W UCA | L=

TESIS DOCTORAL

Optimizacion y escalado de la digestion anaerobia de
microalgas y aguas residuales urbanas. Una alternativa
a las depuradoras tradicionales.

Esteban Serrano Leon

Universidad de Céadiz
Escuela Internacional de Doctorado en Estudios del Mar (EIDEMAR)
2020



W UCA | L=

Optimizacion y escalado de la digestion anaerobia de
microalgas y aguas residuales urbanas. Una alternativa
a las depuradoras tradicionales.

Memoria presentada por Esteban Serrano Ledn para optar al Grado de
Doctor en Ciencias y Tecnologias Marina por la Universidad de Cadiz.

Fdo. Esteban Serrano Ledn



ANEXO1

SOLICITUD DE AUTORIZACION PARA EL DEPOSITO DE LA TESIS DOCTORAL
(REAL DECRETO 99/2011, DE 28 DE ENERO)

D. Esteban Serrano Leon, investigador en formacién del programa de doctorado 8205 Ciencias y
Tecnologias Marinas, regulado por el Real Decreto 99/2011, de 28 de enero, por e/ que se regulan las
ensefianzas oficiales de doctorade, una vez completada su formaciéon doctoral y habiendo superado la
evaluacién definitiva de su plan de investigacion, solicita a la Comisién Académica del programa de
doctorado arriba citado autorizacién para proceder al depodsito, en la Secretarfa General de esta
Universidad, de la tesis doctoral titulada Optimizacion y escalado de la digestion anaerobia de
microalgas y aguas residuales urbanas. Una alternativa a las depuradoras tradicionales,
dirigida por los Drs. D. José Antonio Perales Vargas-Machuca y D. Maikel Fernandez Boizan.

En Cadiz, a 1 de Septiembre de 2020

Fdo.: Esteban Serrano Ledén

Informe administrativo de la Oficina de Posgrado

Revisado el expediente de doctorado de D. Esteban Serrano Leon, la Oficina de Posgrado,
considerando el cumplimiento necesario de los requisitos administrativos establecidos, informa que
el interesado se encuentra en disposicion de hacer el depésito de su tesis doctoral en la Secretaria
General de la Universidad.

(Sello de la Oficina)

En Cadiz, a de de 20

Fdo.:

St. Presidente de 1a Comision Académica del Programa de Doctorado




ANEXO II

MODELO DE INFORME FAVORABLE DEL DIRECTOR(ES) DE LA TESIS PARA EL
DEPOSITO DE TESIS DOCTORALES DESARROLLADAS DE ACUERDO CON EL
REAL DECRETO 99/2011, DE 28 DE ENERO

D. José Antonio Perales Vargas-Machuca y D. Maikel Fernandez Boizan, directores de la tesis
doctoral de D. Esteban Serrano Leén, alumno/a del programa de doctorado 8205 Ciencias y
Tecnologias Marinas, regulado por el Real Decreto 99/2011, de 28 de enero, por el que se regulan
las ensefianzas oficiales de doctorado, informa(n) favorablemente la solicitud de autorizacion para el
depésito de la tesis doctoral de D. Esteban Serrano Leon, titulada Optimizacion y escalado de
la digestion anaerobia de microalgas y aguas residuales urbanas. Una alternativa a las
depuradoras tradicionales, y desarrollada de acuerdo con los requisitos de control de calidad para
las tesis doctorales recogidos en la memoria del programa de doctorado de referencia.

En Cadiz, a 1 de Septiembre de 2020

Fdo.: José Antonio Perales Vargas-Machuca Fdo.: Maikel Fernandez Boizan

NOTA

El Informe debera venir acompafiado de un pronunciamiento expreso del director (o directores) de
la investigacién acerca de la adecuacién del resultado de la investigacion (la tesis) al proyecto
presentado en su momento, el correcto desarrollo del proceso de formacién doctoral del doctorando
y la validez y la oportunidad de los resultados de la investigacién plasmados en la tesis.

St. Presidente de la Comision Académica del Programa de Doctorado




APOYO INSTITUCIONAL

Esta tesis doctoral se ha realizado gracias al apoyo de Aqualia, que ha puesto a disposicion
de su cometido los medios técnicos y humanos necesarios para la obtencion de todos los
datos en ella presentados; permitiendo ampliar el ambito del estudio de la tesis a un
proyecto novedoso como lo es el proyecto All-Gas, financiado por el Séptimo Programa
Marco (FP7) de la Comunidad Europea y de la Directiva de Energias Renovables 2009/28

(ENERGY.2010.3.4-1, n_268208).

Igualmente, el apoyo e impulso del consistorio de Chiclana de la Frontera y la empresa
publica Chiclana Natural S. A., han permitido pasar del suefio, al disefio y, finalmente, a

la realidad, propiciando a su vez el avance de la tesis en sus distintas escalas.

Universidad
de Cadiz

W UCA > 22 :
aqualia

SEVENTH FRAMEWORK
PROGRAMME

évi"{i‘?”é’ﬁa



https://www.aqualia.com/documents/846879/1418663/Sostenibilidad+-+Proyectos+en+curso+-+FP7+ALL-GAS.pdf/30bbaed5-e462-c1ad-9c2c-d1c41ddc95db

AGRADECIMIENTOS

Lograr la consecucion de una tesis es en la mayoria de los casos es un proceso
largo en el que se pone a prueba en todos los &mbitos imaginables a la persona que en ella
se embarca. Se trata de una carrera de fondo donde el que sube al podio lo hace gracias
al equipo que le ha apoyado. Por eso es de justicia dejar constancia de todos los miembros
del equipo, porque este manuscrito es también de ellos.

El marco de desarrollo de esta tesis ha sido posible en primer lugar gracias a Frank
Rogalla, que confid en uno de los tantos expatriados que tuvimos que salir al extranjero
para continuar con nuestra vocacion investigadora. Gracias por traerme de vuelta, por
confiarme la participacion en un proyecto tan bonito (All-gas) y por permitirme la
integracion en el departamento de Innovacion y Tecnologia de Aqualia, donde tanto he
aprendido y tanta gente he conocido. En segundo lugar a mis directores de tesis, José
Antonio y Maikel, que aceptaron el reto de encuadrarme y sin los cuales esta tesis no seria
mas que una sombra borrosa. Muchas gracias por no tirar la toalla conmigo.

Los comparieros de trabajo han sido numerosos a los largos de los afios y en mayor
o0 menor medida han contribuido a la consecucion de los objetivos de la tesis. Comienzo
por los gatos, que desde las Tablas han prestado un apoyo menos visible que otros, pero
sin el cual no estariamos en este momento. Marcos, Eva, Beatriz, Maria, Pedro, Esther y
mis dos frikis vitalistas favoritas, Gracia e Irene, que con su paciencia y consejos me han
ayudado en tantas ocasiones, tanto en lo profesional como en lo personal. De tierras de
genios europeistas y donde el Betis transforma las torres en oro, Pilar, Enrique y José
Ramon han aportado sus conocimientos y experiencia para lograr la consecucién de los
objetivos del All-gas, e indirectamente al nacimiento de este manuscrito. Muchas gracias
a tod@s.

