 2.2 metros. Q es el caudal de trabajo en m*h y 1 es el rendimiento de los
equipos, fijado en un 75%.

Ademaés de estos costes directos es necesario considerar otros costes asociados, como los
costes del laboratorio para el seguimiento del proceso, mantenimiento, supervision y
trabajadores necesarios. Estos costes se han estimado en un 2.5% del CAPEX para el
mantenimiento y reposicién de piezas (Huang et al., 2020). El resto de los costes
indirectos se han obviado ya que se asumen iguales en cualquier escenario y por lo tanto
no influyen en el anélisis comparativo.
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10.2.4 Indicadores econémicos

Ademas de obtener los datos de CAPEX y OPEX que nos pueden dar una idea
aproximada de qué escenario serd el mas adecuado, se aplicara el Valor Actual Neto
(VAN), para conocer qué alternativa es la mas adecuada. Mediante esta formula se
actualiza el valor del OPEX futuro a condiciones actuales. Se emplea la formula (ecuacién
10.4):

n Vt
VAN = Z m - IO Ec 104
t=0

Donde t es el afio de estudio, V es el balance econdmico neto del afio de estudio, lo es la
inversion inicial y k es la tasa de descuento. La tasa de descuento puede calcularse en
base al tipo de interés, mediante la formula (ecuacion 10.5):
[
1+

k = Ec 10.5

Donde i es el tipo de interés, que toma un valor de 3.25% segun el Banco de Espafia
(BDE, 2023)

Ademas, se tendra en cuenta el valor de la inflacion, a pesar de la gran variacion gque este
factor presenta Gltimamente. Para considerar el efecto de la inflacion sobre la tasa de
descuento se aplicaréa la ecuacion 10.6:

K=k+g+(k+g) Ec 10.6

Donde g es el valor de la inflacion. Este valor se fijara en 3.80% segun BDE (2023) y se
mantendré constante durante todo el periodo estudiado. También se aplicard la inflacién
al Vit.

10.3 Resultados
10.3.1. Analisis del efecto del caudal de trabajo

Teniendo en cuenta los datos de partida, es posible ver que las necesidades de columna
son muy distintas en funcion del caudal. Mientras que para un caudal de 4.4 BV/h se
requiere de un CAPEX inicial para los modulos de adsorcion de 7.71 M€, considerando
que el 17% del tiempo de operacion se encuentran paradas por mantenimiento, para el
caudal de 17.5 BV/h se requieren un CAPEX de 2.15 M € (para el escenario de 8.7 BV/h
el CAPEX fue de 4.01 M€). En este caso, el elevado caudal de trabajo permite reducir las
necesidades de columna, pero este caudal conlleva una alta pérdida de rendimiento en la
capacidad de adsorcion de amonio respecto a caudales mas bajos por lo que el 40% de las

351



Capitulo 10. Analisis econdémico de las condiciones de operacion del proceso de
recuperacion de nitrogeno en la forma de sulfato amonico

columnas se encontraran en la fase de regeneracion. Sin embargo, el CAPEX para el
contactor de membrana tiene un comportamiento inverso, debido a que la pérdida de
rendimiento de la zeolita al incrementar el caudal de adsorcion provoca que se necesite
una mayor frecuencia de regeneracion. Se genera un mayor caudal de corriente
concentrada a tratar diariamente en los contactores de membrana, y por lo tanto, un mayor
numero de modulos de contactores de membrana. Para el caudal de 4.4 BV/h el CAPEX
del contactor es de 3.55 M€, mientras que para ¢l mayor caudal aumenta a 5.57 M€.

Por otro lado, el caudal de trabajo también tiene un efecto directo sobre el OPEX. En la
tabla 10.4 se recogen los principales gastos asociados tanto en el intercambio catidnico
como en el contactor de membranas. Cabe destacar que el tiempo de reemplazo de las
columnas para el menor caudal fue de 18.4 dias, mientras que para el caudal de 17.5 BV/h
fue de 4.1 dias. La proporcion de gastos en el OPEX se mantiene entre todas las
configuraciones al igual que los beneficios por la recuperacion del N-NH4. Sin embargo,
la pérdida de rendimiento que se produce al trabajar al caudal de 17.5 BV/h (1.38 mg N-
NHa4/g) respecto a los otros dos caudales de trabajo, 8.7 y 4.4 BV/h (2.10 y 2.30 mg N-
NHa/g) provoca que el coste de operacion final para el mayor caudal sea de 0.215 €/m?,
mientras que para los otros caudales el coste de los dos esta en torno a 0.185 €/m®.

Tabla 10.4. Principales resultados econdmicos en funcion del caudal de trabajo en la fase de adsorcion

Escenario 1IC-4.4 1C-8.7 IC-17.5
Intercambio catiénico

OPEX anual (M€/afio) 2.51 2.63 2.99

% zeolitas 7%

% NaOH 22%

%Energia 1%

Contactor membrana

OPEX anual (M€/afio) 0.23 0.27 0.32
% H2S04 43% 39% 31%
% Energia 57% 60% 69%
Ingreso (M¢€/ao) 0.35

General

OPEX total (M€/ano) 2.66 2.73 3.14
Coste tratamiento (€/m®)  0.182 0.187 0.215

En lafigura 10.2 se ha recogido el coste acumulado de cada escenario durante los 20 afios
de vida til de los equipos. Los resultados indican que el menor caudal de trabajo (4.4
BV/h) requiere de un mayor CAPEX inicial para llevar a cabo el proceso de intercambio
cationico, lo cual implica que el coste inicial sea elevado y esta opcion sea descartable, a
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pesar de que su coste de operacidn es el menor por el mayor rendimiento de las zeolitas.
En el extremo opuesto, el caudal de 17.5 BV/h presenta un bajo CAPEX para el proceso
de intercambio cationico, pero por el contra necesita de un mayor nimero de contactores
de membrana, debido a que las necesidades de regeneracion se incrementan por la pérdida
de rendimiento de la zeolita. Ademas, debido a que la fase de regeneracion mantiene las
condiciones de operacion, al ser las que se han considerado Optimas en la fase
experimental, casi la mitad de las columnas se encuentran en la fase de regeneracion, ya
que aunque se demanda menos BV para su regeneracion, el caudal de trabajo es la mitad.
Por otro lado, la acusada pérdida de rendimiento de la zeolita provoca que las necesidades
de mantenimiento se eleven, en especial por el coste que conlleva rellenar el médulo de
zeolitas. Es por esto que este escenario comienza con unos costes elevados y es el
escenario con un mayor incremento de costes a lo largo del tiempo (es el escenario con
un mayor coste de tratamiento con 0.215 €/m®). Por lo que, en vista de los datos obtenidos,
se escoge el caudal de 8.7 BV/h como las mejores condiciones de operacién. Ya que en
este caso los CAPEX para el intercambio cationico y el contactor de membranas son
moderados en ambos casos y como la pérdida de rendimiento no es elevada (solo se pierde
8% de capacidad de adsorcién respecto al caudal de 4.4 BV/h) los costes de
mantenimiento no se disparan. Esto provoca que este este escenario sea el que parte con
un menor coste acumulado y que ademas evoluciona con un crecimiento bajo.

—4.4BV/h ——8.7BV/h 17.5BV/h
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Figura 10.2. Evolucién de los costes acumulados segun el caudal de trabajo

10.3.2 Efecto del control de la duracion de la fase de regeneracion

En los célculos realizados no se ha considerado la optimizacion del control de la duracion
de la fase de regeneracion mediante el seguimiento a la conductividad del efluente.
Mediante este control es posible reducir el volumen de la corriente concentrada en
amonio, pero no asi la cantidad de amonio recogida, por lo que se espera un incremento
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en la concentracion del regenerado. Por otro lado, si se logra evitar afiadir méas cantidad
de NaOH de la necesaria, se reduce el coste econdmico asociado a este reactivo. En base
a los datos experimentales obtenidos en el capitulo 9, el volumen de regeneracién se ha
reducido de 16.5 BV a 11 BV, y el volumen de solucion regeneradora se ha reducido a
13 BV, ya que los dos primeros BV que se hacen pasar no reflejan una concentracion de
amonio en el efluente, pero son necesarios para la regeneracion.

Con esta mejora se consigue reducir ligeramente el valor de los OPEX en la fase de
intercambio catidnico, por la reduccion en el volumen de NaOH empleada (4% de
reduccion de OPEX en la fase de adsorcion). También se logra reducir en un 2% los
CAPEX al necesitar menos columnas de adsorcion debido a que la fase de regeneracion
tiene una menor duracién, y por lo tanto, se requiere de menos columnas para
complementar esta fase (Tabla 10.6). También hay una reduccion muy ligera en los OPEX
del contactor de membranas ya que al necesitar de un menor volumen que tratar se
reducen los costes energéticos del bombeo. La acumulacion de estas mejoras logra reducir
aproximadamente en un 10% el OPEX anual. Sin embargo, la principal mejora reside en
el CAPEX del contactor de membrana. Al ajustar el volumen de regeneracion requerido
se logra reducir la cantidad de volumen a tratar en el contactor de membranas. Con esta
reduccion se logra disminuir las necesidades de membrana en el contactor y con ello el
namero de modulos. Esta reduccion en el nimero de médulos también lleva asociada un
menor numero de bombas. En total se alcanza una reduccion entre el 28% y el 37% segun
la configuracidn. Sin embargo, estas reducciones de caudal no conllevan una pérdida en
el beneficio econdmico obtenido ya que se espera la misma masa de amonio en la
corriente regenerada.

Tabla 10.5. Principales resultados econdmicos con control de la duracién de la fase de regeneracion

IC-4.4 1C-8.7 IC-17.5
Intercambio catiénico
OPEX anual (M€/afio) 2.38 2.54 2.97
% zeolitas 80%
% NaOH 19%
%Energia 4%
CAPEX 7.56 3.93 2.10
Contactor membrana
OPEX anual (M€/afio) 0.19 0.20 0.25
CAPEX 2.54 2.54 4.05
General
OPEX total (M€/afio) 2.47 2.54 3.01
Coste tratamiento (€/m?) 0.169 0.174 0.206
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Independientemente de estas reducciones en los costes, el caudal de trabajo de 8.7 BV/h
vuelve a obtener los mejores resultados econdmicos (Figura 10.3). Este resultado indica
gran robustez en la seleccion del caudal de trabajo en 8.7 BV/h ya que refleja este caudal
siempre serd el mas conveniente. En la figura S10.1 se muestra la comparativa del VAN
para un caudal de adsorcidn de 8.7 BV/h sin optimizar el control de la duracion de la fase
de regeneracion frente a un proceso de intercambio trabajando al mismo caudal de
adsorcion, pero controlando la duracion de la fase de regeneracion en base al registro de
la conductividad

—4.4BV/h ——8.7BV/h 17.5BV/h
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Figura 10.3. Evolucidn de los costes acumulados segun el caudal de trabajo y con control de la duracion de la fase de
regeneracion

10.4 Conclusiones

Los resultados del analisis econdémico indican que el caso estudiado en esta tesis el caudal
de trabajo en la fase de adsorcion més rentable es de 8.7 BV/h, ya que con este caudal la
pérdida de rendimiento ligera y no se elevan los costes del OPEX. Ademas, esta
configuracion intermedia requiere de un CAPEX moderado tanto para las columnas de
intercambio catidnico como para el contactor de membranas.

Los resultados indican la necesidad de desarrollar un sistema de control de la duracion de
la fase de regeneracion, ya que permitira reducir en un 10% el OPEX general y hasta en
un 37% los CAPEX asociados al contactor de membranas.

Esta configuracion de trabajo sera la que se emplee cuando se analicen las diferentes
alternativas propuestas para el tratamiento del permeado de UF.
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10.6 Material suplementario
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Figura S 10.1. Comparativa del VAN al aplicar el control de la duracion de la fase de regeneracion cuando el caudal
de trabajo en adsorcion es de 8.7 BV/h.
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esquema convencional

11.EVALUACION DE LAS DIFERENTES ALTERNATIVAS DE
TRATAMIENTO PROPUESTAS AL ESQUEMA
CONVENCIONAL

11.1 Introduccién

A lo largo de todo el documento se han ido presentado diferentes alternativas al
tratamiento convencional de una EDAR que permita optimizar su funcionamiento
aprovechando las infraestructuras existentes. Todas ellas tienen en comun la integracion
del proceso de filtracion directa del agua residual para incrementar la valorizacién
energética y se diferencian entre ellas en el tratamiento que se aplica al permeado para
obtener un efluente que cumpla los requisitos de vertido. De menor a mayor
transformacion de la EDAR, tenemos:

e Alternativa 0: Situacién en la que se mantienen todos los elementos actuales
de una EDAR convencional. Esta alternativa sirve de referencia.

e Alternativa 1. En este caso se mantiene el proceso de nitrificacion —
desnitrificacion pero el decantador primario es reemplazado por un proceso
de UF.

e Alternativa 2: De manera analoga al esquema anterior, el proceso de UF
reemplaza la decantacion primaria. EI permeado es tratado mediante un
proceso de nitrificacidn parcial seguido de una etapa Anammox.

e Alternativa 3: En Gltimo lugar, se ha propuesto una alternativa que apenas
permite reaprovechar infraestructuras, pero logra recuperar el nitrégeno
mediante el tratamiento del permeado de la UF con una columna de
intercambio cationico seguida de un contactor de membranas (HFMC).

Para poder discernir cudl de todas estas alternativas es mas conveniente aplicar, en
términos econdémicos, se ha realizado un analisis econémico de estas propuestas bajo
diferentes escenarios:

e Escenario 0: En este escenario se plante6 la modificacion de una EDAR ya
construida, aprovechando las infraestructuras existentes cuando sea posible.
e Escenario 1: EDARs de nueva construccion.

En el analisis econdmico se han evaluado los costes relacionados con la construccién de
elementos de obra civil y la compra de equipos necesarios para llevar a cabo la alternativa
bajo estudio (CAPEX) asi como los costes derivados del funcionamiento y
mantenimiento de dicha alternativa (OPEX). La comparativa entre las diferentes
alternativas se ha llevado a cabo analizado el coste total anualizado de cada una de ellas.
El estudio economico se ha acompafiado de un breve analisis ambiental que permite
aportar otra herramienta en la toma de decisiones.
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11.2 Materiales y métodos
11.2.1 Alternativa 0; EDAR Carraixet

El escenario de referencia con el que se van a comparar el resto de las alternativas se trata
de la EDAR Cuenca del Carraixet, ubicada en Alboraya (Valencia, Espafia). En esta
EDAR es donde se han llevado a cabo las tareas experimentales de esta tesis. El tren de
tratamiento incluye los procesos convencionales para una planta de este tamafio:
pretratamiento (rejas, tamices, desarenado y desengrasado), decantador primario, fangos
activos para la eliminacion biologica de la materia organica y nitrégeno, decantacion
secundaria, precipitacion para eliminar el fésforo y radiacion UV para la desinfeccion.
Debido a que el estudio es comparativo entre las distintas alternativas del tratamiento del
nitrdgeno en la linea principal de aguas, las etapas de pretratamiento, eliminacion de
fésforo y desinfeccion no se han considerado en el estudio econdmico al ser comunes a
todas las alternativas. Por lo que los procesos que se ha considerado son los que se
muestran dentro del recuadro rojo de la Figura 11.1.

Fango activado
Decantador Decantador
Pretratamiento primario Anéxico Aerobio secundario

Agua bruta e /i 4
Y *V

Sobrenadante

Efluente

|
av—. :
|

Espesadoy
mezcla

» Biogas

Deshidratacién

Digestién
anaerobia

Figura 11.1. Alternativa 0, EDAR actual

El fango del decantador primario y secundario son espesados de forma separada antes de
ser mezclados y enviados a la digestion anaerobia. El biogas generado es empleado en
motores de cogeneracion para reducir los costes energéticos de la instalacion. El fango
digerido es deshidratado mediante una centrifuga.

La calidad de agua de entrada medida durante el desarrollo de los ensayos experimentales
de la presente tesis se recoge en la Tabla 11.1. Se ha considerado un caudal de tratamiento
de 40.000m?/d. Para obtener la generacion de biogas se ha empleado el software DESASS
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7.1 (Ferrer et al., 2008) el cual emplea el modelo BNRM2 para simular los procesos
bioldgicos en la linea de aguas y de fangos (Barat et al., 2013) (Duran et al., 2020).
Ademas, este modelo permite representar la nitrificacion en dos etapas (Jiménez Douglas,
(2010).

Tabla 11.1. Calidad del influente y permeado de la EDAR del Carraixet y la planta piloto de UF

Unidades Agua bruta  Permeado UF
SST mg TSS/L 308+ 78
DQOT mg/L 479 + 87 72.2+30.1
DQOs mg/L 98.8 £31.5 72.2 £ 30.1
P-POs  mg-P/L 42+18 3.6+0.9
Nt mg-N/L 48.3+12.3 28.0+8.8
N-NHs" mg-N/L 28.1+9.1 27.1+8.6

Alk mg CaCOs/L 350 + 120 346 + 115

11.2.2 Alternativa 1: UF + Desnitrificaciéon / Nitrificacion

En esta alternativa se mantiene el esquema de depuracion convencional con la
modificacion de reemplazar el decantador primario por el proceso de UF del agua
residual. El proceso de Ultrafiltracion ha sido estudiado experimentalmente mediante una
planta demo ubicada en la misma EDAR por Sanchis Perucho (2023), Sanchis-Perucho
et al. (2023a) y Sanchis-Perucho et al. (2023b). La planta empleada es la descrita en el
capitulo 03 Materiales y métodos de la presente tesis (membrana comercial modular
PULSION® Koch Membrane Systems, con tamafio de poro de 0.03um y 43.5m?). En la
Tabla 11.1 se muestra la calidad del permeado obtenido. El proceso de UF permite retener
todos los SST, toda la fraccion organica particulada (DQOp) y parte de la materia
orgénica soluble. Este incremento en la redireccion de carbono tendrd un efecto en la
digestion anaerobia pero también en la linea de aguas, debido a la escasez de materia
orgénica para la eliminacion bioldgica de nutrientes.

Para las condiciones de trabajo de la planta de UF se han empleado los resultados
alcanzados por Sanchis Perucho (2023), Sanchis-Perucho et al. (2023a) y Sanchis-
Perucho et al. (2023b). En base a sus resultados, se ha estimado un flujo transmembrana
neto de 10LMH y una demanda de gas especifica, para la agitacion de la membrana, de
0.1 Nm3-ht-m. Parael calculo energético, se ha considerado una presion transmembrana
promedio de 250 mbar. Para una informacion méas detallada del proceso de filtracion, se
recomienda consultar los trabajos citados. Las condiciones de operacion y disefio de esta
alternativa se recogen en la Tabla 11.2

362



Capitulo 11. Evaluacion de
esquema convencional

Tabla 11.2. Pardmetro de operacion y

las diferentes alternativas de

disefio para la alternativa 1

tratamiento propuestas al

Parametro Valor Referencia
Reactor bioldgico
TRH 11.3h
TRC 20d
OD zona aerobia 0.5 mg 02/L Esta tesis (Capitulo 5)
Volumen andxico 25%
Recirculacién interna 4 Qreciculacion/ Qentrada
Proceso de UF
Tamafio de poro 0.03 um
Altura modulo 2m Esta tesis (Capitulo 3)
Area de membrana 43.5m?
Flujo transmembrane 10LMH (Sanchis Perucho, 2023), (Sanchis-
Gas de agitacion 0.1 Nm*/h-m? Perucho et al., 2023a) y (Sanchis-
Presién transmembrana promedio 250 mbar Perucho et al., 2023b)

Debido a la elevada retencion de materia organica, el proceso de desnitrificacion puede
no eliminar completamente todo el nitrégeno del agua residual si la ratio DQO/N es
insuficiente, por eso, se contempla la posibilidad de incluir una corriente de bypass del
proceso de UF que permita aportar materia organica al sistema hasta ajustar la ratio al
valor adecuado. EI esquema de tratamiento es el mostrado en la Figura 11.2, donde se
recuadra en rojo los procesos que se han contemplado en el analisis.