Un punto y aparte he de hacer con un grupo concreto de compafieros que durante
todos estos aflos me han acompafiado en la EDAR del Torno, que han sufrido mis
ocurrencias, con los que he pasado jornadas maratonianas de analiticas y, sobre todo, de
los que he aprendido. Maikel, Almudena, José Antonio, Arbib; Personal de la EDAR
(José, Pere, Alfonso, Paco, Miguel, José Maria, Ramon, Juan Carlos, Noelia y Loren),
todos habéis participado de una forma u otra desde el principio hasta el final,
solucionando problemas, colaborando en la toma de muestras, siendo los serenos que
velan por el buen curso de los experimentos y ensefiandome tantas cosas que ya se pierden
en la memoria. Muchas Gracias.



Ademas de los anteriores, otros comparieros han dejado su huella tanto en la tesis
como en quien la presenta, de todos ellos he aprendido algo y por ello también quiero
agradecerles su granito o montafia de arena. Ana, Raul, Juan José, Nacho, Maria de los
Angeles, Ricardo, Rubén, Carlos, Rebeca, Miguel, Jests y Joséma. Gracias!

A mi familia. Mama, Papa, lo he logrado, largo ha sido el camino pero gracias a
vuestro apoyo, carifio, libertad y consejos, este momento ha llegado. Es més vuestro que
mio. Isabel, Juan Pedro, Dani, José Maria, Ana y Lucia (bienvenida). Todos me habéis
apoyado en estos afios y sabéis como nadie de mis altibajos. Al resto de mi familia la
nombro mas genéricamente o necesitaria otras dos paginas: Abuelito, Abuela, tit@s,
prim@s y bisprim@s, muchas gracias por vuestro apoyo. Y a las que no han podido ver
el final de la tesis (Pilar, Abuelita y Maricarmen), mi recuerdo va por vosotras.

Termino ya con los amigos que han sido auténticas valvulas de presion y a los que
debo mi afecto: Jose Maria, Miguel, Oscar, Simone, Antonio, Rafa y Zibi, auténticos
senderistas y apasionados de la vida. Irene y Manu, nadie mejor para irse de cena. José
Antonio, Marta, Sonia, Hugo y Gonzalo, compafieros desde la infancia y que siguen ahi.
Chari, Macarena, Montse y Sonia, mis nifias de biologia, “life has killed the dream we
dreamed” pero otros muchos han nacido o estan a punto, y espero verlos crecer juntos.
Muchas gracias a tod@s.

Este ha sido un trabajo de equipo del que no podria estar més orgulloso y
agradecido. Gracias por todo y espero que este sea un capitulo mas de otros tantos juntos.

TRUGAREZI!!



Hasta la persona mads pequeria
puede cambiar el curso del futuro.
Solo tu puedes decidir gue hacer
con €l tiempo qgue se te ha dado.

[La comunidad del anillo)

J R R Tolkien



INDICE

ABREVIATURAS .........oveiaevieecteeseetesesae st s st s st s st s s st sassesasse s s s sessassesesaesesassesnassesassesans 8
RESUIMEN ........ouiuiiieieieeeteseete st s s s st et s et st s s s b s s s s s ssae s s s s s sasa et s s s e s s s et essnaess st esasansesanes 9
ABSTRACT ..ottt ettt e ettt ae st s s ettt et s s et et et et s s sasaes et et s s ansnaetesesasnanansessas 10
INTRODUGCCION ........ovmiiiecececeeteteee ettt ae ettt ae st s s s st et ses s s aetesesenenansesesesasnas 11
HIPOTESIS Y OBJETIVOS.........covviieeeececteteteteeeeecae et s e s st s s s st s s s aese st s enasaesesesesenans 14
ESTRUCTURA DE LA TESIS..........oocvieieeveeeceeteecteseeae et s s ss s esassesesassssesses s s s s s s sesasae s sassesanes 16

CAPITULO 1

Digestion anaerobia de agua residual urbana bajo condiciones psicréfilas.........c.cccevveennnne. 19
ANTECEDENTES. ...ttt ettt ettt e e e e e e ettt e e e s e e s e st e e e e e e e esanreneeeeeeeannn 20
MATERIAL Y METODOS. ......oveveveeeeeeeeeeeeeeee et ns st ssesess st st sesesessssnnnns 23

Disefio de los digestores UASB y estrategia de operacion.........ccccceveveeeevcieeeeseieeeeennn 23
(U= Y = o [N =SSP 24
(A) Inoculacién UASB y seleccion de las condiciones psicrofilicas. ......cccceeeecveeeeicieeennns 25
(B) Primera condicion psicrofila (19 °C): vevervuiiee ettt et 25
(C) Segunda condicidn psicrofila (17 *C): vevevreeiiee ettt re e 26
MELOAOS A8 ANALISIS.....eiiieiiieiieeiieetee ettt ettt et e st e et e e sare e s bee e areeeaee 26
Balance de DQO € HidrOliSis . .....ccueeuiriueerieenieenie ettt 27
Seleccion del TRH idON@O ......ceiuiiiuiiiiieii ettt st e 29
RESULTADOS Y DISCUSION ........cocveverereverererssevesiesvsie s ses s ssss e s s ssaeaes 30
Agua residual de eNtrada .....ceocceiie e e 30
Fase A: adaptacion (23 2C) ..ccuuiecieeiiee e eeieeeeiee et eteeestre e s e e e ta e e s be e erae e st e e ebaeesaraeeanes 31
o Y=l B e ) ISR 31
o LY I O (1 72 ) SRR 34
Balance de DQO ......cocueeiiiiieiieiieee ettt st ettt 37
SElECCiON deI TRH ...t s st e 40
CONCLUSIONES ...ttt sttt ettt bttt st bt s b eae et sae e 42
BIBLIOGRAFIA ...ttt 43



CAPITULO 2

Variaciones estacionales de la produccion de biogas en la depuracion de aguas residuales

urbanas mediante reactores UASB a escala piloto. .......ccceeiiiieeiiiiiiniiiiiieiinnieninnneeeee. 45
ANTECEDENTES ..ottt ettt ettt sttt ettt st ettt sb e s bt e sat e sateeabeeneennees 46
MATERIAL Y METODOS ......ecvveveeeeeereeieersieress ettt ae s ae s s s sesenas 48

REACTOIES UASB .....oiiiiiiiiiic e 48
Estrategias de alimentacion. ......c..coovviiiie e e 49
Sistema de recuperacidon de metano disuelto. .......cccceeeeiieciiiiieiie e, 52
ANAITEICAS .ttt sttt e 55
RESULTADOS Y DISCUSION .......ococoeeeereererersieresiseiesesesesesesesesessse s ses s s s s ssasasse s 56
Agua residual de alimentacion .......occuueeiiiiiiieie s 56
Resultados de [0S PEriOdOS ....ciicviiei ittt e e bee e e e 57
Recuperacion del metano diSUEITO .......ccoiciieiiiiiiie e 71
CONCLUSIONES ...ttt ettt st sttt e be e s bt e st st e b e nbeenbees 77
BIBLIOGRAFIA ...ttt 78

CAPITULO 3

Digestion anaerobia de biomasa microalgal producida con agua residual urbana: Ensayos a

escala de [aboratorio. .......covviiiiiiiiiiiiii 80
ANTECEDENTES ... s 81
MATERIAL Y METODOS .......oveveveeeeeveeeeeeseeeeeeeaeeseseseasasssssssesssesssssssssssssssssssesesesssesessanas 84

Reactores de 1aboratorio CSTR.......c.iiiuiiieerieite ettt ettt s 84
1o Yol U] o PSSP P TSRO PTOPROTRRTSRRTIN 86
AlMENTACION vttt s s s e n e et e e sr e smee e e sane 86
Disef0 @XPEIMENTAL ....viiiiiiiiee e e e e e e e s sabe e e e e rabee e e enarees 87
TECNICAS ANAITEICAS. ..o euteeeeteeete ettt et 87
RESULTADOS Y DISCUSION ........ooveveveeeeeeeeeeeeeeeeaeeeeeaeasasasesssesesesesssesssssssssssssesesesesessssseans 88
21T s s T W g Y[l o -1 =2 1R PRSP 88
ProducCion de BIiOZAS .....cccccuveieiiiieeeiiiiee e cetiee e eeitee e eetee e s e stae e s e sbae e e s sabaee e seabeeeesnabaeeeenanees 91
Estabilidad de l0s reactores anaerobios ..........ccoueeeeiieneenienie et 97
Eliminacion de materia OrgaNiCa.......cccuiiiieciiiee ettt ette e e e e etee e e e e areeeeeans 107
CONCLUSIONES ...ttt ettt e e e e ettt e e e e e e ettt e e e e e e s asrreeeeeeeeens 110
BIBLIOGRAFIA ...ttt 111



CAPITULO 4

Digestion anaerobia de biomasa microalgal producida con agua residual urbana: Ensayos a

escala piloto bajo tres estrategias tErmicas. .......cccceerreeeriiireeeeiriennieerieenreeteenneeeeensseeesennnes 114
ANTECEDENTES ...ttt ettt st st sttt b e bt sae e st e st et e sbeesaeesaee e 115
MATERIAL Y METODOS ......oecveveveeeeereeieieveeesseie et sssses et se s s s sasaesesesas 118

T Yot do T o] Fo) o 0L I - PSRN 118
T ool U1 [ JO P PO TSPV PURTOUUPRPPPRTOPRIN 119
AlIMENTACION ..ottt ettt e st e st e bt e e s b e e e sabeesareesaneeesabeesanes 119
Disef0 eXPEIIMENTAL .....eiiiiciiiee et e e tte e e e sbae e e e e bae e e e ebreeeeeans 121
TECNICAS ANAITEICAS...eiuteieieieetee ettt 121
RESULTADOS Y DISCUSION ......coveveeeeeeeeeeseeeeeeeeeeeeesessesssss s esasessssssss s asssaesesesesessans 123
Biomasa MICroalgal .......eii i e e e e ee e eans 123
ProducCion de BIiOZAS ......ccccuueiiiiiiiiieiiiieee sttt e esitee e sttee e e stee e e s sbaeeessbaeeessssaeeessnseaeassnns 129
Estabilidad de los digestores anaerobios..........ccueeeieciieiicciiee e 135
Eliminacion de materia OrgaNiCa......cccuiieicciiiee ettt et e e e e aae e e e earaeeeeans 143
CONCLUSIONES ... s 147
BIBLIOGRAFIA ...ttt sttt sttt ettt sttt tetenesenenas 149

CAPITULO 5

Combinando biotecnologia de microalgas y procesos anaerobios para la depuracion de aguas

residuales urbanas: Andlisis energético de diferentes estrategias. ....ccccecevererrencerenireanennn. 152
ANTECEDENTES ...ttt ettt ettt e e e e e ettt e e e e e e e neb ittt e e e e e e e nnsneeeeaeeannn 153
MATERIAL Y METODOS ......covvvrveriniirevaneineiesissineae sttt ssesessenes 156

ESCenarios analizados. ......cceeveeiieriirieeeeeeeeee s 156
Balance de Materia......cocierieiierieeee e e e 161
BalanCe d& ENEIEIA ..cc.ueiie ettt ettt e e et e e e et e e e e bte e e e etae e e e erraeaeeans 161
RESULTADOS Y DISCUSION ........oveveeeeeeeeeeseeeeeeeeaeaeeeesasassssesesesssessssssssssssssassesesesesesesenns 164
Balance de Materia......cooieiieierieeeee e 164

S| alolcl o [l = o1l o= {1 PPN 179

ViSION GIODAL .. ettt be e sttt ebe e 185
CONCLUSIONES ...ttt ettt at e sttt e st e sbe e saeesaee e 186
BIBLIOGRAFIA ...ttt 187
CONCLUSIONES GLOBALES. ...........oooiiiiieiieiteniteniee sttt ettt sie e st st reesreesmeesmeesaneeneens 189
AINEXOS ..ttt ettt e e ettt e e e e e s e a b e et e e e e e e e hbbe et e e e e e e e e nareeteeeeeeeanrreteeeaeeann 192



INDICE DE FIGURAS

CAPITULO 1

Digestion anaerobia de agua residual urbana bajo condiciones psicréfilas............ccevveennnne. 19

Figura 1: Dispositivo experimental a) Seccion vertical del reactor UASB termostatizado b) Seccién
horizontal del separador trifdsico c) Seccion horizontal del reactor UASB. .........ccccecvvveeennnennn. 24

Figura 2: Condiciones experimentales (TRH y temperatura) en los tres reactores UASB. ......... 26

Figura 3: Capacidad de eliminacidn de la DQO (CE) a diferentes TRH, indice volumétrico de lodo

(IVL) y foto del lodo granular EENErado. .......cccueeecvieeciieciee et re et e e aee e st e e s 34
Figura 4: Estabilidad en la produccién de biogds bajo distintos TRHa 17 2C........ccceccvveeerinnnennn. 37
Figura 5: Balance de DQO a 19y 17 2Ca distintos TRH .........cooviiiiieeiiiie e 40
CAPITULO 2

Variaciones estacionales de la produccion de biogas en la depuracidon de aguas residuales
urbanas mediante reactores UASB a escala piloto. ....cccceeeiiieecreniiiecieenieienceteenerencrennenennees 45

Figura 1: (A) Reactor anaerobio UASB, (B) tanque receptor de agua tamizada, y bombas de
alimentacién y (C) gasometros de clpula flotante. ......cueeeeecureeeeeiiieee et e 49

Figura 2: Sistema PUSH de los reactores UASB (figura adaptada de la patente numero

EP3003408BL). ...eeiureeureeieeieesteeseessteesteeteesseesseessaessseassesssessessseessessssssssessseeseesseesseesseessesssesnsenns 50
Figura 3: Representacion de los periodos de experimentacion junto con las variaciones térmicas
estacionales de cada PEriOTO. .......uuii it e e e e bae e e e e e e e arees 51
Figura 4: Lodo anaerobio empleado para la inoculacién de los reactores UASB ....................... 51

Figura 5: A) Esquema de disefio del sistema de recuperacion de metano disuelto. B) Fotografias
de los dos prototipos empleados (PA5 Y PL66)........eeeecirueeeeiiieeeeeiiee et e e et e e ebee e e e 54

Figura 6: Evolucidon de los rendimientos de eliminacién de sélidos, DQO soluble y sulfatos en los
reactores UASB 1 (m) y 2 (®), tras SU iNOCUIACION.........ccecvieeciieeeiie ettt 60

Figura 7: Pluviometria acumulada entre los meses de septiembre de 2015 y Agosto de 2016. 61

Figura 8: Porcentajes de eliminacidn de sdlidos totales, DQO total y sulfatos en los reactores