Pretratamiento
Agua bruta

»
L

|
|
|
|
|
L

Sobrenadante

Fango activado

Anéxico Aerobio

secundario

) 4

|
Decantador |
|

Efluente

— —bl

Espesado y
mezcla

Digestion
anaerobia

L

» Biogas

Fango

Deshidratacion

Figura 11.2. Alternativa 1: Integracion del proceso de UF seguido del proceso de desnitrificacion -nitrificacion parcial
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11.2.3 Alternativa 2: UF + Nitrificacién Parcial + Anammox

Como alternativa a la situacién base también se ha propuesto la combinacion de 3
tecnologias novedosas en la linea principal de aguas, UF + NP + Anammox.

El proceso de UF mantiene las mismas condiciones de operacion que lo expuesto
anteriormente, por lo que se obtiene un permeado con la misma calidad que antes,
destacando su baja concentracion de materia organica (72.2 £ 30.1 mg DQO/L) . Como
tratamiento bioldgico se ha propuesto un tratamiento con Nitrificacion parcial y
Anammox ya que ambos procesos no demandan materia organica para la eliminacion del
nitrégeno. Debido a que experimentalmente se ha estudiado la nitrificacion parcial de
forma independiente al proceso Anammox, la alternativa contempla un tratamiento en
dos etapas. Los parametros de operacion para la Nitrificacion Parcial han sido obtenidos
experimentalmente mediante un reactor a escala de laboratorio. Con los datos
experimentales y los resultados del modelo se han fijado las condiciones de operacion de
este proceso. Dadas las caracteristicas del agua de trabajo (alta alcalinidad y pH
tamponado en valores neutros) las estrategias para acumular N-NOz no pudieron basarse
en la competencia por el carbono inorganico o en la acumulacion de inhibidores como
FA o FNA (Pedrouso et al., 2017). Por lo que la configuracién se centra en asegurar la
competencia entre AOB y NOB mediante un TRC que facilite el lavado de las NOB (TRC
=10 d) y una baja concentracion de oxigeno que favorezca el crecimiento de las AOB
respecto el de las NOB (OD = 0.5 mg O2/L). Ademas, se necesita un sistema para
controlar la duracién de la fase aerobia y evitar el exceso de aireacién cuando el N-NHa
es consumido o bien para detener la aireacion cuando la calidad del efluente es adecuada
para el proceso Anammox. El TRH de la nitrificacion parcial se controla para garantizar
un efluente adecuado para el proceso Anammox. En base a los datos experimentales se
fija un valor de TRH de 4h para el disefio.

Considerando los resultados de estudios experimentales actuales que estan llevando el
proceso Anammox a la linea principal de aguas, se ha propuesto que el reactor donde
tenga lugar este tratamiento sea un reactor UASB. Combinando los resultados alcanzados
por Ji et al. (2018); Reino & Carrera, (2017) y Wang et al. (2020) el reactor dispondréa de
un TRH de 3h y la velocidad ascensional sera de 1.5 m/h, para evitar incorporar una
corriente de recirculacion interna. EIl esquema de esta alternativa se muestra en la Figura
11.3, donde se resaltan en rojo los procesos que se han considerado. En la Tabla 11.3 se
resumen los parametros de operacion y la disefio de esta alternativa.
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Tabla 11.3. Pardmetro de operacion y disefio para la alternativa 2

Parametro Valor Referencia
Nitrificacion Parcial
TRH 4 h
TRC 10d Este tesis (Capitulo 6)
OD zona aerobia 0.5 mg Oy/L
Anammox
Velocidad ascensional 1.5m/h (Jietal., 2018; Reino & Carrera, 2017;
TRH 3h Wang et al., 2020)
Altura 5m Esta tesis. Decision tomada en base al
estudio energético de la alternativa
K 7
| Nit:ﬁc‘_’“:é" Decantdador Anammox |
Pretratamiento arcia secundario
A4 N Efluent
Aguabruta | . . e
== \ 4 '
| t |
e 1

Espesado y
mezcla

» Biogas

»

v

Sobrenadante Fango

Deshidratacién

Digestion anaerobia

Figura 11.3.Alternativa 2: Integracion del proceso de UF seguido del proceso de nitrificacion parcial y Anammox

11.2.4 Alternativa 3: UF + IC+ HFMC

La ultima alternativa estudiada fue la combinacion del proceso de UF, junto con el
proceso de intercambio catidnico para concentrar el amonio y el contactor de membranas
de fibra hueca (HFMC) para recuperarlo. De manera analoga a las anteriores alternativas,
se han mantenido los mismos parametros de operacion para el proceso de UF. Los
parametros de operacién para la fase de saturacién de la columna de intercambio cationico
han sido obtenidos del capitulo 10, donde mediante un anélisis econdémico se evaluaba
qué condiciones de operacion resultaban méas favorables econémicamente. Para la fase de
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saturacion se han considerado las mejoras estudiadas en el capitulo 10, es decir, se aplico
una vida media de la zeolita de 10 ciclos (Sancho Lacalle, 2018) y se asumi6 un control
de la fase de regeneracion en base a la conductividad. Para la fase de regeneracion se han
tomado las conclusiones obtenidas en el capitulo 9 sobre el caudal de regeneracion y la

concentracion del regenerante. (Tabla 11.4).

Tabla 11.4. Parametro de operacion y disefio para la alternativa 3

Parametro

Valor

Referencia

Intercambio catidnico

Material adsorbente

Clinoptilolita-Na

Esta tesis (Capitulo 8)

Esta tesis (Capitulo 8)

Qmax 3.3 mg N-NH,4/g de zeolita
Volumen columna 1m? (Huang et al., 2020)
Porosidad 44% Datos basados en resultados del Capitulo 9
Masa zeolita 872 kg/columna Datos basados en resultados del Capitulo 9
BV columna 0.44 m3 Datos basados en resultados del Capitulo 9
Q adsorcién 8.7 BV/h Esta tesis (Capitulo 10)
EBCT 6.9 minutos Esta tesis (Capitulo 10)
Q regeneracion 8.7 BV/h Esta tesis (Capitulo 9)
Capacidad regeneracion 90% (Sancho Lacalle, 2018).
Q lavado 8.7 BV/h Esta tesis (Capitulo 10)
NaOH regeneracion 0.1M Esta tesis (Capitulo 9)
Vida media de la zeolita 10 ciclos (Sancho Lacalle, 2018)
Contactor de membranas
Volumen de la unidad 600 m3/d
Acido empleado H,S04
Caudal de acid 108 m3/h

audal de acido m*/ (Noriega-Hevia et al., 2021; Noriega Hevia,
Caudal de corriente con N-NHz 180 m3/h

2021)

pH corriente N-NH3 12.0
Capacidad recuperacién de 90%

amonio

Para la recuperacion del nitrégeno de la corriente concentrada en amoniaco se ha
propuesto emplear un HFMC. Se han mantenido los mismos parametros de operacion del
HFMC que los expuestos en el capitulo 10, alcanzados por Noriega-Hevia et al. (2021) y
Noriega Hevia (2021), ya que trabajo experimentalmente con el permeado de una planta
piloto AnMBR en la misma EDAR, Cuenca del Carraixet, ubicada en Alboraya
(Valencia, Espafia). En base a sus datos, se ha estimado una capacidad de recuperacion
del amonio del 90% a un caudal de trabajo de 180 m®h. Para recuperar el amoniaco se
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empled H,SOs a un caudal de 108 m%h. El pH de la corriente de trabajo viene
determinado por la regeneracion de la columna de intercambio cationico, ya que al
regenerar con NaOH 0.1M esta corriente tiene un pH por encima de 12.0. No se considera
que exista consumo de NaOH para el proceso de HFMC ya que la cantidad de NaOH que
se suministra para la regeneracion de la columna de intercambio cationico permite elevar
el pH por encima de los valores requeridos en el HFMC para desplazar el N-NH4 a N-
NHs, Una vez que el amoniaco es recuperado mediante el contactor de membranas, la
corriente tratada, ahora sin nitrégeno, puede ser reutilizada en posteriores fases de
regeneracion de la columna de intercambio catidnico, ya que el sodio no atraviesa la
membrana del contactor. Esto permite un gran ahorro en el consumo de este reactivo y
que solamente se tenga que reemplazar el NaOH que se pierde en las fases de lavado para
neutralizar la columna, que tiene lugar tras la fase de regeneracion.

Combinando ambos procesos el esquema de tratamiento es el mostrado en la Figura 11.4,
donde solamente seran objeto de estudio los elementos dentro del recuadro rojo.

Intercambio
Pretratamiento catiénico

p Efluente

Agua bruta
—_— — > NHs
4 Fertilizante

Contactor de
membrana

Sobrenadante _______________]

Espesado

» Biogas

Fango

Deshidratacion
Digestion
anaerobia

Figura 11.4. Alternativa 3: Integracion del proceso de UF seguido de intercambio catidnico y contactores de
membrana
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11.2.5 CAPEX

Para el analisis econdmico se necesita conocer tanto el CAPEX como el OPEX de cada
alternativa. En el caso de la alternativa base (Escenario 0), el CAPEX es cero, ya que esta
planta se encuentra ya construida. El coste del digestor anaerobio no se considera porque
se asume igual para todos los casos. Para el resto de los equipos y construcciones, se han
tomado datos de diferentes fuentes bibliogréficas y cuando no se ha podido obtener una
férmula para el calculo del CAPEX, se ha aplicado la siguiente formula de correccion de
costes segun la escala para un elemento del que se dispone su coste y tamafio (ecuacion
11.1):

n
C2=C1- (52/51) Ec11l.1

Donde C es el coste del equipo, S, es la escala de trabajo y n es el factor corrector de
escala. Para bombas y soplantes se empleara el valor de 1.2, para reactores y tanques sera
0.7 y el resto de equipos se aplica 1.0 (Debergh & Van Dael, 2022). En la Tabla 11.5y
11.6 se recogen los principales equipos considerados, la escala y el coste de ellos. En la
Tabla 11.6 se incluye el coste del reactor en la alternativa 0, para ejemplificar las
diferencias observadas entre las fuentes bibliograficas.

Tabla 11.5. Principales equipos empleados en las diferentes alternativas

Equipo Escala (S1) Coste (C1) Factor Referencia
corrector (n)
i . .
Columna intercambio 7,420 € 1.0 (Huang et al., 2020)
cationico
Noriega-Hevi l.
Contactor membranas 600 m®/d 490,000€ N.A g Og;l)ega eviaetal,
Tanque de UF =-2.985.In A (m?) + 68.159 N.A. Koch Membrane
System
Reactor UASB 20 €/Persona equivalente N.A. (Cecconet et al., 2022)
Anammox
Decantador primario 1,000 m®/d 143,000€ 0.7 (Linetal., 2016)
Decantador 0.77 (El Shorbagy et al.,
. <AV T, N.A.
secundario 824 - A 7:551 2013)

1- 7.55 = factor para actualizar el coste de 1$ en 1971 a la actualidad.
2- N.A. =No aplica
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Tabla 11.6. Coste de construccion del reactor bioldgico convencional segln diferentes autores

Variable Escala Coste € (C1) Coste reactor Alt-0 Referencia
(S1) actualizado (€) (C2)
Volumenvaso (m®) 158,400 9754000 7,950,314 ;33’35 etal,
Volumen vaso (m3) 10304 - V0475 3,639,717 (AIaS|n0 et al.,
2007)
Q tratamiento (m%/d) 18,446 2,382,647 7,586,481 (2'?)\;%3)'”0 e
Q tratamiento (m¥/d) 20,000  7,705000 13,538,181 %;g'emde etal,
3 _ (Zhenetal.,
Volumen vaso (m°) 200 -V 3,813,577 2022)
3 L y0.71 (EIl Shorbagy et
Volumen vaso (m®) 461 -V 3,702,962 al.. 2013)

Se ha empleado el coste de Zhen et al. (2022), por varias razones: El coste esta referido
al volumen del reactor, por lo tanto el disefio se ve afectado por el TRH de trabajo a
diferencia de los costes basados en el caudal diario. Los costes basados en el volumen del
reactor presenten una horquilla estrecha, a excepcion de Rivas et al. (2001) (aunque en el
caso de Rivas et al. (2001) el coste se ha obtenido escalando el reactor), por lo que se ha
escogido la referencia més actual.

El coste de cada equipo se ha actualizado siguiendo la siguiente ecuacién (ecuacion 11.2):

CEgeruar = CE; - (14 0.04)4¢ Ec 11.2

Donde CEactual es el coste del equipo a fecha de 2023 (€), CEg, es el coste del equipo en la
fecha t, 0.04 es la tasa de inflacion aplicada (4%) (BDE, 2023) y At es el incremento de
afios entre la referencia y la actualidad.

Al coste de los equipos se le han afiadido otros costes indirectos relacionados con el
CAPEX como el proceso de disefio, instalacion, instrumentacion, construccion... Este
factor de multiplicacion (Factor de Lang, FL), tomé un valor de 2.0 (Huang et al., 2020).
Para el calculo final del CAPEX se ha empleado la siguiente formula (ecuacion 11.3):

CAPEX = Z“Ei  FL) Ec11.3
i

Donde CE; es el coste del equipo i.
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11.2.6 OPEX

Para el correcto funcionamiento de los procesos de depuracion de agua residual se
requieren de unos gastos econdmicos durante la operacion. Estos gastos pueden deberse
principalmente a consumos energéticos o reactivos. Para obtener los costes energéticos
de los equipos de bombeo se aplico la ecuacién 11.4

H.
P = ¢
367 ' q

Ec 114

Donde P es la potencia en kWh, H es la altura en metros, Q es el caudal de trabajo en
m3h y n es el rendimiento de los equipos, fijado en 75%.

Para la energia recuperada del proceso de digestion anaerobia se aplico la siguiente
ecuacion (ecuacion 11.5) (Darrow et al., 2017):

W = Qpiogas * Yocna -1 - PC Ec11.5

Donde, W es la energia producida diariamente en kWh, Qbiogss, €l caudal de biogas
generado en m/d, %CHa es el contenido de metano del biogas, 1 el rendimiento del motor
de cogeneracion (fijado en 40%) y PC es el poder calorifico del metano (9.45 kWh/m?®).

Los costes de personal se asumen igual para todos, por lo que se quitan del analisis
comparativo, al igual que los costes de laboratorio y supervision.

Ademas de la valorizacion energética, la alternativa DMF- IC -HFMC tiene otro beneficio
economico, la venta de fertilizante en la forma de sulfato amonico. Para la obtencion de
este producto se ha calculado una necesidad de 3.5 kg H2SO4 por cada kg de N recuperado
y un precio de venta de este fertilizante de 1.00 €/kg N (IndexMundi, 2024) . Los
principales items considerados en el OPEX se recogen en la Tabla 11.7.

Tabla 11.7.Principales parametros considerados en el calculo del OPEX de las diferentes alternativas

Item Coste Referencia

Consumo energético 0.088 €/kWh (EPSAR, 2022)
Zeolitas 110 €/ tonelada ZEOCEM

NaOH 122.5 €/ tonelada (Noriega Hevia, 2021)
H2S04 1.8 €/L gg\;ggl;s Media Group,
Sulfato amonico 1.00 €/ kg N (IndexMundi, 2024)
Gestion de los lodos 481 (Jiménez-Benitez et al.,
producidos €/t 2023)
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11.2.7 Indicadores econémicos

Debido a que en este caso se estan evaluando alternativas con diferentes configuraciones,
se empled el coste total anualizado (CTA) referido a m® tratado, para poder comparar las
diferentes propuestas. Para ello se utilizo la ecuacion 11.6:

d(1+d)

= — - CAPEX + OPEX Ec 116
(1+d)-1

Donde t es la vida Util de la construccion y d es la tasa de devaluacién, la cual se fijara en
un 4%. El tiempo de vida util tanto para las construcciones civiles como para el modulo
de membrana es de 20 afios, ya que las condiciones de operacion de la membrana
permiten alargar su vida Gtil (Sanchis-Perucho et al., 2023b).

11.2.8 Analisis de sensibilidad

Ademaés de obtener los resultados para el escenario donde la EDAR ya existe y se busca
optimizarla, también se ha realizado el estudio para la construccién de una nueva EDAR.

Por otro lado, ante una situacion donde el precio de la energia fluctla bastante segln la
dependencia energética y la implantacion de la energia renovable del pais, se analizo el
efecto del coste energético sobre la seleccién de las alternativas.

También se han propuesto diferentes mejoras a los procesos incluidos en base a los
principales desarrollos encontrados en bibliografia.

11.2.9 Analisis ambiental

Ademas del andlisis econémico, se ha realizado un breve analisis ambiental que permita
incluir otra variable en la toma de decisiones. Debido a la naturaleza de las EDARS, estas
se encuentran en terrenos cercanos a los rios o costas, es decir, zonas fértiles como las
vegas de los rios 0 zonas con una alta demanda de uso del suelo, como las costeras. Por
ello, es importante analizar los requisitos de superficie de cada alternativa en comparacién
con la situacién actual, en caso de la edificacion de una EDAR nueva, ya que el suelo es
un recurso natural no renovable.

Como el disefo de las alternativas contempla el cumplimiento de los limites de vertido a
zonas sensibles determinadas por la Directiva 91/271/CEE, no se va a evalud el potencial
impacto sobre la eutrofizacion de medios acuaticos terrestres y maritimos, ya que se
espera que en todos ellos sea similar y bajo.

Se analizd la emisién de gases de efecto invernadero de cada alternativa, teniendo en
cuenta tanto las emisiones debidas a la demanda energética, la reduccion de las mismas
por la valorizacion de la materia organica y las emisiones de N2O durante el proceso
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bioldgico, ya que este gas tiene un efecto invernadero equivalente a 260 veces el CO>
(IPCC, 2021). Para la alternativa 3, se realizd una expansion del sistema y se consideraron
las emisiones que se evitan para producir una cantidad equivalente de fertilizante
mediante la fijacion del N2 siguiendo el proceso Haber -Bosch.

11.3 Resultados

11.3.1 Balance energético

Para el consumo energético de la alternativa inicial solo se ha tenido en cuenta el proceso
de aireacion del reactor bioldgico, ya que este proceso es el responsable del 50-60% de
los consumos energéticos de una EDAR, aunque esta cifra puede llegar a ser mayor
(Goliopoulos et al., 2022). Ademas, el resto de procesos que conllevan un gasto
energético no despreciable, como el pretratamiento, estan incluidos en todos las
alternativas, por lo que se descartan en la comparativa. EI consumo energético se puede
aproximar a los requisitos de oxigeno, 1.42 kg O por kg de materia organica eliminada
y 4.57 kg O2 por kg de N oxidado (Metcalf & Eddy, 2014). Considerando que la eficacia
de transferencia del oxigeno en el reactor, se puede estimar que se necesita 1 kWh para
poder aportar 2.16 kg de O, teniendo en cuenta la eficiencia de la soplante, aunque este
dato depende de diferentes aspectos como la altura del reactor, la consigna de oxigeno o
el tipo de aireador (Goliopoulos et al., 2022). Con estas consideraciones, se obtiene una
demanda energética de 5113 kWh/d, es decir, 0.128 kWh/m? tratado.

Por otro lado, la cantidad de fango primario y secundario generada en las decantaciones
produce una cantidad de biogas de 4,030 m®/d con una concentracion de metano del 57%,
en base a los resultados obtenidos mediante DESASS y extraidos de un articulo en
progreso del grupo de investigacion. Esta cantidad de biogas permite producir 8,683
kwh/d, es decir, los procesos estudiados de esta alternativa tienen una produccion
energética neta de +3570 kwWh/d, o lo que es lo mismo, de +0.0893 kWh/m®. En la Tabla
11.8 se desglosa el balance energético para esta alternativa.
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Tabla 11.8. Resumen del balance energético de la alternativa 0.