UASB 1y 2, durante 105 PeriodoS 1 Y 2. ..ccccueeieeeciiiiee e e ettt e e eette e e e etre e e e stae e e eearaeeeseasaeeeesanaeeeas 62
Figura 9: Porcentajes de eliminacion de sdlidos totales, DQO total y sulfatos en los reactores
UASB 1y 2, durante 105 Periodos 2 Y 3a. .occuviieiciieeeiiiieeeciieeeeeireeessireeessaraeeessnsaeeessnsaeeessnsneeeas 65
Figura 10: Porcentajes de eliminacidn de sélidos totales, DQO total y sulfatos en los reactores
UASB 1y 2, durante 10s periodos 2, 32y 3D. ..ottt 67
Figura 11: Porcentajes de eliminacion de sélidos totales, DQO total y sulfatos en los reactores
UASB 1y 2, durante 10s periodos 3b, 4a Y 4D. ...ttt 70
Figura 12: CH, disuelto en efluentes de aguas residuales tratadas por tecnologia UASB........... 73
Figura 13: Metano recuperado en funcién de la presion de vacio y temperatura..................... 74
Figura 14: Metano recuperado en funcién de la productividad de biogas........ccccceevvvveeerinnennn. 75


file:///D:/Users/SERRANOE073/Desktop/Tentativa%202/B%20-%20202000829_Final_1.docx%23_Toc49790047
file:///D:/Users/SERRANOE073/Desktop/Tentativa%202/B%20-%20202000829_Final_1.docx%23_Toc49790047

CAPITULO 3

Digestion anaerobia de biomasa microalgal producida con agua residual urbana: Ensayos a
escala de 1aboratorio. .....ciivciiiiiiiiiiiiirr e e s s s s s e s a e s s s e nnesa s 80

Figura 1: Esquema de los reactores de mezcla completa. ......oocveeeeiiieeecciee e, 85

Figura 2: (A) Fotografia de los HRAP donde se produjo la biomasa microalgal (B) Fotografia del
sistema de concentracidn por aire diSUEIO. ......ccovvieiiiiiiii i 86

Figura 3: Variacion de las relaciones de SV:ST y DQOut:ST en la alimentacién y parametros
(ol 115 0 =Y ole 13 PRSP 91

Figura 4: Evolucion del rendimiento de metano en los reactores termdfilos a lo largo de la
semana con la alimentacion seMICONTINUA. .......ccocciiiiiiiiie e e e e 92

Figura 5: Evolucidn del rendimiento de Metano........ccevivciiiiiiciiie e 93

Figura 6: Principales pardametros de control de la estabilidad en los reactores anaerobios

L T=TYo) {1 (o RV (=T s 4o ) 1o X3RRI 104
Figura 7: Eliminacion de DQOxotal €N los reactores mesoéfilos y termofilos. .....cvveecveeccveeecnnens 109
CAPITULO 4

Digestion anaerobia de biomasa microalgal producida con agua residual urbana: Ensayos a
escala piloto bajo tres estrategias tErmicas. .......cccccerreeeiiiieeeicirieeerciereneee e reneneeenennnes 114

Figura 1: Esquema y fotografias de los a) HRAP de microalgas, b) sistema de cosechado y c)

reactores anaerobios CoN |0S GaSOMELIOS. ....uiiviviieiiiiiie et ee e e 120
Figura 2: Evolucidn de los TRH durante las distintas fases de experimentacion...................... 121
Figura 3: Fotografia de Coelastrum sp. de la biomasa microalgal alimentada......................... 124

Figura 4: Variacion de las relaciones de SV:ST y DQOtotal:ST en la alimentacién, parametros
climadticos. y variacion de la T2 media dentro del digestor a temperatura ambiente .............. 127

Figura 5: Principales parametros de control de la estabilidad en los reactores anaerobios a

temperatura ambiente, mesofilos ¥ termOfilos. ......c.eeeeeciiiiieciiee e 141
CAPITULO 5

Combinando biotecnologia de microalgas y procesos anaerobios para la depuracion de aguas
residuales urbanas: Andlisis energético de diferentes estrategias. .....cccccceerrreriiirineniirnenan. 152
Figura 1: Esquema general de una EDAR convencional.........cccoccuveeeeeiieeeccciiee et 158

Figura 2: Esquema del Escenario 1 considerado para los balances de masa y energia con las
(o] g aTolfoF: | [t ole Y4 =T o) L= PSR 159

Figura 3: Esquema del Escenario 2 considerado para los balances de masa y energia con las

[T [aTelT o] [T olo Y g g 1= o Y- SRR 160
Figura 4: Producciones de lodo en cada uno de [0S eSCenarios......cccccuueeeecieeeeciieeeeecieeeeennns 177
Figura 5: Producciones de metano en cada uno de |0s eSCeNAriOS .....cceveeeeeecvririreeeeeeeeceveeeenn. 178
Figura 6: Balances energéticos de los distintos €SCenarios ........ccccceeecuveeeeecieeeeccveee e 184

5



INDICE DE TABLAS

CAPITULO 1

Digestion anaerobia de agua residual urbana bajo condiciones psicréfilas............ccevveennnne. 19
Tabla 1: Caracteristicas del agua residual durante los experimentos a 17y 19 9C.................... 30
Tabla 2: Resultados de 105 UASB @ 19 OC. ...ccuiiiieiienierieeee ettt sttt 33
Tabla 3: Resultados de 10S UASB @ 17 OC ....cooueiiiiieiiieeiie ettt ettt e e e s e snee s 36
Tabla 4: Parametros de seleccion del TRH......cooiiiiiiiiiiirieeeeeeee e 41
CAPITULO 2

Variaciones estacionales de la produccion de biogas en la depuracion de aguas residuales
urbanas mediante reactores UASB a escala Piloto. ....cccceeeiieeeieniiieeieenciiencereenerencrennenennees 45
Tabla 1: Principales caracteristicas de los pilotos de recuperacién de metano..........cccccueeeenes 53
Tabla 2: Caracteristicas del agua residual durante los periodos de experimentacion ............... 56
Tabla 3: Metano disuelto y recuperado en el efluente de reactores UASB. .........cccoveeeeeeeennnns 72
Tabla 4: Composiciéon del biogds recuperado en el prototipo p166........ccceeeeecuveeeeecieeeeeiieeeennns 75
CAPITULO 3

Digestion anaerobia de biomasa microalgal producida con agua residual urbana: Ensayos a
escala de [aboratorio. .......cccvviiiiiiiiiiiii 80
Tabla 1: Parametros de operacidon de 10S digesStores........uuiieecuiieeieciiee et 87

Tabla 2: Caracterizaciones del efluente de los reactores UASB y de la biomasa microalgal
cosechada Por €1 SIStEMA DAF.........uiiiiiieeecciee ettt e e e tee e e st ee e e s snbaeeesnraeeeensees 90

Tabla 3: Composicién del biogas a lo largo de las distintas fases de experimentacion.............. 94

Tabla 4: Medias de los parametros de control de la estabilidad en los reactores mesdfilos y

EEIMOTIIOS. ittt sttt et s rees 106
CAPITULO 4

Digestion anaerobia de biomasa microalgal producida con agua residual urbana: Ensayos a
escala piloto bajo tres estrategias tErmicas. .......cccccerreeeiiiiieeciiireereenreeeeeereneeeseenaneeenennnes 114
Tabla 1: Denominacion de los digestores anaerobios. ........cccecveeeeeciieieeciiee e 119
Tabla 2: Parametros de operacidn de 10S digestores.........uueeeciieeeeciiieeeciee e e 121