Parametro Valor Referencia

Consumo energético
a) Reactor biologico
Demanda aireacion consumo 1.42 kg OJ/ kg de (Metcalf & Eddy, 2014)
materia organica DQO
Demanda aireacién nitrificacion 4.57 kg O2/ kg de N

Eficacia transmision oxigeno 1 kWh/ 2.16 kg O2  (Goliopoulos et al., 2022).
Consumo aireacion 5113 kWh/d

Produccion energética

Biogés generado 4030 m3/d DESASS vy articulo en
Concentracion metano 57% progreso

Energia producida 8683 kWh/d

Balance + 3570 kWh/d

Para la alternativa 1, donde se incluye un proceso de UF en sustitucion del decantador
primario, se observo que la ratio DQO/N del permeado de UF era insuficiente para poder
Ilevar a cabo el proceso de desnitrificacion posterior. Teniendo en cuenta la calidad del
agua de entrada y del permeado (Tabla 11.1) y que la ratio DQO/N obtenida
experimentalmente para la desnitrificacion en el capitulo 5 tenia un valor alrededor de 5.0
mg DQO/mg N, se considerd necesario baipasear un 20% del agua de entrada al proceso
de filtracion De esta manera se asegura que se aporta la suficiente materia organica en la
fase anoxica para llevar a cabo a desnitrificacion y ajustar la ratio DQO/N al valor
necesario. En este caso, la demanda de aireacién se reduce porque la mayor parte de la
materia organica es retenida en el proceso de UF, por lo que los requisitos de Oz se
reducen, provocando que la demanda energética sea de 3984 kWh/d (0.0996 kWh/m?3).

Por su parte, el proceso de UF demanda 0.09 kwh/m? (Sanchis Perucho, 2023), es decir,
para esta alternativa se contempla un consumo de 2880 kWh/d ya que solo se filtra el
80% del caudal diario. Esta energia se emplea en todos los bombeos necesarios y en
mantener las membranas agitadas para reducir el ensuciamiento de las mismas. La suma
de estas dos etapas, filtracidn y reactor biolégico, provocan un incremento en la demanda
energética respecto de la alternativa base, de 5113 kWh/d a 6863 kWh/d.

En esta alternativa la produccion de fango secundario se ve reducida por la menor
cantidad de materia organica consumida en el proceso biologico. Sin embargo, debido al
efecto de la membrana de UF, se incrementa la cantidad de materia organica que se
valoriza energéticamenteya que el fango primario, que es retenido ahora por la membrana,
presenta un potencial de biometanizacién superior al doble que el fango secundario
(Carlsson et al., 2016) (Park et al., 2016), por lo que la reduccidn de generacion de metano
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por la menor cantidad de fango secundario producida se ve compensada y superada por
el metano adicional obtenido gracias al proceso de UF.

Este incremento de fango primario provoca que en esta alternativa se produzcan
diariamente 4836 m? de biogas, lo cual se traduce en una produccion energética diaria de
10310 kWh/d. La Tabla 11.9 recoge los parametros mas importantes para el calculo de
este balance energético.

Tabla 11.9. Resumen del balance energético de la alternativa 1.

Parametro Valor Referencia
Consumo energético
a) UF
Consumo energetico 0.09 kwh/m3 (Sanchis Perucho, 2023)
% bypass del agua de entrada 20% Esta tesis
Consumo UF 2880 kwWh/d

b) Reactor bioldgico

Demanda aireacion consumo 1.42 kg OJ/ kg de (Metcalf & Eddy, 2014)

materia organica DQO

Demanda aireacién nitrificacion 4.57 kg O2/ kg de N

Eficacia transmision oxigeno 1 kWh/ 2.16 kg O2  (Goliopoulos et al., 2022).
Consumo reactor bioldgico 3984 kwh/d

Produccion energética

Biogas generado 4030 m3/d DESASS vy articulo en
Concentracion metano 57% progreso

Energia producida 10310kwWh/d

Balance + 3446 kWh/d

Cuando se aborda la alternativa 2, la demanda energética se ve reducida debido a que la
cantidad de materia organica degradable que entra en el reactor bioldgico es muy baja y
ademas, solo se oxidara parte del amonio hasta N-NOz. Por lo que las necesidades de
aireacion se reducen a 1475 kWh/d, ya que para oxidar el amonio hasta N-NO: solo se
requieren 3.43 mg O2/mg N. El coste energético del proceso Anammox es de 756 kwWh/d
y estaria asociado Unicamente a mantener agitado y fluidizado el reactor UASB mediante
el bombeo del caudal de influente diario. Como se explicd anteriormente, el reactor
UASB tiene 5m de alto y se ha fijado una velocidad ascensional de 1.5m/h que evite tener
que recircular el influente, reduciendo asi los costes de bombeo. En total, se consumiria
diariamente 5830 kWh/d, considerando que los costes energéticos de la membrana en este
caso son de 3600 kWh/d, manteniendo el consumo de 0.09 kWh/m? (Sanchis Perucho,
2023).
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La produccion de biogés en esta alternativa esta fuertemente condicionada por la cantidad
de materia organica valorizada gracias al proceso de UF, ya que en el reactor bioldgico
se generan pocos sélidos suspendidos, debido a que las principales bacterias que se
desarrollan en este caso seran Unicamente las AOB y estas bacterias generan poca
biomasa. Debido a que en este caso todo el caudal de entrada se trata mediante el proceso
de UF, el incremento en la produccion de biogas es mas considerable, por lo que en esta
alternativa se espera una produccion de biogas sera de 6021 m®/d, es decir, 12837 kWh/d
(Tabla 11.10).

Tabla 11.10. Resumen del balance energético de la alternativa 2.

Parametro Valor Referencia
Consumo energético
a) UF
Consumo energético 0.09 kWh/m3 (Sanchis Perucho, 2023)
Consumo UF 3600 kwh/d

b) Reactor Nitrificacion Parcial

Demanda  aireacion  consumo 1.42 kg Oz/ Kg de (Metcalf & Eddy, 2014)

materia organica DQO

Demanda aireacion nitritificacion 3.43 kg O2/Kg de N

Eficacia transmision oxigeno 1 kWh/ 2.16 kg O2  (Goliopoulos et al., 2022).
Consumo reactor NP 1475 kKWh/d

c) Reactor Anammox

Altura reactor 5m Esta tesis

Velocidad ascensional 1.5m/h (Ji et al.,, 2018; Reino &
Carrera, 2017; Wang et al.,
2020)

Consumo reactor Anammox 756 kWh/d

Produccidn energética

Biogas generado 6021 m3/d DESASS vy articulo en
Concentracion metano 57% progreso

Energia producida 12837 kWh/d

Balance + 7007 kwWh/d

Por altimo, la alternativa 3, difiere respecto al resto en sus célculos debido a la ausencia
de procesos bioldgicos para el tratamiento del permeado. En este caso, al igual que en el
en la alternativa 2, la demanda energética por el proceso de UF es de 3600 kwh/d, al no
necesitar de ninguna corriente de bypass. Los consumos energéticos de esta alternativa
se encuentran unicamente en los diferentes bombeos necesarios de cada etapa de
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tratamiento. En el proceso de intercambio cationico es necesario bombear el permeado en
la fase de carga, el regenerante en la fase de regeneracion y el agua de lavado. En total,
para desplazar estos volimenes por las columnas se requiere de 350 kWh/d. Por su parte,
en el contactor de membranas, para el bombeo de la corriente concentrada en amoniaco
y la corriente de acido sulfurico se requieren 292 kWh/d. Es decir, en total, este
tratamiento demanda 642 kWh/d, que junto con el proceso de UF hace un total de 3395
KWh/d.

En este caso la produccion de electricidad se debe Gnicamente al biogés generado por la
corriente concentrada del proceso de UF. Por lo que los 5771 m®d de biogas que se
generan podran producir 12305 kWh/d.

En la tabla 11.11 se recoge el balance energético para cada alternativa estudiada.

Tabla 11.11. Balance energético de las alternativas estudiadas

Alternativa Alt-0 Alt-1  Alt-2 Alt -3
Demanda energética UF (kwh/d) 0 2880 3600 3600
Demanda energética tratamiento linea 5113 3984 2230 642
aguas (kWh/d)

Produccion energética 8683 10310 12837 12305
(kWh/d)

Balance total +3570  +3446  +7007 +8063
(kWh/d)

El balance energético a las distintas alternativas muestra que de todas las alternativas
planteadas ofrecen una mejora energética significativa a excepcion de la primera
alternativa, donde el consumo energético adicional debido al proceso de ultrafiltracion no
se ve compensado por la reduccion de demanda energética al incrementar la retencion de
materia organica, ni por el incremento de la valorizacion energética por el incremento de
materia orgénica que se introduce en la digestion anaerobia. EI consumo energético del
proceso Anammox estd influenciado directamente por el disefio del reactor, ya que a
mayor altura del reactor habra un mayor coste energético asociado para su agitacion, pero
una menor superficie ocupada. La alternativa 3 presenta la menor demanda energética
debido a que los costes energéticos del tratamiento de la linea de aguas se deben
solamente a bombeos y se elimina por completo las necesidades de aireacion.

11.3.3 Requisitos de superficie

Aunque la superficie ocupada tiene un impacto ambiental, se muestran aqui los resultados
debido a su influencia en el precio de construccion de una EDAR nueva. El precio
actualizado de suelo industrial en Valencia se encuentra sobre los 200€/m?. Los requisitos
de superficie para la alternativa 0 se han tomado directamente de la EDAR “Conca del
Carraixet”, ya que se esta considerando esta instalacion como alternativa base. En total,
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se requeriran 5966 m? para la implantacion de 3 decantadores primarios, un reactor
bioldgico con varias lineas en paralelo y 3 decantadores secundarios.

En la alternativa 1, el tamafio del reactor y los decantadores secundarios se han
mantenido. Sin embargo, debido a la sustitucion de los decantadores primarios por el
proceso de UF, los requisitos de superficie se reducen a 3571 m2.

En la alternativa dos no solo existe una reduccion por el reemplazo de los decantadores
primarios, sino que debido a que el TRH de trabajo se disminuye de 11 h a 4h en base a
las conclusiones extraidas en esta tesis, también merman los requisitos de superficie. Cabe
destacar que el reactor UASB se ha disefiado con una altura de 5m para minimizar los
costes energeticos por bombeo, pero esto conlleva una mayor demanda de superficie. En
total, la alternativa 2 requiere de 2733 m?,

Por ultimo, la alternativa 3 es la mas compacta de todas, ya que no hay necesidad ni de
decantadores, ni reactores bioldgicos y todos los elementos tienen un disefio columnar
(membranas de UF, columnas de intercambio catiénico y contactores de membrana).
Ademas de los elementos principales (mddulo de UF, columnas de intercambio cationico
y HFMC), se han considerado otros elementos como tanques de almacenamiento de
reactivos o la posibilidad de disponer de un cristalizador. En este caso los requisitos son
tnicamente de 1330 m2,

En la Figura 11.5 se muestra una representacion a escala de la relacion de tamafios de las
3 alternativas y la situacion de partida.

Alternativa 0 = 5966 m?

Alternativa 1 = 3571 m?

Alternativa 2 = 2733 m?

Alternativa 3 = 1330 m?

Figura 11.5. Representacion de los requisitos de superficie de las distintas alternativas propuestas.
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11.3.2 Analisis econdmico
OPEX

Respecto al OPEX de las distintas alternativas, para las alternativas 0, 1 y 2,
principalmente los costes estan asociados fundamentalmente a la demanda energética.
Considerando un coste energético de 0.285 €/kWh (EPSAR, 2022), se puede calcular que
el retorno econdmico por el exceso de electricidad producida en cada alternativa es de
0.0254 €/m® en la alternativa 0, 0.0246€/m* en la alternativa 1, 0.0499€/m*® en la
alternativa 2. Si solo se tiene en cuenta el consumo energético, en la alternativa 3 se
obtendria el mayor beneficio de todos, 0.057€/m3. Sin embargo, en esta alternativa se
tienen que considerar otros gastos relacionados con el reemplazo de las zeolitas (0.140
€/m°®), y el coste de los reactivos, NaOH (0.033 €/m®) y H2S04 (0.0067 €/m®), aunque en
esta alternativa también se espera un beneficio de 0.024 €/m® por la venta del fertilizante
sulfato amoénico. El gran peso del consumo de reactivos y del recambio de las zeolitas
esta en linea con otros autores, como Mayor et al. (2023) quienes realizaron un analisis
de econémico para una propuesta de tratamiento similar que incluia proceso de
intercambio cationico con zeolitas y contactores de membranas para el sobrenadante del
proceso de digestion anaerobia y destacan que el elevado impacto economico del proceso
de recuperacién de nitrégeno respecto a un sistema bioldgico, debido a los dos insumos
mencionados (reactivos y zeolitas).

En la Tabla 11.12 se recoge el balance econdémico del OPEX de cada alternativa.

Tabla 11.12. Balance econémico del OPEX de cada alternativa en €/m®

Alternativa Alt-0 Alt -1 Alt -2 Alt-3
Produccion energética +0.0254  +0.0246  +0.0499  +0.0574
Reemplazo zeolita -0.1402
Reactivos -0.0395
Venta fertilizante +0.024
Balance +0.0254  +0.0246  +0.0499  -0.0980

En laFigura 11.6 se muestra una representacion grafica de cada aportacion a los diferentes
OPEX de las alternativas.
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B UF M Aireacién Bombeos
Produccion energética M Zeolita B Reactivos

M Sulfato amdnico

Figura 11.6. Aportacién al OPEX de cada elemento en las alternativas estudiadas

El andlisis del OPEX de cada alternativa vuelve a demostrar que la alternativa 1,
desnitrificacién — nitrificacion, no es una alternativa atractiva desde un punto de vista
econdmico, ya que el beneficio econémico es menor que en la situacion base. En este
caso, a pesar de que energéticamente la alternativa 3 es la mas favorable y se obtiene un
beneficio extra de la venta del fertilizante producido, los costes asociados al recambio del
material adsorbente y los reactivos principales provocan que en esta alternativa tampoco
obtenga un beneficio superior a la situacién base. El resultado mas favorable se obtiene
en la alternativa 2, debido al incremento positivo en el balance energético.

CAPEX

Para la construccion de una EDAR con las caracteristicas de la representada en la
alternativa 0 se requiere de una inversion inicial (CAPEX) de 17.85 M€, en el que el
reactor conlleva el 40 % de los gastos. Debido al caudal de tratamiento, se requieren 3
decantadores primarios y tres secundarios. Por lo que el coste de cada decantador se ha
calculado teniendo en cuenta el tamafio unitario de cada decantador. Sin embargo, cuando
se estudie la optimizacion de esta alternativa (escenario 0), los CAPEX asociados son de
0 € ya que se considera que todos los elementos necesarios ya estan construidos.

En la alternativa 1, para la construccion de esta linea de aguas se suprime el coste de los
decantadores primarios, pero se requiere de un proceso de UF para tratar el 80% del
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caudal de entrada, motivo por el cual el coste se incrementa a 19.72 M€. Cuando se
estudie la optimizacion de la EDAR existente, solo se tendrd que considerar el coste del
maodulo de membranas.

En la segunda alternativa se incrementan los costes de inversion debido la necesidad del
modulo de filtracion y del reactor UASB para el proceso Anammox. Esta alternativa es
la que presenta un mayor CAPEX, de 20.28 M€, siendo el modulo de UF la mayor
inversion (53% del total). En el escenario de modificacion de la EDAR actual, ademas
del mddulo de UF también se tiene que considerar el reactor UASB (21% de la inversion
total).

Por ultimo, la alternativa que permite la recuperacion del nitrogeno en forma de
fertilizante tienen el menor CAPEX de todas, 23.68 M€. En este caso, el modulo de UF
requiere de casi el 50% de la inversion inicial. Esta alternativa presentara el mismo coste
de CAPEX cuando se trate de mejorar la EDAR existente, debido a que no mantiene
ninguna de las infraestructuras existentes.

El conjunto de costes para cada alternativa se representa en la Figura 11.7.

14,00
12,00
10,00
8,00
W
=
6,00
4,00
2,00
0,00
B Decantador prin’uar’fgt_O mup AL A2 g Reactor biolc’:gicoAIt_s
Decantador secundario m Reactor UASB m Columna intercambio cationico

W HFMC

Figura 11.7. Aportacion al CAPEX de cada elemento de las alternativas estudiadas para la construccion de una nueva
EDAR

En la Tabla 11.13 se desglosa el CAPEX para cada alternativa, antes de aplicar el Factor
de Lang de 2.0. Cabe sefialar, que debido a que la aplicacion de estas alternativas esta
todavia en fase de investigacion y desarrollo, se han asumido una serie de consideraciones
que deberan ser validadas cuando estos planteamientos se lleven a escala industrial. Por
un lado, el reactor biol6gico donde tiene lugar el proceso Anammox se ha considerado
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como un elemento nuevo en la EDAR en vez de proponer el aprovechamiento de la parte
del reactor biolégico convencional que quedaria en desuso. Al reducir el TRH del proceso
biolégico que tiene lugar en reactor de fangos activados (11.3 h en un proceso
convencional frente a 4 h en el proceso de nitrificacion parcial), mas de la mitad del
reactor quedaria en desuso. Este espacio disponible podria ser transformado para llevar a
cabo alli el proceso Anammox reduciendo asi los costes en la actualizacion de una EDAR
existente. Sin embargo, debido a que el proceso Anammox en la linea principal de aguas
todavia no ha sido implantado, se ha considerado mas conveniente proponer que este
proceso bioldgico se lleve a cabo en un reactor UASB, ya que en aquellas corrientes
donde el proceso Anammox se aplica (como en algunos esquemas para el tratamiento del
sobrenadante de la digestion anaerobia) se emplean reactores con este disefio.

Por otro lado, aunque en el analisis no se consideran los elementos de la linea de fangos,
se debe tener en cuenta que el fango producido en las alternativas 2 y 3 probablemente
no requieran de un espesador y cdmara de mezcla, reduciendo asi los costes econémicos
comparativamente con la alternativa 0.

Tabla 11.13. Desglose del CAPEX de cada alternativa y bibliografia empleada

Elemento Coste Escala en Coste Escenarios Referencia
bibliografia bibliografia (M€) incluidos

Alternativa 0

Decantadores 143,000 1000 m3/d  2.62 1 (Linetal., 2016)
Reactor 200 - V (m®) 3.81 1 (Zhen et al., 2022)
bioldgico

Alternativa 1

Médulo UF -2.985:In A (m?) + 68.159  4.39 Oyl Koch Membrane
System

Reactor 200 - V (m®) 3.81 1 (Zhen et al., 2022)

biol6gico

Decantadores 143,000 1000 m3/d  2.62 1 (Linetal., 2016)

Alternativa 2

Modulo UF -2.985-In A (m?) + 68.159  5.38 Oyl Koch Membrane
System

Reactor NP 200 - V (m®) 3.81 1 (Zhen et al., 2022)

Decantadores 143,000 1000 m3/d  2.62 1 (Linetal., 2016)

Reactor 20 €/Persona equivalente  2.11 Oyl (Cecconet et al.,

UASB 2022)

Alternativa 3
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Modulo UF -2.985-In A (m?) + 68.159  5.38
Columna 1md 7,420 € 3.93
intercambio

cationico

Contactor de 600 m%d 490,000€  2.54
membrana

Oyl Koch Membrane
System

Oyl (Huang et al.,
2020)

Oyl (Noriega-Hevia et

al., 2021)

Coste total anualizado (CTA)

e Escenario de EDAR existentes.