Tabla 3: Caracterizacion del influente de los reactores HRAP y de la biomasa cosechada mediante

el sistema DAF €N €ada PEriOdO. .....cceiiiieiiiciiee ettt e e e e e sre e e e e earae e e enres 128
Tabla 4: Composicidon del biogds y rendimientos de metano........ccccveeeeeiieeeecciieeecciiee e, 134
Tabla 5: Valores medios registrados en los reactores Da, Dm y Dt a distintos TRH................. 142



CAPITULO 5

Combinando biotecnologia de microalgas y procesos anaerobios para la depuracién de aguas

residuales urbanas: Analisis energético de diferentes estrategias. ....cccccceeeirririireennniicinnnnns 152
Tabla 1: Elementos considerados en el balance energético de los distintos supuestos........... 162
Tabla 2: Referencias bibliograficas empleadas en los calculos de los escenarios 1y 2............ 164
Tabla 3: Balance de materia para la linea de agua del escenario 1......ccccccevevvvvererirveeesinnennn, 167
Tabla 4: Balance de materia para la linea de lodos del escenario 1 (35 2C).....cccceeeevveeeecnnnennn. 168
Tabla 5: Balance de materia para la linea de lodos del escenario 1 (55 2C).....cccceeevvvveeecnnnennn. 169
Tabla 6: Balance de materia para la linea de gas del escenario 1 (35 2C) .....cccceevveeeveeernveenee 171
Tabla 7: Balance de materia para la linea de gas del escenario 1 (55 2C) ...cccecvvveerirveeeeinnnnnn. 171
Tabla 8: Balance de materia para la linea de agua del €scenario 2 ......cccccveeevvvveeeeiiveeessnnennnn 173
Tabla 9: Balance de materia para la linea de lodos del escenario 2 (35 2C)......cccceeeevveerreennee. 175
Tabla 10: Balance de materia para la linea de lodos del escenario 2 (55 2C)......ccccccvvveeecunnennn. 176
Tabla 11: Balance de materia para la linea de gas del escenario 2 (35 y 55 2C).......ccceeeuveenee 178
Tabla 12: Balance energético para una EDAR convencional (15.000 m3/ dia) .....c.coeeverveunenne. 180
Tabla 13: Balance energético para el Escenario 1 a 35y 55 2C (15.000 m3/ dia)......cccoevveuneen. 181
Tabla 14: Balance energético para el Escenario 2 a 35y 552C (15.000 m3/ dia) .......c.cc.cu...... 183
Tabla 15: Matriz comparativa de los distintos €SCENArios. ......ccvveeeciiieieeiiiee e 185



ABREVIATURAS

AGV Acidos grasos volatiles

Al Alcalinidad intermedia

AME Actividad metanogénica especifica
AP Alcalinidad parcial

AT Alcalinidad total

BMP Potencial bioquimico de metano

CAPEX Costes de Inversion (Capital
Expenditure)

CE Capacidad de eliminacién
CcoO Carga orgénica

CSTR  Reactor Agitado de mezcla completa
(Continuous Stirred-Tank Reactor)

CcVv Coeficiente de variacion
Da Digestor a temperatura ambiente
DAF Flotacién con aire disuelto

DBOs  Demanda Biolégica de Oxigeno
Dm Digestor mesofilo

DQO Demanda Quimica de Oxigeno

Dt Digestor termofilo

EDAR(s) Estacién(es) Depuradora(s) de Aguas
Residuales

h-e Habitante equivalente

HRAP

IVL
LEAR

NTK
OPEX

PAX-18
PVC
RM
SST
SST

ST

SV
TRH
TRS
UASB

VCO

Reactor de alta carga para el cultivo
de microalgas (High Rate Algal
Pond)

Intervalo de confianza
indice volumétrico de lodos
Low Energy Algae Reactor
NUmero

Nitrogeno total Kjeldahl

Costes de operacion (Operational
Expenditures)

Policloruro de Aluminio
Policloruro de Vinilo
Rendimiento de metano

Solidos Suspendidos Totales
Solidos Suspendidos Volatiles
Sélidos Totales

Sélidos Volétiles

Tiempo de Retencion Hidraulico
Tiempo de retencion de sélidos

Reactores Anaerobios de manto de
lodo de Flujo Ascendente (Upflow
Anaerobic Sludge Blanket)

Velocidad de carga orgénica



RESUMEN

El modelo actual de depuracion de aguas residuales urbanas supone una carga econémica
y un balance deficitario de energia que asciende a 10s 0,3 — 2,1 kWh / m®sgua tratada €N paises
europeos. En el marco de esta problematica, el presente estudio explora alternativas
tecnoldgicas no convencionales de depuracion, para aprovechar parte del potencial
energético contenido en el agua residual mediante la combinacion de procesos de
digestion anaerobia y reactores de microalgas tipo HRAP. La hipotesis defendida es que
un modelo autosostenible energéticamente y que cumpla con los estandares actuales de
depuracion (Directiva 91/271/CEE), es posible. Para comprobar este supuesto se han
optimizado los rendimientos energéticos de dos procesos bioldgicos anaerobios para el
tratamiento del agua residual y la estabilizacion del lodo (UASB y CSTR) bajo distintos
regimenes térmicos (psicrofilo, ambiental, mesofilo y termofilo), a escala de laboratorio
y piloto. Ambos procesos estan enmarcados en un sistema de tratamiento de aguas
residuales basado en el uso de cultivos mixotréficos microalgas — bacterias, como
alternativa a los procesos de eliminacion de nutrientes de las EDARs convencionales
(precipitacion de fosfatos + nitrificacion-desnitrificacion), y un sistema de cosechado de
la biomasa energéticamente eficiente (DAF). Los resultados obtenidos mostraron los
limites de viabilidad de la tecnologia UASB en climas templados (16 — 27 °C) con
rendimientos medios anuales de 0,12 m® CHa / kg DQOteiiminada, asi como las mejoras del
75 y 65% en la eliminacion de so6lidos y DQO, al aplicar un novedoso sistema de
alimentacion pulsada. En la digestion anaerobia de la biomasa microalgal los mejores
rendimientos de metano se obtuvieron en reactores CSTR terméfilos digiriendo biomasa
generada en reactores HRAP alimentados con agua pretratada. El balance de materia y
energia sobre una EDAR para 50.000 habitantes, apuntd al escenario
HRAP+DAF+CSTR (termdfilo) como el mas eficiente desde el punto de vista energético,
cumpliendo el efluente con los limites en solidos en suspension, materia organica

nitrégeno y fosforo exigido por la normativa.



ABSTRACT

The current model of urban wastewater treatment involves an economic pressure
and a negative energy balance (0.3 - 2.1 KWh / m3yastewater treated) in EUropean countries.
Regarding these problems, the present study explores non-conventional alternatives, to
take advantage of the wastewater internal energy potential, combining anaerobic
processes and microalgal reactors (HRAP). The supported hypothesis claims for the
feasibility of an energy self-sufficient model that meets the European requirements
regarding urban wastewater treatment (Directive 91/271/CEE). To verify this assumption,
the energy yields of two anaerobic biological processes for wastewater treatment (UASB)
and sludge stabilization (CSTR) have been optimized under different temperatures
(psychrophilic, room temperature, mesophilic and thermophilic), at laboratory and pilot
scale. Both processes are framed in a wastewater treatment model based on the use of
mixotrophic microalgae - bacteria cultures and an energy efficient biomass harvesting
system (DAF), as an alternative to the nutrient removal processes of conventional
WWTPs ( phosphate precipitation and nitrification-denitrification). The results showed
the viability limits of the UASB technology under temperate weather (16 - 27 °C) where
an average annual methane yield of 0.12 m® CHs / kg CODremoved Was Obtained. An
increase of 75 and 65% in the solids and COD removal rate, respectively, was also
observed by applying a new pulsed feeding system. The anaerobic digestion of the
microalgal biomass grown in HRAP reactors, which were fed with pretreated wastewater,
showed the best methane yields in the thermophilic CSTR reactors. The energy and mass
balance studied in a 50,000 inhabitants WWTP pointed out the HRAP + DAF + CSTR
(thermophilic) scenario as the most efficient from the energy point of view, as well as to
meet with the effluent limits on suspended solids, organic matter, nitrogen and

phosphorus required by the European regulation.
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INTRODUCCION

La depuracion de aguas residuales se ha convertido en un proceso obligado en
nuestro modelo de desarrollo y no s6lo por razones de caracter ambiental. Existen
estudios que demuestran el impacto que tienen sobre la cadena trofica los contaminantes
arrastrados por los cursos de agua y el perjuicio que para nosotros mismos representan
(Sorensen et al., 2014, Weber et al., 2005). Dado que esta depuracion supone una carga
econdmica deficitaria, la idea de generar energia a partir de los desechos organicos y asi
obtener un beneficio o al menos un balance neutro, se presenta como un gran desafio.
Entre los distintos procesos que operan en una EDAR convencional, el de aireacion de
los reactores biologicos es la etapa mas costosa energéticamente, llegando a suponer el
60% de las necesidades de consumo de la planta, por lo que la optimizacion de esta etapa
puede contribuir a la autosuficiencia energética del proceso (Passos et al., 2017). La
energia usada por estos sistemas suele ser aportada en forma de electricidad, gas natural
u otros tipos de combustibles fosiles (Stillwell et al., 2010, Ahmed et al., 2015), a pesar
de que en la actualidad se conoce el potencial energético del agua residual (Ahmed et al.,
2015), estimandose en 3,61 — 7,97 kWh / kg DQOecliminada (Heidrich et al., 2011). El
aprovechamiento de este contenido de energia se ha planteado desde distintas
perspectivas, entre las que esta el uso de las microalgas como alternativa de tratamiento
a los procesos de lodos activos. Asi, las microalgas son consideradas una solucién
atractiva para el tratamiento de las aguas residuales por su metabolismo flexible, que les
permite realizar procesos fotoautotroficos, mixotroficos o heterotréficos, confiriéndoles
una alta capacidad de crecimiento en aguas residuales urbanas e industriales (Wollmann
et al., 2019). El crecimiento de microalgas en reactores de alta carga (HRAP), al mismo
tiempo que producen oxigeno, asimilan CO2, nitrogeno y fosforo, estableciendo una
simbiosis con las bacterias que consumen el oxigeno y degradan la materia organica,
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dando como resultado un efluente de alta calidad con bajos niveles de contaminacién,
todo ello con muy bajos costes energéticos (De Godos et al., 2016), estimados en 0,02
kWh / m® (Passos et al., 2017). Ademas del uso de microalgas, a lo largo de la historia se
han empleado distintos sistemas de produccién de energia basados en el proceso de
digestion anaerobia de las aguas residuales y lodos, mediante el cual se produce biogas
como fuente de energia renovable (Tasneem et al., 2012). Los procesos anaerobios en el
campo del tratamiento de las aguas residuales se han desarrollado principalmente para
corrientes de alta carga, donde los contaminantes estdn fundamentalmente en forma
disuelta, siendo los digestores de flujo ascendente con manto de lodos (UASB) uno de los
disefios mas empleados en este ambito (Chernicharo et al., 2015). Su uso es frecuente en
el tratamiento de aguas residuales urbanas en paises con condiciones climéticas
favorables, como Brasil, Méjico y Colombia , donde se han logrado eficiencias de
eliminacion de DBOs, DQO y Sélidos en torno al 70 —90 % (Salazar-Larrota et al., 2019).
Sin embargo, el empleo de los reactores anaerobios UASB en zonas con variaciones
climéticas en las que las temperaturas durante los meses frios descienden de los 18 °C y
presentan corrientes de baja carga (Lettinga et al., 2001), como lo son las aguas residuales
urbanas, presenta limitaciones de rendimiento y los efluentes resultantes suelen requerir
post-tratamientos para poder alcanzar efluentes que cumplan con los estandares de vertido
(Vassalle et al., 2020). Debido a estas limitaciones, el empleo de los reactores UASB en
aguas residuales de climas templados continua siendo un reto (Chernicharo et al., 2015),
por lo que diversos autores han explorado el uso de sistemas mixtos de UASB seguidos
de un post-tratamiento mediante HRAP como alternativas para la eliminacion de
nutrientes (nitrogeno y fosforo) y oxigenacion del efluente (de Godos et al., 2016),

desinfeccion (Gutiérrez-Alfaro et al., 2018) o eliminacion de contaminantes prioritarios
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(Vassalle et al., 2020) y emergentes (Villar-Navarro et al., 2018), en la bdsqueda de
alternativas viables para el empleo de estas tecnologias.

Complementariamente, otro de los tratamientos anaerobios desarrollados, son los
digestores agitados de mezcla completa (CSTR) para la estabilizacion de lodos. Esta
tecnologia representa un punto de interés debido a su gran plasticidad en el tratamiento
de distintos sustratos organicos, al mismo tiempo que produce energia renovable
(Cavinato et al., 2017), siendo defendida por algunos autores como la ruta més favorable
y rentable para la obtencion de bicombustibles a partir de biomasa microalgal (Santos-
Ballardo et al., 2016). La digestion anaerobia mesofila (35 °C) es la opcion més extendida
en el tratamiento de cualquier tipo de biomasa debido a que la estabilidad del proceso es
mayor que la termofila (55 °C) (Cavinato et al., 2017). Sin embargo, muy pocos datos
existen sobre la digestibilidad de las microalgas y la produccion de metano a escala real
empleando cultivos mixtos (Cea-Barcia et al., 2015, Jankowska et al., 2017), y menos aun
en regimenes de temperatura termofila (Thorin et al., 2018), siendo numerosas las
publicaciones sobre pretratamientos para incrementar la digestibilidad de las microalgas
(Ward et al., 2014) o ensayos de co-digestion (Thorin et al., 2018, Cavinato et al., 2017).

Dado que existen algunas evidencias de que el tratamiento anaerobio de las aguas
residuales urbanas, empleando reactores UASB, podria obtener reducciones entre el 20 y
50% de los costes de inversion (CAPEX) y superiores al 50 % de los costes de operacion
(OPEX) de una EDAR convencional (Chernicharo et al., 2015): El empleo de esta
tecnologia, combinada con los sistemas de cultivo microalga-bacteria en HRAP, y la
digestion de esta biomasa mediante digestores CSTR, constituye una concepcion
novedosa capaz de contribuir a cambiar el paradigma de la depuracion, trasformando las

depuradoras en centros donde se pudiera alcanzar la autosuficiencia energética.
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HIPOTESIS Y OBJETIVOS

Las aguas residuales urbanas contienen un potencial energético suficiente como
para abastecer a los procesos empleados para su depuracion. El aprovechamiento de esta
energia mediante sistemas que combinen procesos anaerobios de tratamiento de aguas
residuales mediante tecnologia UASB junto con reactores HRAP de cultivo mixotréfico
microalgas — bacterias asi como una digestion anaerobia de la biomasa generada, podria
generar suficiente energia en forma de biogds como para autoabastecer una parte

importante de los requerimientos energéticos de una EDAR.