El analisis de coste total anualizado muestra que de las tres alternativas estudiadas,
Unicamente la alternativa 2 puede ser una propuesta viable (Figura 11.8). En la alternativa
1 no hay una mejora en el OPEX, por lo que carece de sentido analizar el tiempo de
retorno de la inversion en membranas, es decir, esta alternativa se descarta debido a que
implantar un proceso de UF supondria un coste que no se podria recuperar. En la tltima
alternativa, la 3, debido a que no permite el aprovechamiento de las infraestructuras
existentes, la inversion en nuevos equipos es tan elevada que no puede competir frente a
un proceso convencional donde no se necesitan modificaciones.

0,25

0,2

0,15

0,1

0,05

CTA (€ /m3 tratados)

0
]

Alt-0 Alt-1

B UF mUASB mIC

Alt-2 Alt-3

HFMC m OPEX

Figura 11.8. CTA de cada propuesta para la actualizacion de la alternativa base
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Por lo que del analisis se desprende que la Gnica alternativa econémicamente factible para
optimizar el proceso de depuracion de una EDAR existente pasa por incluir un proceso
de UF que permita incrementar la valorizacion energética de la materia organica y
transformar la linea de aguas en un proceso de nitrificacién parcial — Anammox.

e CTA para escenario nuevo

Para la construccion de una EDAR nueva se han tenido en cuenta todos los costes de
construccion de los principales elementos de la linea de aguas de las 4 alternativas bajo
estudio. Ademas, en este caso se debe tener en cuenta el precio del suelo, bien porque sea
necesaria su adquisicion, o porgue el suelo sea de terreno publico y por lo tanto deje de
ser una superficie de uso industrial.

El CTA refleja que la alternativa actual sigue teniendo un ligero menor coste que la
alternativa 1 y 3, sin embargo, la alterativa 2 presente un coste menor y por lo tanto, es
una opcion deseable (Figura 11.9). Mientras que para la alternativa base el CTA total es
de 0.0706 €/m® tratado, en la alternativa 1 se eleva a 0.0829 €/m?, en la alternativa 2 es
de 0.0550 €/m® y en la alternativa 3 asciende a 0.2051 €/m3(Tabla 11.14) De forma
general, el principal elemento diferenciador respecto al esquema convencional es el coste
de la membrana de UF, ya que este elemento supone alrededor del 50% del CAPEX de
las tres alternativas. Ademas, en la alternativa 3 es importante tener en cuenta el elevado
OPEX debido al coste del reemplazo de las zeolitas y el consumo de reactivos. Con estos
resultados se obtendria que Unicamente basandonos en criterios econdmicos, la
alternativa 2 es la Unica opcién que puede despertar interés en su implantacion. Sin
embargo, es necesario estimar la proyeccion futura de estas tecnologias, asi como incluir
un andlisis ambiental a la hora de tomar decisiones.

Tabla 11.14. CTA en €/m® de cada alternativa para los dos escenarios estudiados, con y sin contemplar las posibles
mejoras en la tecnologia aplicada

Alt-0 Alt-1  Alt-2 Alt-3

Mejora EDAR existente -0.0254 0.0197 0.0256 0.2051
Mejora EDAR existente (estimacion futura) -0.0254 0.0094 0.0135 0.0799
Nueva EDAR 0.0705 0.0829 0.0550 0.2051
Nueva EDAR (estimacion futura) 0.0705 0.0726 0.0430 0.0799
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Figura 11.9. CTA de cada alternativa propuesta para la construccion de una nueva EDAR
e Escenarios futuros

Sabiendo que el proceso de UF es comun a todas las alternativas propuestas, representa
en torno al 50% del CAPEX de las propuestas y que su alta demanda energética para la
agitacion puede contrarrestar el incremento de energia producida por la mayor cantidad
de materia organica redirigida hacia la digestién, la proyeccién futura del estudio pasa
por analizar las posibles tendencias en esta tecnologia.

Como se puede ver en la Figura 11.10, el interés por la optimizacion de la tecnologia de
membranas como elemento de redireccién de carbono es continuo y creciente. En
especial, la investigacion y desarrollo sobre esta tecnologia se centra en dos areas. Por un
lado, lograr incrementar el flujo transmembrana pero sin comprometer la vida util de la
membrana, para asi reducir la cantidad de modulos de membrana. Por otro lado, mejorar
los sistemas de agitacion de las membranas para controlar el ensuciamiento y asi alargar
la vida util de las membranas a la vez que se busca reducir el consumo energético de estos
sistemas de agitacion. Dado este continuo y creciente interés por este campo, se pueden
esperar mejoras en un futuro proximo. Por otro lado, también es de esperar que a medida
que la tecnologia de membranas se vaya implantando y desarrollando, su coste por metro
cuadrado disminuya.
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Figura 11.10. Numero de papers publicados desde el afio 2000 en ScienceDirect bajo la busqueda “wastewater direct
membrane filtration fouling ” (azul) y “wastewater direct membrane filtration flux” (naranja)

Una vez identificados los diferentes posibles puntos de mejora, se ha analizado cémo
afectaria el coste de la membrana, el flujo neto transmembrana (y con ello las necesidades
de membrana) y la demanda energética en la agitacién de la membrana. Respecto a la
potenciacion de EDARs actuales, teniendo en cuenta el precio energético, reducir en un
10% la demanda energética de agitacion de la membrana y los costes de las membranas
a la vez que incrementar un 10% el flujo neto sin comprometer la durabilidad de las
membranas provocaria que las alternativas 1y 2 tuviesen un CTA competitivo frente a la
alternativa 0 (coste de 0.0094 €/m® y 0.0135€/m® para la alternativa 1 y 2,
respectivamente, frente a un beneficio de 0.0254 €/m? para la alternativa 0).

Para la alternativa 3 existe ademas otra tecnologia con gran capacidad de mejora; el
proceso de intercambio cationico. Como se ha visto en el capitulo 10, el reemplazo de las
zeolita supone el 80% del OPEX del proceso de intercambio cationico, cuando estas
tienen una vida util de 10 ciclos (Sancho Lacalle, 2018). Este elevado OPEX impide que
la alternativa 3 sea viable, incluso considerando las mejoras en el proceso de
ultrafiltracion. Considerando que otros autores también han destacado la importancia del
numero de ciclos de adsorcion-regeneracion de la zeolita en el analisis economico (Zhang
et al, 2017 y Huang et al, 2020) se propuso estimar cuél tendria que ser la vida util del
material adsorbente para que la alternativa pudiese competir en términos econémicos con
el resto de soluciones propuestas. En este analisis se ha considerado que el resto de
parametros de operacion y de rendimientos se mantienen, asi como el coste del material
adsorbente, modificandose Unicamente la cantidad de ciclos de vida util del material
adsorbente. Como se puede ver en la figura S11.1 a partir de 100 ciclos la reduccion en
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el coste total anualizado es despreciable. Por ese motivo se va a suponer un material
adsorbente capaz de reutilizarse durante 100 ciclos antes de su sustitucion.

Como la principal mejora econémica entre la alternativa base y las alternativas 1y 2
reside en el mejor balance energético por el uso de la membrana de UF, el precio de la
energia juega un papel importante en esta toma de decisiones. Ya que un incremento en
el precio de la energia refuerza la seleccion de la alternativa 1 0 2 como mecanismos para
potenciar las EDARs actuales, mientras que, si el precio de la energia se reduce, la
decision de optimizar la EDAR bajo estas alternativa podria verse comprometida.

En el caso de la construccion de una nueva EDAR, manteniendo estas mismas mejoras,
la alternativa 1 sigue siendo ligeramente mas cara que la alternativa base (0.0705 €/m?® de
la alternativa base frente a 0.0726 €/m* de la alternativa 1), pero la alternativa 2 logra
reducir sus costes mas atn por debajo de la alternativa base (0.0430 €/m?) indicando que
bajo esta proyeccion futura, esta alternativa presenta mayores ventajas econdémicas desde
el inicio.

En este caso, en la alternativa 3, asumiendo que se emplea un material adsorbente con
una vida atil de 100 ciclos y las mejoras antes vistas para el proceso de UF, se puede
reducir notablemente los OPEX de esta alternativa y permitir que su coste se acerque al
de la alternativa base (0.0799 €/m? para la alternativa 3 frente a 0.0705 €/m® para la
alternativa 0). Cabe recordar la importancia de considerar el analisis ambiental, debido a
que se espera que en la alternativa 3 los impactos ambientales sean menores y, por lo
tanto, si en la toma de decisiones se incluyen las cuestiones ambientales, la alternativa 3
no necesitard ajustar tanto su coste como en otros casos. En la Figura 11.11 se muestran
el CTA previsto. Se puede observar claramente el efecto del OPEX, relacionado con el
recambio de las zeolitas y el consumo de NaOH, sobre su balance econdmico.
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Figura 11.11. CTA de cada propuesta para la construccion de una nueva EDAR considerando las mejoras en el
proceso de UF

11.3.4 Otras cuestiones ambientales

Ademas del impacto econémico que tiene unos menores requisitos de superficie, también
es importante poner en valor el impacto ambiental y social que implica poder instalar una
EDAR que demande menos de la superficie que una EDAR actual (en la alternativa 2) o
incluso poco més del 10% de los requisitos de terreno actuales (alternativa 3). Desde un
punto de vista ambiental, es importante considerar esta reduccion en los requisitos de
superficie, ya que el suelo es un recurso no renovable donde se sustenta la base de la
produccion primaria.

Del balance energético mostrado en la Tabla 11.11, y considerando un factor de emision
de 273 g CO2/kWh, segun los datos mas recientes de mix eléctrico espafiol (CNMC,
2022), se puede conocer las emisiones de CO; evitadas y producidas en cada alternativa.
(Figura 11.12). Cabe sefialar que todos las alternativas estudiadas solo contemplan el
analisis de parte de la linea de aguas, puesto que solo estos elementos son los que se estan
comparando.

Las emisiones debidas al N2O suelen ser la principal fuente de emision de CO2¢q €n una
EDAR (Daelman et al., 2013 y Rodriguez-Caballero et al., 2015) y en este caso, también
cumplen esa condicion, siendo el 80-85% de todas las emisiones contempladas en el
proceso convencional y del 67% cuando se plantea la nitrificacion parcial + Anammox.
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Esto se debe en parte a que el N2O tiene un factor de calentamiento global 260 veces el
CO. (IPCC, 2021). El factor de emision de un proceso de depuracion depende de
maltiples variables, como la ratio DQO/N o la concentracion de oxigeno en el reactor.
Tomando unos valores generales, se ha fijado un factor de 3% de emisién de N-N2O por
N-NHa eliminado (Frutos et al., 2017) (Guo et al., 2018). En el caso de la nitrificacion
parcial — Anammox el factor de emision se reduce a 1.2% (Vinardell et al., 2023)
(Kampschreur et al., 2009).
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Figura 11.12. Aportacion al efecto invernadero en COzeq de los procesos considerados en cada alternativa estudiada

En la alternativa 3 se ha observado una considerable reduccién de emisiones de COazeq
fruto de la reduccién en el consumo energético y a la ausencia de emisiones de N2O. Este
resultado esta en consonancia con la reduccion del 60-72% que calcularon (Guida et al.,
2021) comparando el proceso de intercambio catidnico y stripping respecto a un sistema
convencional de desnitrificacion — nitrificacion. Ademas, se ha considerado también la
cantidad de fertilizante que no tiene que ser producido fijando el nitrégeno mediante el
proceso Haber — Bosch. Este proceso tiene una demanda energética elevada debido a gas
natural que requiere durante el proceso, ademas del requisito de elevadas temperaturas.
De acuerdo con Noriega Hevia (2021), se requieren 19.3 kWh por cada kg de nitrogeno
fijado. En el tratamiento de los 40,000 m3/d se producen 1080 kg N de sulfato amonico,
por lo que se esta evitando la emision de 142.2 g COzeq/m?.

388



Capitulo 11. Evaluacion de las diferentes alternativas de tratamiento propuestas al
esquema convencional

11.4 Conclusiones

El analisis economico refleja que los costes actuales de los modulos de UF suponen un
reto para su implantacion, tanto en EDARs actuales como en aquellas de nueva
construccidn, ya que el coste de estos elementos esta alrededor del 50% del CAPEX de
las alternativas. En la alternativa que permite la recuperacion del nitrégeno, el coste por
el reemplazo de las zeolitas saturadas y el consumo de reactivos para su regeneracion
disminuye parte del beneficio obtenido por el incremento de la produccion energética.

Bajo la situacion actual, la alternativa base sigue siendo la opcion econdmicamente mas
rentable tanto en la continuacion de las EDARSs como en la construccion de una nueva.
Sin embargo, basandonos en las expectativas generadas en el campo de la filtracion
directa del agua residual, se puede esperar que los costes asociados a la construccion y
operacion de un modulo de UF se reduzcan, abriendo paso a la aplicacion de las
alternativas 1 (UF + Desnitrificacion / Nitrificacion) y 2 (UF + Nitrificacion Parcial +
Anammox).

En un escenario donde los costes por metro cuadrado de membrana y los costes
energéticos de agitacion se reduzcan un 10%, a la vez que se logre mantener un flujo neto
un 10% superior sin comprometer la vida Gtil de la membrana, la alternativa 2 (UF +
Nitrificacion Parcial + Anammox) es econdémicamente viable y permite reducir los costes
de depuracion frente al esquema convencional, tanto para nuevas instalaciones como para
optimizar las ya existentes.

Para que la alternativa 3 (UF + IC+ HFMC) sea econdmicamente rentable, se deben
reducir ademas los costes de operacién del intercambio cationico, alargando la vida util
de las zeolitas antes de ser regeneradas.

En el apartado ambiental, las alternativas 2 y 3 (UF + Nitrificacion Parcial + Anammox
y UF + IC+ HFMC, respectivamente) han demostrado una mejora significativa, tanto en
la reduccion de requisito de superficie, como en las emisiones de CO.. En la alternativa
2 debido a la reduccion de emisiones de N2O y en la alternativa 3, por los bajos requisitos
energéticos, la ausencia de emisiones de N2O y las emisiones que se evitan en la
produccion de la misma cantidad de fertilizante.

En conjunto, considerando las mejoras sobre el proceso de UF y los aspectos ambientales,
la alternativa 2 (UF + Nitrificacion Parcial + Anammox) es una opcion viable y
recomendable tanto para la mejora de las instalaciones existentes como para nuevas
construcciones. Por su parte, la alternativa 3 (UF + IC+ HFMC) estd indicada
exclusivamente para nuevas construcciones, ya que su elevado CAPEX le impide
competir con otras alternativas que pueden aprovechar las infraestructuras existentes.
Ademas, la alternativa 3 supone una gran mejora ambiental respecto a la situacion actual.
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12.DISCUSION GENERAL

En esta tesis se ha abordado el estudio de diferentes alternativas para eliminar o recuperar
el nitrogeno en la linea principal de aguas tras el proceso de ultrafiltracion del agua
residual. Se han planteado diferentes alternativas para el tratamiento del permeado que
permitan aprovechar en mayor o menor medida las infraestructuras ya existentes en la
EDAR vy asi evaluar la filtracion directa del agua residual como una tecnologia que
optimice la depuracion del agua residual urbana, mejorando su balance energetico.

En primer lugar, se estudid la posible influencia de los parametros de operacion del
proceso de ultrafiltracion sobre la calidad del permeado. Para ello se ha hecho un
seguimiento analitico de las corrientes de entrada y salida de la unidad de ultrafitracion
durante los cuatro afios que ha durado la fase experimental de la tesis. Con el permeado
de la ultrafiltracion del agua residual urbana se han realizado diferentes ensayos
experimentales a escala de laboratorio para evaluar la tratabilidad del permeado. Se ha
estudiado el proceso de nitrificacion — desnitrificacion en un reactor SBR con diferentes
configuraciones. Después, se ha evaluado la posibilidad de llevar a cabo el proceso de
nitrificacion parcial en la linea principal de aguas para terminar la linea de tratamiento
con un reactor Anammox. Experimentalmente, y posteriormente mediante modelacion,
se han comprobado las condiciones de operacion que favorecen la acumulacion de N-
NO- durante el proceso de nitrificacion parcial. Como alternativa a la eliminacion de
nitrégeno se ha estudiado un proceso de recuperacion mediante intercambio cationico del
amonio, como parte del esquema de tratamiento: intercambio cationico — contactor de
membranas. Inicialmente se seleccion6 el material adsorbente y se caracterizd su
comportamiento y la influencia de la presencia de otros iones en el permeado, y se
selecciond el regenerante. A continuacion, se ha evaluado su capacidad de tratamiento en
una columna de intercambio cationico, estudiando como afectan diferentes variables al
proceso de adsorcion y regeneracion y proponiendo el seguimiento de la conductividad
como mecanismo para controlar las fases del proceso. La seleccion de los parametros de
operacion se apoyé en un analisis econémico de las configuraciones propuestas. Por
ultimo, el conjunto de alternativas estudiadas y propuestas han sido evaluadas mediante
un analisis economico y ambiental, como herramienta para la toma de decisiones. Los
resultados principales de esta tesis se pueden resumir en los siguientes puntos:

12.1 Influencia de los parametros de operacion de la membrana de
ultrafiltracion en la calidad del permeado

Dado que toda la parte experimental se realizé con el permeado de una planta piloto de
ultrafiltracion del agua residual, se considerd necesario estudiar si los parametros de
operacion de dicha planta afectaban a la calidad del permeado. La planta de filtracion de
la que se obtuvo el permeado presenta un tamafio de poro de 0.03um y 43.5m? de area de
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filtracion (PURON® Koch Membrane Systems PUR-PSH31). Para este estudio,
inicialmente se realizaron un conjunto de experimentos modificando el flujo de
permeado, el caudal de gas de agitacion, el tipo de influente al proceso de filtracion (agua
bruta o efluente de la decantacion primaria) asi como la concentracion de solidos
suspendidos del agua residual, mediante concentracion de la misma. Ademas, se estudio
el efecto de la formacion de una torta filtrante sobre la calidad del permeado. Estos
ensayos ademas permitieron obtener una caracterizacion del permeado y asi poder
proponer diferentes alternativas para su tratamiento.

12.1.1 Nutrientes

La reduccion de nitrogeno en el permeado es del 10-20%. EI amonio es el principal
componente nitrogenado en el agua residual. Debido a su tamafio, esta molécula no es
retenida en el proceso de filtracion y por lo tanto su concentracion en el permeado es igual
alade laentrada (27.1 £ 8.6 mg N-NH./L). La reduccion de nitrogeno se debe al material
organico particulado que es retenido, por lo que, tal y como mostraron los analisis
estadisticos, la concentracion de nitrégeno en el permeado no depende de las condiciones
de operacion si no de la calidad del influente.

El fésforo presenta un comportamiento similar ya que el fosfato es el componente
mayoritario y también tiene un bajo tamafio molecular. En este caso la reduccion del
fosforo es del orden del 30%, debido a la retencion de la fraccion suspendida de este
nutriente. Los resultados experimentales y estadisticos indican que la concentracion de
fosforo en el permeado también viene determinada por la calidad del influente. Sin
embargo, en este caso, valores elevados de pH pueden favorecer la precipitacion del
fosfato durante la filtracion transformandolo a una forma suspendida y por lo tanto
incrementado su retencion hasta el 75%.

12.1.2 Materia orgénica y turbidez

El proceso de filtracion permite retener completamente todos los sélidos suspendidos del
agua de entrada por lo que se observa una elevada reduccion de turbidez en el permeado.
Los resultados indican que independientemente del agua de entrada y las condiciones de
trabajo se logra un permeado con menos de 1 NTU de turbidez.

La materia organica fue retenida en mas del 70% respecto a su concentracion de entrada.
La reduccion de materia organica fue homogénea en cada conjunto de ensayos, lo cual
conduce a las mismas conclusiones que con los nutrientes: la calidad del influente es
quien determina la concentracion de materia organica en el permeado y no los parametros
de operacion. Esta hipétesis es confirmada mediante el analisis estadistico.

En el caso de la materia organica se observa que cuando se desarrolla la torta filtrante se
logra retener parte de la fraccion soluble de la DQO (127 mg DQOJ/L en el permeado

399



Capitulo 12. Discusion general

cuando no hay torta filtrante y 88 mg DQO/L cuando se ha desarrollado la torta, para
unos pardmetros dados de operacion de la membrana, trabajando con agua decantada y
con una concentracion en el tanque de membrana de 1.0 g SST/L). Esto se debe al efecto
combinado de la diferencia de tamafio de poro de la membrana (0.03 pm) respecto al
tamanio seleccionado para medir la fraccion soluble (0.45 um) y a la retencion de material
coloidal que ejerce la torta filtrante.

12.1.3 Calidad del permeado

La diferencia entre la retencion de nutrientes y materia organica provoca que las ratios
materia organica/nutrientes del permeado difieran de las que se tienen en la linea principal
de aguas de un proceso convencional. En promedio la DQO del permeado tiene una
concentracion de 72 mg DQO/L y el amonio de 27 mg N-NH./L. Es decir, la relacién
DQOI/N se ve reducida de valores de 6.7 mg DQO/mg N (181 mg DQO/L y 27.2 mg N-
NHJ/L de promedio en el agua decantada) a 2.66 mg DQO/mg N. Es decir, la
disponibilidad de materia organica se ve comprometida en el permeado, por lo que es
necesario plantear alternativas de tratamiento que no demanden materia organica.

12.2Estudio de la viabilidad del proceso de nitrificacion -
desnitrificacion con el permeado de ultrafiltracion del agua
residual urbana

Se estudid el proceso de nitrificacion — desnitrificacion para el tratamiento del permeado
de la UF para analizar si la linea principal de aguas podria ser mantenida tras incluir este
proceso de filtracion.

Para ello se empled un reactor bioldgico de 14 L de volumen Util y se emplearon diferentes
configuraciones para evaluar el proceso de depuracién. Entre las configuraciones
estudiadas se encuentra la nitrificacion - desnitrificacion simultanea, el proceso
convencional, la adiccidn de sustrato organico y la alimentacion por etapas. También se
modificé el volumen de intercambio y se realiz6 un seguimiento microbioldgico.

12.2.1 Desnitrificacion simultanea

Debido a la preferencia de las bacterias heterdtrofas por consumir la materia organica
mediante oxigeno frente al nitrato, la escasa materia organica que se introdujo en la fase
de alimentacion fue consumida principalmente por via aerobia, a pesar de la baja
concentracion de oxigeno en el reactor (0.5 mg O2/L). Esto provoco que la tasa de
consumo de materia organica por nitrégeno eliminado fuera de entre 7.7 y 8.7 mg
DQO/mg N, un valor muy superior al valor tedrico de 4.34 mg DQO/mg N que se necesita
para llevar a cabo la desnitrificacién. El porcentaje de eliminacién de nitrégeno no llegd
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al 10% del nitrégeno total en el influente, por lo que la calidad del efluente no cumpliria
con los limites de vertido a zonas sensibles de la Directiva 91/271/CEE.

Por lo que el proceso de desnitrificacion simultdnea no parece apropiado para el
tratamiento del permeado del proceso de UF, ya que se agudiza la carencia de materia
organica para poder llevar a cabo el proceso de desnitrificacion.

12.2.2 Desnitrificacion convencional

En los ensayos experimentales donde se destino el 25% de la fase de reaccion a la fase
anoxica se logré una reduccion del nitrogeno del 30%. En este caso la tasa de consumo
de materia organica por nitrégeno eliminado fue de entre 4.8 mg DQO/mg N, un valor
similar al valor tedrico de 4.34 mg DQO/mg N. Esta pequefia diferencia se debio a la poca
materia organica que puede ser consumida por via aerobia debido al oxigeno remanente
al inicio de la fase andxica y que proviene de la fase aerobia anterior. En este caso la
desnitrificacion estuvo limitada Unicamente por el escaso aporte organico y tampoco se
pudo cumplir con los requisitos de vertido para zonas sensibles.

12.2.3 Desnitrificacion convencional con bypass

Para descartar la limitacion de la materia y representar un escenario donde se derive parte
del agua de entrada al proceso bioldgico sin pasar por la ultrafiltracion , se afiadio acido
acetico durante la alimentacién. De esta forma se pudo ajustar la ratio DQO/N del
influente a un valor proximo a 4.34 mg DQO/mg N. En estos ensayos se logro que el
nitrato al finalizar la fase andxica se redujese a cero, es decir, no se observo limitacion de
materia orgéanica. Se logré una reduccion del nitrégeno total del 45%. Sin embargo,
debido a la configuracién del reactor, en especial por una baja recirculacion interna (que
en un reactor SBR se controla mediante el porcentaje de volumen intercambiado), no se
pudo alcanzar una concentracion de nitrdgeno total en el efluente menor a 15 mg N/L.

12.2.4 Desnitrificacion convencional: efecto volumen de intercambio

Manteniendo el aporte extra de materia organica, se quiso evaluar la influencia del
porcentaje de volumen intercambiado en cada ciclo, ya que este factor se asemeja a la
recirculacion interna en un proceso continuo. Inicialmente este porcentaje de intercambio
era de 43% y mediante simulacion en Matlab con el modelo BNRM2 se observé como a
medida que se reducia este porcentaje de intercambio, se lograba un efluente con menor
contenido en nitrégeno. Experimentalmente se probo la configuracion con un intercambio
del 23%. Junto a esta reduccion en el volumen intercambiado se incrementd ligeramente
el TRH de tratamiento de 11 a 13 horas. Los datos experimentales confirmaron lo
observado en el modelo, se logro reducir la concentracion inicial de nitrégeno total en el
reactor de 18.0 mg N/L a 10.4 mg N/L en el efluente.
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12.2.5 Desnitrificacion convencional: alimentacién por etapas

Para lograr reducir aun mas la concentracion de nitrogeno en la salida y garantizar el
cumplimiento de los actuales requisitos de vertido a zonas sensibles, se propuso alimentar
el reactor por etapas, es decir, repartir el volumen intercambiado en tres alimentaciones
seguidas de sus respectivas fases anoxicas y aerobias, y tan solo decantar y vaciar al
terminar la tercera etapa. Nuevamente se realizaron unas simulaciones iniciales para
comprobar el funcionamiento de esta propuesta. Los datos experimentales mostraron un
buen ajuste con lo obtenido mediante simulacion y la concentracion de nitrégeno en el
efluente asegurd en todos los ensayos una concentracion menor de 10 mg N/L. No se
pudieron alcanzar las bajas concentraciones observadas en el modelo debido a que el
aporte de sustrato organico externo fue menor al estequiométricamente necesario para asi
reducir los excesos puntuales de sustrato organico (acido acético) y con ello evitar el
bulking de Zooglea ramigera. La variacién en la distribucion de la alimentacién no
implicé grandes diferencias en la calidad del efluente, por lo que por simplificacion de la
operacion se propone el sistema de reparto equitativo del volumen a alimentar entre las
tres fases de alimentacion.

Es decir, el proceso de nitrificacion — desnitrificacion solo es factible en aquellos
escenarios donde el agua residual de entrada al proceso de UF contenga una alta
proporcion de DQO soluble que garantice un ratio DQO/N suficiente en el permeado para
permitir la eliminacion por esta via o bien se pueda derivar parte del agua de entrada sin
que se llegue a ultrafiltrar, para asi ajustar este ratio. De esta manera se podria aprovechar
al méximo las instalaciones existentes.

12.2.6 Microbiologia

El fango inicial con el que se sembraron los diferentes ensayos contenia una alta
proporcion de bacterias filamentosas, pero tanto la configuracion del reactor como la
forma de vaciado por gravedad ayud6 a que los floculos del fango al cabo de siete dias
tuvieran una estructura mas compacta y una cantidad de filamentosas méas adecuadas.
Debido a los altos TRC con los que se trabajo, de 20 dias, se pudo observar una gran
variabilidad de protozoos y rotiferos. Entre los protozoos destacan las colonias de
organismos sésiles que ayudan a la eliminacion de bacterias libres y entre los rotiferos la
presencia de Cephalodella sp., un organismo asociado a elevadas edades de fango y carga
organica débil, lo cual concuerda con las condiciones de trabajo. Ademas, su presencia
suele estar asociada a procesos con buena depuracion.

El exceso de aporte de sustrato organico externo (&cido acético) propicio la aparicion de
Zooglea ramigera, una bacteria que genera proteinas extracelulares. Estas proteinas
provocan que el fango tenga un aspecto esponjoso y que la altura de manto de fango una
vez decantado sea elevada, por lo que no toda la biomasa es retenida durante la
sedimentacion lo que favorece el lavado del reactor. No se pudo recuperar el fango cuando
se detectd (a nivel micro y macroscopico) esta bacteria en abundancia.
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12.3 Nitrificacion parcial con el permeado de ultrafiltracion del
agua residual urbana

En vista de la limitacion por materia organica de la desnitrificacion, se propuso la
nitrificacion parcial del permeado seguido de un proceso Anammox para la eliminacion
del nitrogeno del agua residual. Mediante el reactor bioldgico empleado en la alternativa
anterior se estudio el proceso de nitrificacion parcial en la linea de aguas. Inicialmente
se comprobo el efecto de diferentes parametros sobre la acumulacion de N-NO> para
posteriormente seleccionar la estrategia adecuada al agua de trabajo. Para ello, fue
necesario desarrollar un controlador de la duracion de la fase aerobia, asegurando la
competencia por el oxigeno entre las bacterias AOB y NOB. Ademas del reactor, en los
periodos experimentales finales se incluyé un médulo de UF de 0.9L de volumen util para
la separacion del TRC del TRH, en vez de un proceso de decantacion, y asi asegurar la
retencion completa de la biomasa dentro del reactor.

12.3.1 Ensayo de la influencia de NH3

Se realiz6 un ensayo experimental donde la concentracion de N-NHa en el influente se
duplico durante 11 dias, para observar el posible efecto inhibitorio del FA sobre las NOB.
Después, se retorn6 a las condiciones iniciales. Durante el periodo con mayor
concentracion de N-NHa en el alimento se observo que la acumulacion de N-NO2 respecto
a N-NOx fue de hasta el 90%, mientras que cuando se trabajé a la concentracion de
entrada sin enriquecer (30-40 mg N-NH./L) no se llegd a observar una acumulacion real
de N-NO. Teniendo en cuenta el pH y la temperatura del reactor, se calculd que durante
el periodo en el que se registr6 N-NO; la concentracion de FA llegé a ser entre 3.63 y
8.10 mg N-NHs3, mientras que en los otros periodos nunca sobrepaso los 0.5 mg N-NHs/L.
Atendiendo a las constantes de inhibicion bibliograficas, en estos periodos de mayor
concentracion de FA se espera una inhibicion de las AOB del 20% pero de casi el 80%
para las NOB. Sin embargo, debido a que la concentracién de amonio en el permeado
nunca fue tan elevada y el pH se encuentra en valores neutros y tamponado por la
alcalinidad, no se espera que el FA pueda ser un factor clave a la hora de trabajar con el
permeado de ultrafiltracion del agua residual urbana con elevada alcalinidad.

12.3.2 Ensayo de la influencia de la alcalinidad

En un conjunto de 5 ensayos experimentales se estudié la influencia de la alcalinidad del
agua de trabajo para lograr la acumulacion de N-NOz. En los ensayos donde la relacién
N-NH4/Carbono inorgénico fue proxima a 2.0 o superior, se logr6 mantener una
acumulacién de N-NO2 por encima del 60% respecto al NOx, mientras que cuando esta
ratio disminuyo a 0.72, no se registro acumulacion de N-NO2, aun manteniendo el resto
de las condiciones iguales. Este cambio en el comportamiento en la acumulacion de nitrito
se debio a dos motivos. Por un lado, cuando esta ratio presenta altos valores suele estar
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acompariado a una menor alcalinidad en el agua, permitiendo mayores cambios en el pH
durante la nitrificacion. Por lo que a valores ligeramente &cidos se favorece que parte del
N-NO> producido se encuentre en la forma de FNA, un posible inhibidor para las NOB
en mayor medida que las AOB. Por otro lado, el carbono inorganico es otro recurso
adicional por el que tienen que competir las bacterias AOB y NOB. Debido a la dureza
que presenta el agua residual de la zona donde se ha realizado la tesis, el efecto de la
alcalinidad no es un factor que se pueda emplear para favorecer el desplazamiento de las
NOB.

12.3.3 Control de la duracién de la fase aerobia

Otro de los factores clave para asegurar la acumulacion de N-NOz es controlar la duracién
de la fase aerobia de tal manera que no todo el amonio sea consumido y asi las bacterias
AOB y NOB estén en continua competicion por el oxigeno. En los ensayos
experimentales se emple6 un controlador de la duracién de la fase aerobia basado en la
medida del pH y el oxigeno. Este controlador se basa en que durante la nitritificacion se
generan protones que acidifican el medio, por lo que se puede hacer un seguimiento a este
proceso bioldgico conociendo el pH del reactor. La velocidad de consumo de amonio
depende de la propia concentracién de este sustrato. Por lo que registrando los cambios
en la velocidad de variacion del pH se pudo identificar cudndo el amonio en el reactor
habia sido consumido cerca del 50% de su concentracion inicial y sefialar ese momento
como el fin de la fase aerobia. A modo de seguridad, se establecié un control
complementario en base a la velocidad de consumo de oxigeno. Este control media
continuamente la OUR del fango y en caso de detectar que el fango se encontraba en
situacion enddgena, se ponia fin a la fase de aireacion.

Este control demostrd ser efectivo en condiciones normales de operacion, pero en
aquellos escenarios donde el amonio en la entrada disminuia, su efectividad se redujo.
Estas situaciones pueden ser periodos de lluvia intensas y prolongadas donde la
concentracion de amonio es diluida o configuraciones con un menor volumen de
intercambio y, por lo tanto, menor concentracion de amonio al inicio. En estos escenarios
el controlador tuvo un menor margen de actuacion (debido al tiempo que tiene que
transcurrir para que recopile la informacion necesaria para empezar a decidir si continuar
o0 parar la fase aerobia) y por lo tanto se complico la identificacion adecuada del fin de la
fase aerobia.

12.3.4 Retencion de la biomasa

Este tipo de proceso bioldgico esta caracterizado por una baja produccion de biomasa,
debido a diferentes aspectos: El influente (permeado de UF) esta exento de solidos, por
lo que no hay aporte externo de SST; apenas hay materia organica biodegradable, por lo
tanto, la produccion de biomasa heterétrofa se ve reducida; Unicamente se busca el
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crecimiento de las bacterias AOB y que consuman parte del N-NHas, no su totalidad.
Ademaés, estas bacterias tienen un baja produccion de biomasa por mg de sustrato
consumido (0.17 mg DQO de biomasa por 1 mg de N consumido).

Inicialmente la separacion del TRC y el TRH se realizO mediante un proceso
convencional de decantacidn, pero la cantidad de biomasa que salia del reactor durante la
etapa de vaciado era mayor que la que se generaba en cada ciclo. Por lo que, incluso
trabajando sin purga, se observaba una caida de los SST que finalmente provocaba que
se tuviera que detener el ensayo por déficit de sélidos en el sistema. Para solventar este
problema se incluyé una membrana de UF. La agitacion de la membrana se realizd
recirculando el aire de la cabeza de la membrana, para evitar introducir aire externo y
elevar la concentracion de oxigeno en el reactor. Con esta tecnologia se logr6 mantener
la concentracion de SST acorde al TRC de trabajo.

12.3.5 Factores que permiten la acumulacion de N-NO2

Durante los mas de 240 dias de ensayo experimental (sin considerar los periodos donde
se estudio la inhibicion por FA y el efecto de la alcalinidad) se pudo identificar los
pardmetros claves que permiten la acumulacion de N-NO>. En estos ensayos se observo
que la concentracion de oxigeno es determinante para lograr acumular el N-NO». Cuando
se lograba mantener la consigna fijada (entre 0.2 y 0.6 mg O2/L para poder calcular las
OUR) fue posible mantener la concentracion de N-NOs por debajo de 1 mg N-NOs. Sin
embargo, cuando la concentracion de oxigeno se elevaba, las NOB iban recuperandose y
con ellas la nitrificacion del N-NO2 a N-NOs. Por otro lado, el control de la duracion de
la fase aerobia también fue un aspecto crucial, ya que, aunque se logre mantener la
concentracion de oxigeno baja, cuando todo el N-NH4 es consumido, las AOB cesan su
actividad y dejan de competir con las NOB. Para evitar que el amonio se consumiera en
su totalidad, el controlador se ajusté del lado de la seguridad, aunque eso provocé que en
algunos ensayos la ratio N-NH4:N-NO2 no fuese adecuado para el proceso Anammox.
Por ultimo, el TRC no fue un aspecto determinante para la acumulacion de N-NO: o la
aparicion de las NOB, ya que, modificando otros pardmetros de operacion, como los
indicados anteriormente, se puede trabajar a mayores valores de TRC y asegurar una
mayor concentracion de SST suficiente en el reactor.

La acumulacion de N-NO- pudo lograrse manteniendo una baja concentracion de Oz y
regulando la duracién de la fase aerobia. Cuando estos parametros de operacién no se
controlaron correctamente las NOB aparecieron y a pesar de que se volviera a ejercer un
control adecuado no fue posible recuperar el sistema. Esto demuestra la gran importancia
de mantener un control adecuado y fiable del proceso.
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12.3.6 Microbiologia

Debido al sistema de separacion de TRH y TRC se puede distinguir dos grupos de
ensayos. En aquellos donde la separacion se realizé mediante decantacion, finalmente se
opto por trabajar sin purga, por lo que los TRC iniciales eran desconocidos. Esta forma
de operar favorecio la aparicion de una gran diversidad de protozoos, rotiferos (similares
a los observados en los ensayos de nitrificacion- desnitrificacion) e incluso nematodos
capaces de sedimentar y quedar retenidos en el reactor mientras que la biomasa autotrofa
se perdia con el efluente.

Por otro lado, en los ensayos con membrana se pudo ajustar el TRC de trabajo a valores
bajos, incluso de 3 dias. Estos bajos valores de TRC propiciaron que la microbiota
observada cambiase respecto a los otros ensayos. En este caso, la diversidad de
organismos fue menor y abundaron aquellos de menor tamafo, destacando la ausencia de
rotiferos y el bajo nimero de individuos en las colonias de organismos sésiles. Se
pudieron observar espiroquetas y Nostocodia limicola tipo 2, ambas bacterias son
indicadoras de reactores con baja concentracion de oxigeno. La estructura de los floculos
se mantuvo a pesar de la baja concentracion de SST.

12.4 Calibracidén y modelacion de los procesos biologicos implicados
en la nitrificacion parcial

Debido a los diferentes pardmetros de operacion que influyen en la correcta acumulacion
de N-NO: en el reactor, se simul6 el proceso de Nitrificacion Parcial para calibrar el
modelo y poder predecir el comportamiento del reactor bajo distintas condiciones a las
estudiadas experimentalmente. Para ello, previamente se calibré el modelo BNRM2 con
los datos obtenidos en diferentes periodos experimentales. Se empled una calibracién
dindmica donde se introdujeron los parametros de operacion (temperatura, pH, TRC,
TRH, O2 y N-NHjs en el alimento) y su variacion a lo largo de cada periodo para obtener
los parametros cinéticos de las AOB y NOB. El valor de la concentracion inicial de cada
grupo de bacterias se estimé mediante un analisis microbiolégico FISH. Tras la
calibracién el modelo, se realiz6 una validacién del mismo y después un andlisis de
sensibilidad para determinar los parametros de operacién que presentan una mayor
influencia en la acumulacion de N-NOa.