Para explorar esta hipdtesis se han planteado los siguientes objetivos especificos:

1) Determinar los limites del tratamiento anaerobio de aguas residuales reales
mediante UASB, identificando el TRH maés idéneo bajo condiciones climaticas
invernales (17 y 19 °C).

2) Determinar las mejores condiciones de operacion ante los cambios estacionales
de temperatura y composicion de las aguas residuales urbanas, sobre los
rendimientos de metano en reactores UASB a escala piloto (20 m3).

3) Comparar el efecto de distintas técnicas de alimentacion (continua o pulsada)
sobre el rendimiento de reactores UASB a escala piloto.

4) Determinar el contenido en metano disuelto perdido en el efluente de los
reactores UASB piloto y disefiar un sistema de recuperacion.

5) Analizar los rendimientos de metano, eliminacion de DQO vy solidos, para
determinar la estrategia térmica (35 y 55 °C) més ventajosa, en reactores CSTR
a escala laboratorio (4,5 I) y bajo distintos TRH, de la digestion de biomasa
microalgal generada a partir de agua residual real tratada mediante digestores

UASB.
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6) Optimizar los rendimientos de produccién de metano, eliminacion de DQO y
solidos para tres estrategias térmicas (T Ambiente, 35y 55 °C), en la digestion

de biomasa microalgal a escala piloto (0,6 y 1,2 m3).

7) Utilizando los datos experimentales obtenidos realizar un balance de materia y
energia a los distintos escenarios considerados para determinar el mas

ventajoso, en comparacion con una EDAR convencional.
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ESTRUCTURA DE LA TESIS

Esta tesis esta organizada en cinco capitulos donde se pretende obtener una vision
completa de los rendimientos potenciales de la energia contenida en las aguas residuales
que llegan a las depuradoras, con el objetivo principal de evaluar la hipétesis del
autoabastecimiento energético gracias a la transformacién de esta energia interna en
biogas. Para ello cada uno de los capitulos pretende dar respuesta a objetivos particulares
con los que complementar la vision de conjunto, enfocandose los Capitulos 1y 2 en el
tratamiento anaerobio del agua residual mediante reactores UASB, el 3y 4 en la digestion
de la biomasa microalgal procedente de los reactores de cultivo de microalgas tipo HRAP
alimentados con agua residual, para finalmente determinar en el capitulo 5 los balances
de materia y energia de los distintos escenarios planteados, todos ellos desarrollados

como sigue :

C1: En este primer capitulo el trabajo se centr6 en uno de los mayores retos en la
operacion de los digestores anaerobios UASB, que es el estudio de los limites
de operacion bajo temperaturas invernales en zonas geograficas con
fluctuaciones estacionales marcadas. Para comprender mejor la problematica
subyacente se planted un ensayo a escala laboratorio, con 3 digestores UASB
de 11 1, en el que se les sometieron a temperaturas invernales medias propias
de la region mediterranea (17 y 19 °C) y TRH (36, 24, 18, 14, 10, 8 y 6 h),
estudiandose las capacidades de eliminacion de nutrientes y los rendimientos
de metano en cada condicion. El balance de la distribucion y destino de la
DQO alimentada se empled como herramienta para determinar los limites de

operacion.
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C2:

Cs3:

Una vez determinados los limites de operacion a escala de laboratorio, en este
capitulo se estudio la influencia de los cambios de temperatura estacional
sobre los rendimientos en la produccion de metano de reactores UASB a
escala piloto (20 m®), analizando los efectos sobre la mezcla interna del
reactor y sus rendimientos ante una variacion en el sistema de alimentacién
de los digestores de una estrategia continua a pulsada. Este enfoque busco la
mejora de los rendimientos ante situaciones de altos TRH (36 y 24 h) donde
la creacion de caminos preferenciales puede disminuir la eficacia de
tratamiento del digestor. Con el fin de abordar otra de las probleméticas de
los digestores UASB como lo es la alta proporcién de metano disuelto en el
efluente de los reactores (estimada entre un 20-60 % de la produccidn tedrica
de metano), se realizd un experimento de recuperacion de metano disuelto
empleando una columna de desorcion bajo diferentes presiones de operacion,
desde la atmosférica hasta -40 mbar, calculandose las producciones de

metano disueltas.

En este capitulo se abordo el estudio a escala laboratorio (4,5 1), la digestion
anaerobia en reactores CSTR de la biomasa microalgal generada en reactores
HRAP (32 m?; TRH = 7 dias) alimentados con el agua residual proveniente
de un pre-tratamiento anaerobio mediante reactores UASB pilotos (20 m3).
La digestibilidad de la biomasa microalgal bajo condiciones mesofilicas
(35°C) y termofilicas (55°C), asi como la influencia sobre el rendimiento de
produccién de metano de distintos TRH (28, 21 y 14 dias) y las variaciones

estacionalesde la composicion de la biomasa a lo largo de un afio.
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C4:

C5:

En este cuarto capitulo se realiza un estudio de la variabilidad de los
rendimientos de la digestion anaerobia, a escala piloto (0,6 y 1,2 m®) bajo
condiciones de temperatura ambiente, mesofila (35 °C) y termdfila (55 °C),
de la biomasa microalgal generada en reactores HRAP (500 m?, TRH = 3,5

dias), alimentados con agua residual urbana real.

Finalmente a modo de conclusion global del trabajo, en el capitulo 5 se
plantean diversos escenarios posibles y se les realiza un balance de materia 'y
energia para una instalacion de tratamiento de aguas residuales que diese
servicio a 50.000 habitantes. Para ello se emplearon los mejores resultados
obtenidos en los capitulos anteriores y se compararon con los de una EDAR
convencional en términos energéticos, de produccion de lodos, de calidad de

biogas y del efluente generado.

18



CAPITULO 1

Digestidon anaerobia de agua residual
urbana bajo condiciones psicrofilas

El presente capitulo se basa en el articulo publicado bajo el titulo “Anaerobic digestion
of municipal sewage under psychrophilic conditions” publicado en Julio de 2018 en el
Journal of Cleaner Production (DOI: 10.1016/j.jclepro.2018.07.060)
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ANTECEDENTES.

Actualmente, las plantas depuradoras de aguas residuales urbanas consumen entre 0,69 —
3,01 kWh/kg DQOkeliminada, €N funcidn de los habitantes equivalentes. Entre los paises mas
eficientes en el tratamiento de las aguas residuales se encuentran Espafia, Alemania e
Italia, donde los consumos medios son 0,97, 0,95 y 0,85 kWh/kg DQOcliminada,
respectivamente (Longo et al. (2016)). Sin embargo, se estima que la energia quimica
contenida en el agua residual comprende entre los 3,61 —7,97 kWh/kg DQOeliminada
(Heidrich et al. (2011)). Este potencial energético deberia ser, por tanto, suficiente para
satisfacer el consumo de energia del proceso de depuracion. Los procesos bioldgicos
anaerobios suponen una alternativa capaz de recuperar una importante parte de ésta
energia contenida en las aguas residuales, sin embargo tradicionalmente ha sido usada
solo para aguas residuales con alta carga organica, generalmente de origen industrial (Lew
et al., 2004). Tal y como menciona Chernicharo et al. (2015), el empleo de la tecnologia
anaerobia en el tratamiento del agua residual representa hasta el 90 % del ahorro en los
costes de operacién, pudiendo generar entorno a los 3,5 kWh/kg DQOeliminada de energia
eléctrica, en comparacion con los procesos aerobios que requieren 1 KWh/kg DQOeliminada

(Castells et al., 2012).