12.4.1 Calibracion y validacion

El modelo matematico se desarroll6 para poder representar las variaciones de TRH, TRC
OD, temperatura y pH durante el ensayo a simular. También se logré recoger en el modelo
la variacion diaria de la concentracion de N-NH4 del permeado de Ultrafiltracion que
servia de alimento al reactor bioldgico.
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La calibracion iterativa permitié representar con un gran grado de ajuste los datos
experimentales, en especial los periodos posteriores a los primeros dias tras la siembra.
Este modelo permitio representar la inhibicion de las NOB observada experimentalmente,
asi como la progresiva aparicion de las NOB en aquellos ensayos donde no se pudo limitar
su crecimiento.

Los parametros cinéticos indican que las bacterias AOB presentan una velocidad de
crecimiento ligeramente mayor que las NOB (pace = 0.7-0.8 d, pnos = 0.70-0.75 d ) y
tienen una mayor afinidad por el oxigeno que las NOB, (Ko, aos = 0.58-0.61 mg O2/L,
Koz, nos = 0.67 mg O2/L). La combinacion de estas variables indica que la configuracion
experimental del reactor (bajas consigna de O> y TRC ajustados para favorecer el
desplazamiento de las NOB) fue la correcta para lograr reducir la actividad de las NOB.
La menor afinidad por el oxigeno de las bacterias NOB explicaria por qué en periodos
donde la consigna de oxigeno no se pudo controlar adecuadamente se favorecio la
aparicion de las NOB.

Una vez ajustado el modelo, se emplearon los parametros cinéticos alcanzados para
simular un periodo experimental. Los resultados de la simulacién se ajustaron
correctamente con los datos experimentales, confirmando de esta manera la correcta
calibracion del modelo.

12.4.2 Sensibilidad

El andlisis de sensibilidad de los pardmetros del modelo confirmé la importancia de
mantener el oxigeno en bajas concentraciones para asegurar la acumulacion de N-NOz en
el reactor. Las simulaciones realizadas a diferentes consignas de oxigeno indican que por
encima de 0.75 mg O2/L se propicia la aparicion de las NOB, mientras que valores
excesivamente bajos retrasan en gran medida la actividad de las AOB y requieren de
elevados TRH para generar un efluente valido para el proceso Anammox.

El tiempo de retencion celular result6 ser un factor importante pero no decisivo. Aunque
bajos TRC facilitan el desplazamiento de las NOB debido a que su velocidad de
crecimiento es menor que la de las AOB, también se puede lograr la acumulacién de N-
NO- a valores de TRC de 10 dias. ElI modelo indica que para poder operar con un TRC
mayor a 5 dias es necesario modificar otros parametros de operacion, como disminuir la
concentracion de oxigeno o el TRH.

El pH mostro tener un gran efecto en la inhibicion en la actividad biologica de las NOB.
Bajo los pH neutros a los que se ha trabajado, tanto el FA como el FNA apenas influyen
en el proceso. Sin embargo, cuando el pH se torna ligeramente acido (pH= 6.6), se
favorece la acumulacion de FNA y se inhibe en un 15.5% la actividad de las NOB y tan
solo un 2.0% a las AOB. En la situacion opuesta, cuando el pH es de 8.2, el N-NH4 al
inicio del ciclo favorece la concentracion de FA y con ello una inhibicién del 12.7% de
las AOB, pero de casi el 60% de las NOB.
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12.5Caracterizacion del material de relleno (adsorbente) de las
columnas de intercambio catiénico para la recuperacion del
nitrogeno del permeado de ultrafiltracion del agua residual

Como tercera alternativa se propuso un esquema de tratamiento del permeado compuesto
por una etapa de concentracion de amonio mediante intercambio cationico, seguida de un
proceso de recuperacion del nitrdgeno mediante contactores de membrana. Para poder
abordar el estudio experimental del intercambio cati6nico en un proceso continuo en
columna es necesario primero seleccionar y caracterizar el material de trabajo. Se
realizaron diversos ensayos de cinéticas e isotermas de adsorcion para seleccionar qué
material entre los disponibles (zeolita natural y resina cationica) es el mas adecuado para
el tratamiento del permeado de UF, qué tipo de regenerante emplear y a qué rango de
concentracion y como afecta la composicion del permeado a la capacidad de retencion de
N-NHa.

12.5.1 Ensayos cinéticos

Las cinéticas de adsorcion permitieron discernir entre los materiales disponibles (zeolita
natural y resina cationica &cida fuerte), cual es el mas recomendado para retener el amonio
del permeado de UF. Para ambos materiales se observd un mejor ajuste con el modelo
cinético de pseudo-segundo orden, lo cual lo demuestra que la capacidad de adsorcién es
la que gobierna la velocidad de adsorcion y no la concentracion de adsorbato. A pesar de
que la resina cationica solo necesitdé de 10 minutos para alcanzar el 85% de su maxima
capacidad de adsorcion de amonio (ge=1.93 mg N-NH4/g), frente a las 3 horas que
necesito la zeolita natural, la zeolita mostr6 una mayor capacidad de adsorcién de amonio
(ge=2.68 mg N-NHa4/g). Esta gran diferencia se debe al orden de preferencia de cada
material. Mientras que la zeolita tiene una mayor preferencia por los cationes
monovalentes como el NH.", las resinas retienen los bivalentes antes que los
monovalentes. La elevada dureza del agua provoca que el amonio tenga que competir con
el Ca?* y Mg?* por los centros activos, reduciendo asi la capacidad de retencion de amonio
en las resinas. Por este motivo se selecciono a la zeolita natural como material adsorbente.

12.5.2 Efecto activacién de la zeolita

El proceso de retencion de N-NH4 se debe al intercambio por otros cationes como el
sodio. Por este motivo, al pretratar la zeolita con una solucién concentrada en sodio,
NaOH durante 1 hora, se favorecio que los puntos activos se ocupasen por sodio en vez
de otros cationes con mayor afinidad. Ademas, la NaOH a concentraciones inferiores a 3
M mejoran la estructura meso y microporosa de la zeolita. Los ensayos de isotermas de
adsorcion demostraron que este proceso de activacion previo puede mejorar en promedio
hasta en un 26% la capacidad de adsorcion de amonio Yy en un 44% su capacidad maxima
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de adsorcion (gmax = 6.56 mg N-NH.4/g cuando las zeolitas no se activaron y gmax= 9.44
mg N-NH4/g cuando se han pretratado con NaOH).

Para neutralizar el pH de la zeolita tras someterla a un tratamiento basico con NaOH se
empled agua desionizada acidificada con CO., en vez de aplicar unicamente agua de
lavado. De esta manera es posible reducir la demanda de agua para la neutralizacion del
material adsorbente-

12.5.3 Competicidn con otros iones

Las isotermas mostraron una reduccion del 22% en la capacidad de adsorcién de amonio
unicamente debido a la presencia de cationes. Teniendo en cuenta la afinidad por los
cationes monovalentes asi como la concentracion de los cationes, se pudo establecer que
los principales interferentes eran Na* y Ca?*.

El anidn que se selecciond para el estudio fue el PO4>, ya que este ion esta presente en el
permeado y puede resultar interesante su recuperacion y comprobar si influye en la
retencion de amonio. No obstante, a las bajas concentraciones que se encuentra en el
permeado (sobre 3.3 mg P-PO4/L) este anidn no tuvo ningun efecto sobre la capacidad de
adsorcion de amonio.

12.5.4 Efecto de la materia organica

Se emplearon dos fuentes de materia organica, metanol y glucosa, para observar el posible
efecto de la materia orgénica sobre la retencion del amonio y si el tamafio de la molécula
organica tiene alguna implicacion. Las isotermas demostraron que la presencia de materia
organica a moderadas concentraciones (sobre 100 mg DQO/L) mejora en un 22% la
capacidad de adsorcion de amonio indiferentemente del sustrato organico. Esta mejora de
rendimiento puede deberse a que la materia organica logra disminuir la tension superficial
del agua permitiendo que el fluido alcance poros que antes eran inaccesibles.

12.5.5 Efecto del pH

Para estudiar el efecto del pH se empleé HCI y NaOH sobre el permeado de UF. El
intervalo de pH dptimo para la adsorcion esta entre 6 y 7. Por encima de este pH, el
nitrégeno incrementa su proporcion en la especie NHs, la cual al no estar cargada
positivamente no participa en el intercambio catidnico y por lo tanto no puede ser
retenida, provocando una pérdida de capacidad de adsorcién de amonio. Por otro lado,
un medio &cido incrementa la concentracion de protones, los cuales compiten por los
centros activos de intercambio, provocando también que la cantidad de amonio retenido
sea menor. Debido a que el pH de trabajo se encuentra a un valor cercano a 7, no se espera
una pérdida de rendimiento por el pH.
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12.5.6 Adsorcion con el permeado de la Ultrafiltracion

Las caracteristicas del permeado de UF (cationes, materia orgénica, ausencia de SST, baja
concentracion de P-PO4 y un pH cercano a la neutralidad) permitieron que la capacidad
de intercambio catidnico de la zeolita activada fuese de 7.44 mg N-NH./g trabajando con
efluente de la UF y de 9.44 mg N-NHa/g cuando se emple6 agua sintética. Estos valores
se encuentran dentro del rango obtenido por otros autores con otros materiales y
corrientes, lo cual indica la idoneidad de esta zeolita para tratar el permeado de UF.

Los dos modelos de isotermas estudiados, el de Langmuir y el de Freundlich, permitieron
representar correctamente los datos experimentales, ya que se trabajo con bajas
concentraciones de amonio. De entre los dos, el modelo de Langmuir pudo ajustar en
mejor medida los resultados, ya que tiene en cuenta que todo el material adsorbente tiene
un namero limitado de puntos de intercambio.

12.5.7 Ensayos de regeneracion

Mediante ensayos en batch se estudiaron dos regenerantes, NaOH y NaCl a diferentes
concentraciones, asi como la combinacién de ambos en diferentes proporciones. En todos
los casos se empled un regenerante que aportara una alta concentracion de sodio, para que
favoreciera el desplazamiento del NH4*. Cuando se aplico NaCl para regenerar la zeolita
no se obtuvieron elevados porcentajes de recuperacion de la misma (menores al 10%).
Sin embargo, las muestras regeneradas con NaOH mostraron una tasa de regeneracion
superior al 90% independientemente de la concentracién de NaOH empleada, por lo que
se selecciona este regenerante. Dado que la menor concentracion estudiada fue de 0.35M
se recomienda estudiar una concentracién inferior, para comprobar si esta concentracién
se puede reducir ain mas.

12.6 Recuperacion del nitrégeno del permeado de uf mediante
columnas de intercambio cationico

Tras caracterizar el material adsorbente se quiso estudiar su comportamiento en continuo
trabajando en columnas de intercambio cationico para el tratamiento del permeado de UF.
En este conjunto de ensayos experimentales se evalud la influencia de diferentes
parametros operacionales sobre los resultados de la fase de adsorcién (mediante 9 test
diferentes) y regeneracion (en 5 ensayos distintos). Para el analisis de la fase de adsorcion
se emplearon varios modelos matematicos que permitieron obtener mayor informacion
sobre el comportamiento del material. También se evalud el seguimiento de la
conductividad eléctrica como parametro de control de la duracién de las fases de
adsorcion y regeneracion.
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12.6.1 Caracterizacion de la columna

Mediante un primer conjunto de pruebas se determinaron varias propiedades necesarias
para calcular el BV de la columna. Este dato adimensional permite comparar los
resultados entre diferentes montajes. Estas pruebas iniciales basadas en la medicion de la
conductividad y métodos Opticos permitieron determinar el volumen 0til de la columna'y
su porosidad. El empaquetamiento de las columnas permite que la columna tenga una
porosidad del 44% y que su volumen util (BV) sea de 110mL.

12.6.2 Efecto del caudal de tratamiento y concentracidén de amonio en el afluente en
el proceso de adsorcion

Para conocer el efecto del caudal sobre la capacidad de adsorcion se emplearon 3 caudales
de trabajo: 4.4, 8.7 y 17.5 BV/h. Un mayor caudal de tratamiento provoca que la agitacion
de la interfaz liquido-superficie del s6lido sea mayor, pero a su vez reduce el tiempo de
contacto. En términos generales, el incremento del caudal de 4.4 a 17.5BV/h provoco un
descenso del 25% en la capacidad de adsorcion de amonio. Estos ensayos se realizaron
para tres concentraciones de amonio en la entrada distintas y se obtuvieron unas
conclusiones similares en todos ellos. A pesar de que el incremento en el caudal de
tratamiento permite reducir el EBCT (tiempo de contacto con el lecho) y por lo tanto, las
necesidades de columna, se vio necesario evaluar econdmicamente si esta reduccion en
el volumen necesario de las columnas (lo cual implica un menor coste de adquisicién de
columnas de intercambio catiénico) compensa la pérdida de capacidad de adsorcion de
amonio (lo que conlleva un mayor coste de operacion al incrementar la frecuencia de
regeneracion) que se observé al mayor caudal de trabajo.

Aunque la concentracion de amonio en el influente es un parametro impuesto por las
caracteristicas del afluente a tratar, es necesario conocer como se comportara la columna
de intercambio catiénico dentro de los rangos de amonio esperados. Para ello, se trabajo
con el valor promedio de amonio durante el periodo experimental de estos ensayos (27
mg N-NH4/L) y el doble y la mitad de esta concentracion (54 y 14 mg N-NHa/L). Estos
ensayos se realizaron a los 3 caudales de trabajo explicados en el anteriormente. Los
resultados indican que un incremento en la concentracion de amonio en el influente
incrementa la capacidad maxima de adsorcién, debido a que se incrementa el gradiente
entre el medio y la superficie de la zeolita. Tomando como referencia los resultados
obtenidos para la concentracion de 27 mg N-NH4/L, al duplicar la concentracion de
entrada se incrementé la capacidad de adsorcién en un 40-50%, mientras que cuando se
trabajo con 14 mg N-NHoJ/L, esta capacidad de adsorcion de amonio se redujo entre el 90
y el 50%. Sin embargo, a pesar de que la capacidad de intercambio cationico incrementa
con la concentracién, se reduce el volumen total que la zeolita puede tratar antes de llegar
a saturarse.
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La capacidad de adsorcion que se ha obtenido con esta columna es de 3.61 mg N-NH4/g.
Este valor, afectado por la alcalinidad del agua, se encuentra dentro del rango de
capacidad de retencion de amonio obtenida por otros autores que emplean una zeolita
natural y tratan agua real.

12.6.3 Conductividad en la adsorcion

Durante el proceso de intercambio cationico el NH4™ desplaza al Na* ocupando los centros
activos. Debido a la diferente conductividad de ambos cationes, durante el proceso de
adsorcion se observa una reduccion de la conductividad en el efluente. Se observo que
durante el periodo en que el amonio es completamente retenido, la reduccion de la
conductividad es continuada. En el momento en que se empez0 a registrar amonio en el
efluente, es decir, la columna comenz6 a saturarse, el desplazamiento del sodio disminuy6
y con ello la conductividad del efluente comenzdé a aumentar. Este cambio en el
comportamiento en la conductividad permitié identificar cuando el proceso de adsorcion
habia finalizado, ya que a partir de este momento no se consigue una completa retencion
del nitrégeno y se registra amonio en el efluente.

12.6.4 Estudio de la regeneracion

Mediante un conjunto de 5 ensayos se estudio la influencia del caudal de regeneracion y
la concentracion de NaOH sobre la capacidad de regeneracién de la columna y la
concentracion de nitrogeno recuperada. No se observaron diferencias significativas en la
curva de regeneracion para los 3 caudales estudiados, 2.2, 4.3 y 8.7 BV/h, por lo que se
considera que el mejor caudal para regenerar es el de 8.7 BV/h. Este caudal permiti
alcanzar los mismos resultados que el resto, pero a un menor EBCT, es decir, reduciendo
el tiempo para la regeneracion. La concentracion de NaOH de 0.05M requirié de una gran
cantidad de solucion regeneradora, por lo que la concentracion de nitrégeno en la
corriente recuperada no fue elevada (265 mg N-NH./L). Por el contrario, a la mayor
concentracion de NaOH estudiada, 0.2M, el volumen de solucion regenerada para
completar la completa liberacion de amonio fue muy bajo esto implica una alta
concentracion en la corriente recuperada (765mg N-NH./L). Sin embargo, la eficacia en
el uso del regenerante a una concentracion de NaOH 0.2 M no fue la mayor, ya que se
recuperaron 0.166 mg N-NH4 por g de Na gastado. La Ultima concentracion de NaOH
que se estudio, 0.1M, permitio alcanzar también una elevada concentracion de amonio
(615 mg N-NH4/L) a la vez que el uso del regenerante fue el mas eficiente de todos los
ensayos (0.267 mg N-NH. por g de Na gastado). Por este motivo se ha seleccionado 0.1M
como la concentracion de NaOH que deberia de aplicarse en este proceso a escala
industrial.
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12.6.5 Variacion de la conductividad durante la regeneracion

De igual manera que en la fase de adsorcion, se empled el seguimiento de la medida de
conductividad para determinar el momento en el que finalizar la fase de regeneracion.

En este caso, durante la fase de regeneracion el sodio (afiadido como NaOH) reemplaza
al amonio en los centros activos. Dado que la zeolita presenta mayor afinidad por el
amonio que por el sodio, el sodio se introdujo a una mayor concentracion que el amonio
(0.1M) para favorecer el desplazamiento. Mientras la zeolita estuvo liberando el amonio,
se registro un ligero incremento de la conductividad. Pero es cuando la columna fue
completamente regenerada cuando tuvo lugar un cambio brusco en la conductividad del
efluente. Al no encontrar centros activos donde adsorberse, el sodio introducido atraveso
la columna y se recogio en el efluente. Debido a su alta concentracion, el sodio provoco
un incremento brusco en la conductividad (se registr6 un cambio de 0.5 mS/cm a 17
mS/cm en tan solo 4 BV). Esta variacion en la conductividad tan abrupta es un indicador
de que el proceso de regeneracion de la columna puede darse por concluido.

Por lo que es factible desarrollar un controlador basado en la pendiente de la variacion de
la conductividad que permita identificar el momento en que se debe terminar la fase
regeneracion, puesto que todo el amonio ya ha sido liberado.

12.6.6 Modelacion del proceso de adsorcion en columna

Los 9 ensayos experimentales se ajustaron a tres modelos bibliograficos: Thomas, Bohart-
Adams y Yoon y Nelson.

El modelo de Thomas fue el que permiti6 representar mejor los ensayos experimentales,
lo que indica que las resistencias de difusion interna y externas no son los mecanismos
limitantes en la adsorcion. EI modelo confirm6 las conclusiones alcanzadas
experimentalmente como que, a mayor concentracion de amonio en el influente, mayor
capacidad de retencion. Este efecto sobre todo es observable en un rango de
concentraciones bajas, lo cual es el intervalo en el que se espera trabajar con el agua
residual urbana. Con el modelo se pudo observar cémo la calidad de efluente exigida tiene
gran impacto a la hora de tomar decisiones en el disefio, ya que a calidades de efluente
menos exigentes la pérdida de rendimiento de la zeolita por el incremento del caudal de
adsorcion se amortigua, y por lo tanto, un mayor caudal de trabajo parece la opcion
optima. Con este modelo y para una calidad de efluente de 0.5 mg N-NHJ/L, se obtuvo
una capacidad de adsorcion de amonio entre 2.74 y 3.11 mg N-NH.4/g para Co = 27 mg
N-NH.4/L.

Con el modelo de Bohart-Adams tan solo se pudo representar correctamente los valores
de concentracion de amonio en el efluente iguales o inferiores al 15% de la concentracion
inicial, por lo que solo pudo determinarse el punto de ruptura de la curva. Sin embargo,
con este modelo se puede determinar la altura minima de la columna para asegurar una
calidad de efluente deseada. A mayor caudal y concentracién de amonio en la entrada, la
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altura minima se incrementd, siendo la mayor altura minima exigible de 11.31 cm, un
valor inferior a los 20cm que tenian las columnas de trabajo.

Por ultimo, el modelo de Yoon y Nelson puede considerarse una simplificacion del
modelo de Thomas. Este modelo suministra el valor de t, que representa el tiempo
necesario para alcanzar el 50% de la saturacion. Los resultados fueron similares a los
obtenidos con el modelo de Thomas. Los resultados sefialaron que un incremento de
caudal y concentracién de amonio implica una reduccién en el tiempo que transcurre hasta
que se alcanza el 50% de la saturacion.

12.7 Analisis econdmico de las condiciones de operacion del proceso
de recuperacion de nitrégeno en forma de sulfato amonico

Experimentalmente no fue posible determinar las mejores condiciones de trabajo para la
fase de adsorcion del intercambio cationico, ya que un incremento de caudal provoca una
reduccion en las necesidades de columna, pero a su vez se observd una pérdida de
rendimiento asociada a esta reduccion de EBCT. Por lo que fue necesario recurrir a un
analisis econémico, empleando los datos del modelo de Thomas, para discernir entre los
tres caudales de trabajo. El disefio se elabor6 para una concentracion de amonio en el
influente de 27 mg N-NHo./L, ya que es la concentracion promedio. También se incluyd
la construcciéon y mantenimiento del contactor de membranas posterior que permite la
recuperacion del nitrégeno concentrado. Mediante en analisis econdmico de un periodo
de 20 afios se pudo identificar la mejor configuracion de trabajo de entre las estudiadas

12.7.1 Andlisis efecto caudal de trabajo

El caudal de trabajo no solo tuvo un efecto sobre el CAPEX, sino también sobre el OPEX,
al reducirse la capacidad de intercambio de la zeolita. De los tres caudales estudiados, el
caudal de 8.7 BV/h fue el que menor CAPEX conlleva, debido a que los costes para la
etapa de intercambio catidnico y el contactor de membranas son moderados (4.01 y 4.05
ME, respectivamente). Cuando se evalud el menor caudal, 4.4 BV/h, el CAPEX del
proceso de intercambio catidnico se elevo a 7.71M€, debido al incremento del EBCT,
pero supuso un menor coste para el HFMC, debido al mayor rendimiento de la zeolita.
En el caso opuesto, un mayor caudal implico una reduccion de los costes para la
construccion de los modulos de intercambio cationico, pero la pérdida de rendimiento de
la zeolita provoco un incremento en la demanda de superficie de membrana del HFMC,
incrementado los costes a 5.57 M€. En estos dos escenarios, el incremento de los costes
de la etapa mas desfavorable no compensa el ahorro en del otro proceso, por ello, el caudal
de 8.7 B V/h resulto ser el més favorable.

Respecto al OPEX, en los tres ensayos la distribucion de gasto fue similar, siendo el
reemplazo de la zeolita el 77% del total y por lo tanto el principal coste en este proceso.
Experimentalmente se observo que un incremento del caudal reduce la capacidad de
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intercambio de la zeolita y por lo tanto, se reduce la cantidad de amonio total que puede
retener, incrementando la frecuencia de regeneracion y por lo tanto el OPEX. Atendiendo
a la pérdida de rendimiento observada experimentalmente, el incremento de los costes
operacionales para caudal de 17.5 BV/h fue elevado en comparacion con el de 8.7 BV/h.
A pesar de este ligero incremento del OPEX para 8.7 BV/h respecto a 4.4 BV/h, la opcién
mas rentable continua siendo el caudal de 8.78 BV/h.

12.7.2 Efecto del control de la duracion de la fase de regeneracion

Por ultimo, se quiso evaluar como afecta al analisis econdmico la aplicacion de un sistema
de control de la duracion de la fase de regeneracion en base al seguimiento de la
conductividad, tal y como se probd experimentalmente. Este sistema permitié reducir por
un lado el tiempo necesario para la regeneracion, es decir, se reduce el numero de
columnas de intercambio necesarias. También, al demandar un menor volumen para la
regeneracion, la corriente de nitrégeno se encuentra mas concentrada. Esto implicé que
el volumen necesario del contactor fuera menor, por lo que también se redujo el CAPEX
de este equipo. Por ultimo, el consumo de NaOH también fue menor. Todos estas
modificaciones no afectaron al resultado anteriormente alcanzado y el caudal de trabajo
estudiado mas rentable volvio a ser de 8.7 BV/h. En este escenario, el CAPEX se logro6
reducir entre un 30 y un 39 %, de 5.86 a 4.3 M€ y el OPEX desciende en un 10%, de
0.187 a 0.174 por m? tratado.

12.8 Analisis econdmico de las diferentes alternativas de
tratamiento propuestas al esquema convencional

Una vez evaluadas experimentalmente tres alternativas: UF + desnitrificacion —
nitrificacion, UF+NP+ Anammox y UF+ IC+ HFMC, era necesario conocer la viabilidad
de estas propuestas. Para ello, utilizando principalmente los datos experimentales para los
procesos estudiados y fuentes bibliogréaficas (principalmente propias del grupo de
investigacién para aquellos procesos que se han estudiado de forma complementaria) se
han propuesto tres lineas de tratamiento y sus parametros de operacion. Se ha evaluado
la rentabilidad de modificar una EDAR actual para potenciar la digestion anaerobia asi
como el escenario para la instalacion de una EDAR nueva. En ambos casos el analisis
solo ha incluido los elementos principales de la linea de aguas, ya que tanto la linea de
fangos, como el pretratamiento, se estiman iguales.

12.8.1 Balance energético

La integracion del médulo de UF tiene como objetivo incrementar la materia organica
que se valoriza energéticamente en la digestion anaerobia. Sin embargo, es importante
considerar que la agitacion de las membranas de UF puede conllevar un gasto energético
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elevado (0.08 kwh/m? tratado). Del balance energético se desprende que la alternativa 1
(UF + Desnitrificacion — Nitrificacién) empeora respecto al esquema convencional, ya
que el incremento de produccion energética no compensa el gasto que supone la agitacion
de la membrana. Por el contrario, en la alternativa 2 (UF+NP+ Anammox), este
incremento en la produccién de biogas se ve reforzado por la reduccién de requisitos de
aireacion, por lo que el balance energético mejora respecto al proceso original (una
produccién neta de 3570 kWh/d en el esquema convencional frente a una produccién de
7007 kWh/d bajo esta alternativa). Por ultimo, en la alternativa 3 (UF+ IC+ HFMC)
desaparecen por completo los requisitos de aireacion al no disponer de etapa bioldgica y
el consumo energético se traduce en bombeos para el IC y HFMC. De esta manera la
produccion energética neta incrementa a 8063 kWh/d.

12.8.2 OPEX

El balance energeético favorable permite que, si se analizan solo estos procesos, los
sistemas obtengan un beneficio econdmico. Este beneficio esta determinado por el precio
de la energia y dado que la integracién del proceso de UF mejora este balance, un mayor
precio de la energia favorece las alternativas propuestas respecto al esquema
convencional. A pesar de que la alternativa 3 (UF+ IC+ HFMC) presenta ademas otro
beneficio por la venta de fertilizante en forma de sulfato amonico, el coste asociado por
la sustitucidn de las zeolitas agotadas y el reemplazo del regenerante y el H2SO4 para el
HFMC provocaba que el OPEX de esta alternativa tuviera un coste economico frente al
beneficio del esquema convencional (+0.0254€/m? tratado en el esquema convencional y
-0.0980 €/m? tratado para esta alternativa). De igual manera le ocurria a la alternativa 1
(UF + Desnitrificacion — Nitrificacion) por el empeoramiento del balance energético
(+0.0246 €/m® tratado). Mientras que solo la alternativa 2 resultd ser mas ventajoso
(+0.0499 €/ m? tratado).

12.8.3 CAPEX

Las alternativas propuestas presentan un coste similar a la construccion de una EDAR
convencional. El principal coste de construccién en las alternativas es el médulo de UF
con un peso del 45 al 60% del CAPEX total. Teniendo en cuenta el factor de Lang, las
alternativas tienen un coste total de CAPEX total de entre 19.0 a 24.0 M€, mientras que
la alternativa cero (o esquema convencional) es de 17.9 M€. Bajo la premisa de modificar
una EDAR existente, el CAPEX del esquema convencional es cero (ya que no se requiere
de ninguna modificacidn), mientras que, en el extremo opuesto, la alternativa 3 (UF+ IC+
HFMC) presenta el mismo CAPEX que cuando se quiera instalar en una EDAR nueva,
debido a que no aprovecha ninguna de las infraestructuras existentes. En ese sentido, el
coste de la alternativa 1 es menor que el de la alternativa 2, por el mismo motivo, ya que
la alternativa 2 ademas del médulo de UF, requiere de un reactor UASB para el proceso
Anammox.
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12.8.4 Cuestiones ambientales

Ademas de un balance econdémico es necesario considerar diferentes cuestiones
ambientales. En primer lugar, se han evaluado los requisitos de superficie, dado que el
suelo es un recurso no renovable y este tipo de instalaciones suelen estar ubicadas en
zonas costeras (con alta demanda de uso del suelo) o cerca de rios (suelos muy fértiles).
En base al disefio realizado, la alternativa 1 (UF + Desnitrificacion — Nitrificacion)
permite reducir los requisitos de superficie en un 40%, principalmente por la sustitucion
de decantadores primarios por modulos de UF. La alternativa 2 (UF+NP+ Anammox)
incrementa esta reduccion de espacio hasta el 54%. En este caso se debe ademas a que el
reactor bioldgico que se requiere ocupa una menor superficie al trabajar a un menor TRH
y los reactores anaerobios de flujo ascendente (UASB) tienen una proporcion mas alta
que ancha, por lo que ocupan poca superficie. Por ultimo, la alternativa 3 (UF+ IC+
HFMC), debido a que todos sus elementos pueden configurarse como elementos
compactos, permite una reduccion de espacio del 74%.

Por otro lado, también se evalu6é la contribucién al calentamiento global de cada
alternativa en base a las emisiones de CO. equivalente. Tanto el esquema convencional
como la alternativa 1 presentaron el mayor impacto (174 g CO»/m?® tratado), debido a la
gran emision de N2O en estas alternativas, el cual presenta un impacto 260 veces el del
CO.. En estos dos esquemas se calcularon unas emisiones de N2O entre el 2 'y 4% de cada
kg de N eliminado, mientras que en la NP-Anammox estas emisiones son del 1.2%, por
lo que su impacto ambiental se ve reducido mas de la mitad que en los otras dos
alternativas (52 g CO2/m?). Por (ltimo, en la alternativa 3 no se esperan emisiones de N2O
y el balance energético es positivo, por lo que, por esta parte, esta alternativa actia como
un sumidero de CO.. Ademas, si se consideran las emisiones que se estan evitando en la
produccion convencional de fertilizante con la fijacién del nitrégeno atmosférico
mediante el proceso Haber — Bosch, esta alternativa logra evitar 197 g CO2/m? tratado.
Es decir, la alternativa 3 es la mas positiva en términos ambientales.

12.8.5 Coste total anualizado

Cuando se plantea modificar una EDAR existe o la construccion de una nueva, en ambos
casos el coste de las membranas de UF, tanto en su construccion como demanda
energética para la agitacion, supone un cuello de botella para facilitar la aplicacion de las
distintas alternativas. Los consumos de aireacion reducen el beneficio energético
generado y el coste de las membranas imposibilitan un tiempo de retorno de la inversion
dentro del plazo de vida util de las mismas. La alternativa UF+NP+ Anammox es la Unica
opcién econdmicamente mas favorable que una EDAR convencional y solo en el
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escenario de construccion de una nueva EDAR (0.0705 €/m® para esquema convencional
y 0.0550 €/m® para la alternativa 2).

Teniendo en cuenta que este elemento es comun a todas las alternativas y el gran interés
creciente sobre los procesos de filtracion directa del agua residual, puede ser interesante
plantear el estudio de estas alternativas en un escenario donde los costes de la membrana
y los consumos energéticos para su agitacion se reduzcan en un 10%, y se incremente el
flujo neto transmembrana en un 10% sin comprometer la vida Util de la membrana. Bajo
este nuevo escenario, a la hora de optimizar una EDAR existente, la alternativa 1 (UF +
Desnitrificacion — Nitrificacion) y 2 (UF+NP+ Anammox) presentan un CTA
competitivo, aunque sigue siendo mayor, (coste de 0.0094 €/m® y 0.0135€/m? para la
alternativa 1 y 2) respecto al esquema convencional (beneficio de 0.0254 €/m?). La
alternativa 3, al no poder aprovechar la infraestructura existente, sigue presentando un
CTA elevado en esta circunstancia.

En el caso de la construccion de una nueva EDAR y manteniendo estas mejoras, la
alternativa 2 mejora su CTA (0.0430 €/m? tratado) afianzando la decision de esta
alternativa frente al esquema convencional. Por su parte, si en la alternativa UF+ IC+
HFMC se lograse disponer de un material adsorbente con una vida Gtil de 100 ciclos antes
de su reemplazo (asumiendo que su capacidad de adsorcion, coste, etc. inalterados), junto
con las mejoras en el proceso de ultrafiltracion, esta alternativa presentaria un CTA
cercano al esquema convencional (0.0799€/m? tratado).

12.9 Conclusiones generales y desarrollos futuros

Los resultados alcanzados durante esta tesis doctoral permiten concluir que técnicamente
es viable optimizar la linea principal de aguas de una EDAR mediante la integracion de
un proceso de Ultrafiltracién y aplicando alguna de las alternativas estudiadas:
Desnitrificacion — nitrificacion, Nitrificacion parcial y Anammox o Intercambio catidnico
y Contactores de membrana. Ambientalmente estas alternativas suponen una mejora
respecto al sistema actual por varias razones: Reduccion de al menos del 40% de la
superficie ocupada por el reemplazo de los decantadores primarios por médulos de UF, y
una mayor reduccién en el caso de la alternativa 3 por el reemplazo de las infraestructuras
actuales por unas mas compactas; reduccién de las emisiones de CO2¢q €n las alternativas
2y 3 al reducir las emisiones de N2O. En la alternativa 3 ademas se deben de considerar
las emisiones que se evitan en la produccion de fertilizantes nitrogenados. Sin embargo,
econdmicamente se requiere que se alcancen ligeras mejoras en la produccidn y operacién
de la UF para que estas alternativas sean econdmicamente competitivas respecto al
sistema convencional.

La aplicacion del proceso de desnitrificacion — nitrificacion para el tratamiento del
permeado de UF requiere tener en cuenta la calidad de dicho permeado. La UF permite
retener toda la materia organica suspendida y parte de la soluble, mientras que el
nitrégeno es retenido en menor proporcion. Esto provoca que la ratio DQO/N en el
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permeado sea inferior a la necesaria para llevar a cabo la desnitrificacion. Por ello, para
poder aplicar este proceso se requiere que parte del caudal de entrada el proceso de UF,
reduciendo asi los beneficios que aporta la integracion de la UF respecto a la valorizacion
de la materia orgéanica. Por otro lado, debido a la escasez de materia organica, el reactor
debe ser configurado para que se optimice la fase de desnitrificacion y se evite que se
consuma la materia organica por via aerobia, con el fin de asegurar la calidad de efluente
necesaria, a la vez que se reduzcan los requisitos de aireacion.

La nitrificacion parcial en la linea principal de aguas para el tratamiento del permeado se
pudo llevar a cabo a pesar de las dificultades técnicas para lograrlo, ya que, por un lado,
ni la concentracion de amonio ni la temperatura eran tan elevadas como para favorecer la
actividad de las AOB frente a las NOB y por otro lado, la elevada dureza del agua no
permitio una competencia por el carbono inorganico y tampono tan fuertemente el medio
que el FNA no ejercid de inhibidor sobre las NOB. Para lograr el desplazamiento de las
NOB vy favorecer el crecimiento de las AOB se mantuvo una consigna de oxigeno muy
baja (sobre 0.5 mg O2/L) y se control6 la duracion de la fase aerobia en base a la pendiente
de descenso de pH y las OURs. Para lograr retener la biomasa se empleé un médulo de
UF. Mediante la calibracion y validacion del modelo matematico BNRM2 se corroboré
la influencia de los pardmetros de operacidn seleccionados en la fase experimental.

Para el proceso de intercambio cationico en aguas como las de la zona de Valencia se
recomienda el uso de zeolitas naturales activadas en su forma sddica antes que resinas
cationicas, debido a que las resinas tienen una mayor afinidad por los cationes divalentes,
como el calcio o el magnesio. En estas condiciones, las zeolitas presentan una mayor
capacidad de adsorcion de amonio. Las caracteristicas del permeado de UF son idoneas
para el proceso de adsorcidn con zeolitas: ausencia de solidos suspendidos, bajos niveles
de materia organica, bajas concentraciones de fésforo y pH cerca del 6ptimo de adsorcion.
De la combinacion del analisis econdmico y los resultados experimentales y de los
modelos empleados se obtiene que el mejor caudal para la adsorcion era de 8.7 BV/h, al
igual que para la regeneracion con 0.1 M de NaOH. La duracién de ambas fases puede
ser controlada mediante el seguimiento de la conductividad del efluente. Este proceso
permite concentrar hasta 30 veces la concentracion de amonio en la entrada, a la vez que
esta corriente rica en nitrégeno tiene un elevado pH por el uso de NaOH como
regenerante, lo cual le confiere unas propiedades iddneas para ser tratada mediante un
contactor de membranas y recuperar asi el nitrogeno en forma de fertilizante.

Los resultados y conclusiones de esta tesis pueden ser continuados y ampliados mediante:

o Estudio del proceso convencional de desnitrificacion — nitrificacion para el
permeado de membranas dinamicas en la filtracidn directa del agua residual. Estas
membranas presentan un menor coste de implantacion, operacién y reemplazo y
se puede controlar la calidad del permeado generado (concentracion de DQO), por
lo que pueden ser una opcién interesante para la optimizacion de EDARs
existentes. En este caso se mejoraria el balance energético con un bajo CAPEX y
con costes de agitacion y reemplazo también inferiores a los de UF.
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o Proceso de nitrificacion parcial en un fango granular que facilite la retencion de
la biomasa sin la necesidad de un equipo posterior como la membrana de UF y a
la vez asegure una mayor robustez al proceso. Ademads, se debe seguir
desarrollando el control de la duracion de la fase aerobia para asegurar el ratio N-
NO2:N-NHs adecuado para el proceso Anammox.

o Acoplar un reactor Anammox a la salida del reactor de nitrificacion parcial para
completar el estudio de esta alternativa y confirmar la viabilidad de esta opcion.
Junto a estos conjuntos experimentales seria necesario calibrar el modelo BNRM2
para las bacterias Anammox.

o Realizar un seguimiento microbiologico para identificar la ausencia o presencia
de bacterias Comammox en ambos reactores, incrementado asi el conocimiento
sobre estas bacterias en este esquema de tratamiento, el cual es muy sensible a la
forma en que se encuentra el nitrégeno. En caso de confirmar su presencia,
incorporar su calibracion y cinéticas al modelo BNMR2.

o Conocer el numero de ciclos que pueden trabajar las zeolitas antes de ser
reemplazadas y paralelamente confirmar la eficacia del controlador de ambas
fases en base al seguimiento de la conductividad. Enfocar la investigacion a
conocer por qué la zeolita pierde esa capacidad de adsorcion para proponer
estrategias que logren alargar su vida Util.

o Llevar acabo el proceso de intercambio cationico a una escala mayor que permita
conocer su comportamiento, debilidades y fortalezas a la hora de su implantacién
real. Este estudio se podria combinar con un proceso de HFMC a una escala
similar, para poder observar las posibles mejoras a la hora de integrar ambas
tecnologias y sus sinergias. Este escalado permitiria realizar un analisis
econdémico y ambiental mas preciso.

o Una vez completadas experimentalmente las principales alternativas de
tratamiento y llevadas a cabo a una mayor escala, realizar un analisis econémico
y ambiental (ciclo de vida) detallado que sirva de herramienta practica a la hora
de tomar decisiones entre los diferentes escenarios posibles.
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13.CONCLUSIONES

Esta tesis tiene como objetivo evaluar diferentes alternativas para eliminar o recuperar el
nitrogeno en la linea principal de aguas residuales tras el proceso de ultrafiltracion directa
del agua residual. Debido a la desigual retencion de materia organica y nutrientes que
tiene lugar durante el proceso de filtracién, el tratamiento del permeado producido supone
un reto tecnologico ya que la ratio DQO/N se reduce por debajo los valores necesarios
para llevar a cabo el proceso convencional de nitrificacion-desnitrificacion. Con este
objetivo se ha operado un reactor biolégico y columnas de intercambio cationico, ambos
montajes a escala laboratorio, alimentandolos con el permeado del proceso de
ultrafiltracion del agua residual de una planta piloto que trataba agua residual urbana real.
Las principales conclusiones obtenidas durante la tesis pueden sintetizarse en las
siguientes:

Calidad del permeado de Ultrafiltracion del agua residual urbana

1. La calidad del permeado esta determinada principalmente por la distribucion de
la fraccion suspendida y la fraccion soluble del agua de entrada y no por los
parametros de operacion, como caudal de flujo de gas de agitacion de la
membrana, solidos en la matriz de filtracion o flujo transmembrana.

2. Eltamafio del poro de la membranay la torta filtrante generada sobre la membrana
provoca que se reduzca también la fraccion soluble de la materia organica.

3. El proceso de UF es un sistema adecuado de redireccion de carbono, ya que
permite retener mas del 70% de la materia organica.

4. EIl permeado de la UF presenta una baja relacion DQO/N (2.66 mg DQO/mg N),
por lo que no se pueden aplicar los procesos convencionales de nitrificacion —
desnitrificacion y se deben plantear otras alternativas.

Proceso convencional de nitrificacion — desnitrificacion para el tratamiento del
permeado de ultrafiltracion del agua residual urbana

La desnitrificacion simultanea no es una alternativa valida ya que gran parte de la materia
organica se consume por la via aerobia y, por lo tanto, el proceso de desnitrificacion se
encuentra aun mas limitado.

1. El proceso de nitrificacién — desnitrificacion solo es factible en aquellas aguas
residuales que presenten una concentracion de materia organica elevada que
pueda traspasar la membrana, o en su defecto, mediante el bypass al proceso de
filtracion de parte del agua residual hasta ajustar la ratio DQO/N.

2. Laalimentacion por etapas en un reactor SBR permite que durante el proceso de
nitrificacion — desnitrificacion se aproveche mejor la materia organica disponible
y se alcancen efluentes de mayor calidad respecto al nitrégeno.
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Nitrificacion parcial — Anammox para el tratamiento del permeado de ultrafiltracion del
agua residual urbana

1.

Los ensayos realizados con el permeado de ultrafiltracion fortificado con N-NH4
corroboraron que concentraciones elevadas de FA provocan la inhibicion de las
bacterias NOB, por lo que se favorece el aumento de la concentracién de N-NO-.
En aguas con baja dureza la competencia por el carbono inorganico ayuda en la
competencias de las AOB frente a las NOB. Ademas, las aguas blandas tienen
mayor facilidad para desplazar el pH a valores acidos durante el proceso de
nitrificacion, por lo que parte del N-NO2 generado estara en la forma FNA,
inhibiendo la actividad de las NOB.

La estrategia seleccionada basada en un TRC entre 3-10 dias, baja concentracion
de oxigeno disuelto y control de la duracion de la fase aerobia resulté adecuada
para la acumulacién de N-NO; y desplazamiento de las bacterias NOB. Sin
embargo, este sistema no presento elevada robustez.

El seguimiento a la pendiente del pH y las OUR durante la fase aerobia permitio
controlar adecuadamente la duracion de la fase aerobia.

En estos sistemas la produccion de biomasa es escasa debido a que solo se permite
el crecimiento de las AOB y apenas hay materia organica para el desarrollo de las
bacterias heterétrofas. Esto, junto a que el permeado no presenta solidos
suspendidos, provoca la necesidad de emplear reactores que permitan una gran
retencion de la biomasa, como por ejemplo utilizar un proceso de filtracién para
la separacion del TRC y el TRH.

Modelacion del proceso de nitrificacion parcial

1.

La calibracion dinamica de los parametros del modelo y su validacion mediante
los datos experimentales, permitié representar correctamente los periodos
experimentales y realizar diferentes estudios de sensibilidad.

La calibracion del modelo report6 los siguientes parametros cinéticos para las
AOB: paos=0.7-0.8 d!, Koz, aos = 0.58-0.61 mg O2/L mientras que para las NOB
fueron: pnos = 0.70-0.75 d* y Koz, nos = 0.67 mg Oa/L.

Asegurar una baja concentracion de oxigeno es un factor clave para asegurar el
desplazamiento de las bacterias NOB.

ElI TRC es un factor importante para asegurar el desplazamiento de las NOB, pero
se puede trabajar a valores superiores a 5 dias si se reduce el OD y el TRH.

ElI FA y FNA no tuvieron ninguna influencia en los ensayos experimentales
debido a su baja concentracion y a que la dureza del agua tampond el proceso en
torno a pH neutros.
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Caracterizacion del material adsorbente empleado en el proceso de intercambio
cationico

1.

La zeolita natural presenté una mejor adsorcion de amonio que la resina catidnica
debido a que la zeolita tiene una mayor afinidad por el amonio y la resina tiene
preferencia por lo cationes divalentes como el calcio 0 magnesio, los cuales estan
presentes en abundancia en el permeado debido a la dureza del agua de entrada.
Las cinéticas de adsorcidn se ajustaron mejor al modelo de pseudo segundo orden,
lo cual indica que la capacidad de adsorcion es quien gobierna la velocidad de
adsorcion y no la concentracion de adsorbato.

La activacion de las zeolitas con sodio mejora la capacidad maxima de adsorcion
de amonio en un 44% (gmax= 9.44 mg N-NH4/qg)

La presencia de otros compuestos en el permeado influye en la capacidad de las
zeolitas para retener amonio. Mientras que otros cationes como el calcio o el
magnesio reducen este capacidad de adsorcion de amonio, bajas concentraciones
de materia organica la favorecen, al reducir la tension superficial del agua. La
concentracion de fosfato fue tan baja que no tuvo ningun tipo de influencia. Por
su parte, el pH tiene una gran influencia sobre la cantidad maxima de amonio que
se puede retener, situandose el 6ptimo de adsorcion de amonio entre los valores
de 6.0 a 7.0 unidades de pH.

La zeolita estudiada muestra una capacidad de adsorcion en equilibrio de 7.44 mg
N-NHa/g zeolita.

El NaOH fue el regenerante que mejores resultados presentd (regeneracion
superior al 90%), frente al NaCl y la combinacion de ambos (con capacidades de
regeneracion inferiores al 10%)

Adsorcion del amonio en columnas de intercambio catidnico y su regeneracion

1. Un mayor caudal de tratamiento reduce la capacidad de intercambio catidnico,

pero logra reducir el EBCT. La concentracion de amonio en el influente tiene una
relacion directa con la capacidad de adsorcion de amonio.

El anélisis econdmico del conjunto procesos (intercambio catiénico - HFMC)
indico que el caudal de trabajo mas recomendado fue de 8.7 BV/h, ya que con este
caudal el CAPEX no es elevado (un 11-16% inferior al CAPEX para 17.5 BV/hy
4.4BV/h, respectivamente) y la poca pérdida de eficacia de adsorcién de amonio
respecto a menores caudales de trabajo, no incrementa considerablemente el
OPEX frente a cuando se evalué el proceso a 4.4 BV/h (0.182 €/m? tratados para
Q = 4.4 BV/hy 0.187 €/m3tratados cuando Q= 8.7 BV/h).

El caudal de regeneracion no ha mostrado influencia sobre la capacidad de
regeneracion, eligiéndose como 6ptimo, por lo tanto, el mayor caudal estudiado
(8.7 BV/h). La concentracion de NaOH tiene relacion directa con la concentracion
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de nitrogeno en la corriente obtenida, pero el uso de NaOH 0.1M permite emplear
el regenerante con mayor eficacia (0.267 mg N-NHs por g de Na gastado) y se
logra obtener una concentracion de nitrogeno adecuada para el contactor de
membranas (615 mg N-NH4/L).

La conductividad puede ser empleada para determinar el punto de ruptura de la
columna, asi como el momento en que debe finalizar la fase de regeneracion.

El modelo de Thomas permiti6 representar correctamente los datos
experimentales de los 9 ensayos, confirmando las conclusiones extraidas de los
datos experimentales.

El control adecuado de la duracién de la fase de regeneracion permiten reducir
considerablemente los CAPEX y OPEX de este proceso.

La corriente concentrada en amonio tras el proceso de regeneracion presenta unas
propiedades idéneas para ser recuperada en un contactor de membranas (765 mg
N-NH.4/L a un pH superior a 12.0)

Analisis econdémico de las diferentes alternativas de tratamiento propuestas al esquema
convencional

1.

El proceso de UF incrementa la materia organica que se valoriza energéticamente
pero también incrementa el consumo energético por su agitacion. Solo en las
alternativas 2 (UF+NP+ Anammox) y 3 (UF+ IC+ HFMC) la integracion del
proceso de UF mejora el balance energético (produccion energética neta de 3570
kWh/d en un esquema convencional frente a una produccion neta de 7007 kwh/d
y 8063 kWh/d para la alternativa 2 y 3, respectivamente).

El proceso de Nitrificacion Parcial logra reducir notablemente la demanda de
oxigeno y con ello los consumos de energia. Los procesos de intercambio
catiénico y HFMC tienen una baja demanda energética, asociada a los bombeos.
El OPEX de la alternativa UF+NP+ Anammox mejora respecto al esquema
convencional por el incremento neto de produccion energética. En la alternativa
UF+ IC+ HFMC el balance energético es mas favorable aln, por la ausencia de
necesidades de aireacion en procesos bioldgicos y, a pesar del beneficio adicional
por la venta de un fertilizante amonico, el OPEX es negativo, debido al elevado
coste por reemplazo de las zeolitas y al consumo de reactivos.

La instalacion de los modulos de membrana supone alrededor del 50% del
CAPEX de las nuevas alternativas. La alternativa UF+ IC+ HFMC no permite
aprovechar las infraestructuras existentes, por lo que su instalacion en EDARs
actuales implica el mayor gasto de todas las alternativas.

Los requisitos de superficie se ven reducidos en un 40% por la sustitucion de
decantadores primarios por médulos de membrana de UF. En la alternativa UF+
IC+ HFMC, la sustitucion de todos los elementos de una EDAR convencional por
elementos caracterizados por una baja ocupacion de espacio, logra reducir los
requisitos de superficie en un 74%.
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6. Elesquema convencional y la alternativa 1 (UF + Desnitrificacion — Nitrificacion)
presentan unas elevadas emisiones de COzeq debido las emisiones de N2O durante
el proceso bioldgico. En la alternativa 2 (UF+NP+ Anammox) estas emisiones se
ven reducidas en mas de la mitad por la menor generacion de N2O. La alternativa
3 (UF+ IC+ HFMC) al no disponer de proceso bioldgico, no se le han asociado
emisiones de N2O. Ademaés, las emisiones evitadas por la produccion de
fertilizantes nitrogenados provocan que esta alternativa actde como un sumidero
de CO..

7. EIl coste y rendimiento actual de las membranas de UF suponen un cuello de
botella para la implantacion de las alternativas estudiadas como mecanismos para
mejorar la sostenibilidad de las EDARs actuales. Cuando se trata de la
construccion de una nueva EDAR, solo la alternativa 2 presenta un CTA inferior
al del esquema convencional de depuracion (0.0705 €/m?® para esquema
convencional y 0.0550 €/m® para la alternativa 2).

8. En base a la tendencia actual en la investigacion de la filtracion directa del agua
residual, se puede esperar un abaratamiento en los costes y mejoras en el proceso.
En un escenario con menores costes asociados a la UF, la alternativa 2 (UF+NP+
Anammox) es econdmicamente favorable tanto para la optimizacion de las
EDARs actuales como en la construccion de una nueva (respecto a los costes
totales anualizados de una EDAR convencional). Para que la alternativa 3 (UF+
IC+ HFMC) pueda competir econdmicamente con el proceso convencional
cuando se trata de la construccion de una nueva EDAR, se requiere de la seleccion
de un material adsorbente de al menos 100 ciclos de vida til, para reducir el CTA
a0.0799 €/m®
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ANEXOS

Lista de abreviaturas de uso general

Alk: Alcalinidad

ANOVA: Andlisis de la varianza

BMP: Potencial de biometanizacion

CaCOs: Carbonato célcico

CHs: Metano

CO2: Dioxido de carbono

Comammox: Oxidacion completa del amonio
DBO: Demanda bioldgica de oxigeno

DQO: Demanda quimica de oxigeno

EDAR: Estacion depuradora de agua residual
LMH: Litro por metro cuadrado y hora

N2: Nitrogeno gaseoso

N20: oxido nitroso

NH4ClI: Cloruro amdnico

N-HNO:: Nitrégeno en forma de acido nitroso
N-NHs: Nitrégeno en forma de amoniaco
N-NHa4: Nitrégeno en forma de amonio
N-NO:: Nitrégeno en forma de nitrito
N-NOs: Nitrégeno en forma de nitrato

Nox: 6xidos de nitrégeno (NO2 y NO3)

NT: Nitrégeno total

NTs: Nitrégeno total soluble

NTU: Unidad nefelométrica de turbidez

O,: Oxigeno

P-POa: Fosforo en forma de fosfato

PT: Fosforo total

PTs: Fosforo total soluble

Si: Fraccion organica soluble inerte

SST: Sélidos suspendidos totales

UF: Ultrafiltracion
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Lista de abreviaturas de los apartados referidos a los ensayos
bioldgicos

Maos: Velocidad de crecimiento de las AOB

MH: Velocidad de crecimiento de las bacterias heterotrofas
pnog: Velocidad de crecimiento de las NOB

Anammox: Oxidacion anaerobia del amonio

AOB: Bacterias Amonio Oxidantes

baos: Velocidad de lisis de las AOB

bn: Velocidad de lisis de las bacterias heterotrofas

bnos: Velocidad de lisis de las NOB

BNRMZ2: Biological Nutrient Removal Model N° 2

BV: Volumen de lecho

CI: Carbono inorgénico

E-ND: Ensayo de Nitrificacion -Desnitrificacion
E-ND-3E: Ensayo de Nitrificacion -Desnitrificacion con alimentacién en 3 etapas

E-ND-Ac: Ensayo de Nitrificacion -Desnitrificacion con adiccion de &cido acético
E-ND-Vo: Ensayo de Nitrificacion -Desnitrificacion a diferentes volimenes de
intercambio

FA: Amoniaco libre, NH3

FISH: Hibridacion fluorescente in situ

FNA: Acido nitroso libre, HNO2

issem: Cantidad de SST por unidad de biomasa medida en DQO

Kraaog: Constante de inhibicién de FA para las AOB

Kranos: Constante de inhibicion de FA para las NOB

Krnaaos: Constante de inhibicion de FNA para las AOB

Krnanog: Constante de inhibicién de FNA para las NOB

Knna: Constante de semisaturacion de amonio para las AOB

Kno2: Constante de semisaturacion de nitrito para las NOB

Koz, aog: Constante de semisaturacion del oxigeno para las AOB

Koz, 1: Constante de semisaturacion del oxigeno para las bacterias heterdtrofas
Koz, no: Constante de semisaturacion del oxigeno para las NOB

Ks: Constante de semisaturacion de sustrato para las bacterias heterotrofas
NDS: Nitrificacion desnitrificacion simultanea

NOB: Bacterias Nitrito Oxidantes

OD: Oxigeno disuelto
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OUR: Velocidad de consumo de oxigeno

PN: Nitrificacion parcial

PN-Ex: Ensayo X de Nitrificacion Parcial

PN-M-Ex: Ensayo X de nitrificacion Parcial acoplada con una membrana de UF
SBR: Reactor bioldgico secuencial

TRC: Tiempo de residencia celular

TRH: Tiempo de residencia hidraulico

Xaos: Concentracion de AOB (mg DQOI/L)

Xn: Concentracion de bacterias heter6trofas (mg DQO/L)

Xi: Concentracion de materia orgénica suspendida inerte (mg DQO/L)

Xnos: Concentracion de NOB (mg DQOI/L)

Y a: Rendimiento de produccion de biomasa por unidad de sustrato tomado, para las
bacterias autétrofas

YH: Rendimiento de produccion de biomasa por unidad de sustrato tomado, para las
bacterias heterdtrofas

Baos: Constante de Arrhenius para modificar las velocidad de las AOB segln la
temperatura

Bn: Constante de Arrhenius para modificar las velocidad de las bacterias heterétrofas
segun la temperatura

Onos: Constante de Arrhenius para modificar las velocidad de las NOB segln la
temperatura
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Lista de abreviaturas de los apartados referidos a los ensayos fisico
quimicos

AX: Ensayo de adsorcion X

EBCT: Tiempo de contacto con el lecho

H: altura del lecho de la columna

HFMC: Contactor de membranas

IC: Intercambio cationico

K1: Constante de velocidad del modelo PFO

K2: Constante de velocidad del modelo PSO

Kea: Constante de Bohart-Adams

ks. Constante de adsorcion de Freundlich

kL: Constante de Langmuir de la energia libre de adsorcion
kin: Constante de Thomas

kin: Constante de Thomas

kyn: Constante de Yoon-Nelson

PFO: Cinética de pseudo primer orden

PSO: Cinética de pseudo segundo orden

Q: Caudal de tratamiento

Qads: Capacidad de adsorcion de amonio

ge: Capacidad de adsorcion de amonio en el equilibrio

Qeth: Capacidad de adsorcion tedrica
gmax: Méxima capacidad de adsorcion de la zeolita obtenida mediante el ajuste de
Langmuir

gt Capacidad de adsorcion experimental al tiempo

RC: Resina cationica

RMSE: Raiz del error cuadratico medio

Rx: Ensayo de regeneracion X

v: Velocidad lineal del flujo

w: Peso en seco del adsorbente

Z-N: Zeolita natural

Z-Na: Zeolita activada con NaOH

Zo: Altura minima de la columna

1. Tiempo al que tiene lugar el 50% de la saturacién de la columna
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Lista de abreviaturas de los apartados referidos a los analisis
econdmicos y ambientales

CAPEX: Inversiones en bienes de capital,

CO:2 ¢q: Aportacion al efecto invernadero equivalente en CO2
CTA: Coste total anualizado

d: Tasa de devaluacion

Alt-0: Escenario de depuracion actual

Alt -1: Alternativa UF+ Desnitrificacion - Nitrificacion
Alt -2: Alternativa UF +PN+ Anammox

Alt -3: Alternativa UF+ IC+ HFMC

FL: Factor de Lang

g: Inflacién

i: Tipo de interés

lo: Inversion inicial

k' :Tasa de descuento corregida

k: Tasa de descuento

OPEX: Coste permanente para el funcionamiento
VAN: Valor actualizado neto
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