Hasta el 70% de las instalaciones de tratamiento anaerobio de aguas residuales en el
mundo se basan en reactores anaerobios de flujo ascendente (UASB) (Bodkhe, 2009). Se
trata de una tecnologia bien consolidada (Chernicharo et al., 2015) donde el bajo consumo
de energia y costes de inversion representan una importante ventaja sobre los procesos
aerobios (Jules B. et al., 2012, Abdelgadir et al., 2014, Chernicharo et al., 2015, Uemura
y Harada, 2000). Ademas, si los reactores UASB se combinan con otros sistemas como
filtros anaerobios, UASB-digestor, UASB-fosa séptica o sistemas de UASB en dos etapas

(Lew et al., 2004, Alvarez et al., 2008, Chong et al., 2012), la eliminacion de DQO total
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y sélidos suspendidos es posible usando la energia quimica del agua residual. Lim y Kim
(2014) compararon los costes de inversién (CAPEX) y operacion (OPEX) del UASB y
los procesos de lodos activados, no encontranadose grandes diferencias entre un sistema
y otro, en el caso del CAPEX, mientras que en el de los OPEX los reactores UASB
mostraron ahorros entorno al 22 %. Estos resultados fueron igualmente presentados en
Sato et al. (2007), aumentando la diferencia en los OPEX de un UASB hasta un 60 % con

respecto a los lodos activos.

La tecnologia UASB ha sido usada principalmente para el tratamiento de agua residual
industrial (Lettinga y Hulshoff Pol, 1991). Sin embargo, en la Gltima década, los reactores
UASB han sido utilizados para el tratamiento de agua residual urbana en paises con
climas templados en América Latina y Asia. En Europa, donde el clima mediterraneo es
uno de los méas extendidos (temperatura del agua residual entorno a los 18 °C en invierno),
abarcando a una poblacion estimada de 106 millones de habitantes, el tratamiento
mediante UASB es aln un reto (Chernicharo et al., 2015), a pesar de que en areas de
climas moderados, donde el agua residual se mantiene por encima de los 15 °C todo el
afio, la tecnologia UASB puede resultar prometedora (Lettinga et al., 2001). Una
busqueda realizada en la “Web of Science” utilizando como palabra de blsqueda
“UASB”, devolvi6 unas 3348 publicaciones entre 1900 y julio del 2017, disminuyendo
los resultados al afiadir términos como “UASB+sewage” y “UASB+low temperature” a
666 y 146 publicaciones, respectivamente; y Unicamente 92 resultados, correspondientes
al criterio de busqueda “UASB+sewage+low temperature”, lo cual represent6 solo el 2,7
% de los trabajos publicados sobre UASB. Por lo tanto, a pesar del elevado potencial
descrito por diversos autores, el uso de los reactores UASB para tratar aguas residuales
urbanas bajo condiciones de temperaturas psicrofilas, es ain un campo por desarrollar, a

pesar de que algunos autores han descrito las condiciones dptimas para el tratamiento
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anaerobio de agua residual a temperaturas psicrofilas (Uemura y Harada, 2000, Kashyap

et al., 2003, Elmitwalli y Otterpohl, 2011).

El principal objetivo de este capitulo es el de seleccionar un tiempo de retencion
hidraulico optimo para reactores UASB alimentados con aguas residuales urbanas de
forma pulsante, bajo condiciones psicréfilas (19 y 17 °C), basandose en la capacidad de
eliminacion de la DQO, el rendimiento de produccién de metano, la acumulacion de

solidos dentro del reactor y la estabilidad del reactor.
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MATERIAL Y METODOS.

Disefio de los digestores UASB y estrategia de operacion.
Se instalaron tres reactores UASB a escala de laboratorio (11 | cada uno), en la estacion
depuradora de aguas residuales (EDAR) de “El Torno” (36° 25°38.0°> N — 6° 09°22.0”’

W), localizada en el municipio de Chiclana de la Frontera (Cadiz), Espafia.

La Figura 1 presenta los distintos elementos de los reactores UASB. Estos se aislaron
térmicamente y su temperatura fue controlada mediante una unidad de refrigeracion
consistente en un circuito de recirculacion de agua fria por una conduccién de cobre

situada dentro de cada reactor.

Se empleo un depdsito de 0,1 m® para almacenar el agua residual de entrada a la EDAR

y aclimatarla a la temperatura deseada antes de alimentar los digestores.

Cada reactor se alimentd en modo semi-continuo mediante pulsos periédicos con una
bomba peristaltica programable (Lead Fluid®, mod. BT100L). Los pulsos alcanzaron una
velocidad de flujo ascendente de 0,8 m/h para compensar la pobre agitacién dentro del
reactor debido a las bajas tasas de produccion de biogéas. El biogas producido se recogid
diariamente en una bolsa Tedlar® conectada a la salida del separador trifasico situado en

la parte superior del digestor.
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Figura 1: Dispositivo experimental a) Seccion vertical del reactor UASB termostatizado b) Seccién horizontal del
separador trifasico c) Seccion horizontal del reactor UASB.

Agua residual.

La EDAR de "El Torno" presenta un caudal de disefio de aproximadamente 11.472
m3/dia, pero hoy en dia sélo se tratan algo mas de 9.000 m®/dia (Chiclana-Natural, 2004).
Las aguas residuales utilizadas para alimentar a los UASB se tomaron del sistema de
pretratamiento de la EDAR (después de ser sometidas a desbaste, desarenado y
desengrasado). Como tratamiento previo adicional se instaldé un tamiz rotativo de 1 mm

para evitar la acumulacion de particulas de elevado tamafio dentro del reactor con el fin
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de proteger los reactores de la entrada de alimentacidn de elevada salinidad, consecuencia
de las intrusiones ocasionales de agua de mar en la EDAR en dias con elevado coeficiente
de marea. Se instalé un medidor de conductividad para asegurar que el agua alimentada
nunca superase los 3 mS/cm, deteniéndose el bombeo al tanque pulmén durante el

episodio de aumento de conductividad.

(A) Inoculacién UASB y seleccion de las condiciones psicrofilicas.

Los reactores UASB se inocularon con lodo floculento recolectado de un reactor UASB
de 20 m® localizado en la EDAR de "El Torno". La temperatura normal de trabajo de este
reactor fluctud entre los 18 y 27°C. La concentracién total de s6lidos y DQO del in6culo
fue de 25,3 y 31,0 g/l, respectivamente. Cada reactor se inocul6 con 4 | de este fango y se
arranco a un TRH de 36 h, a 20-23 °C (condiciones mesofilicas) durante 30 dias (Figura

2, Fase A).

Las temperaturas psicrofilas utilizadas (17 y 19 °C) se seleccionaron considerando la
temperatura de las aguas residuales de entrada en invierno, que flucttan entre los 17 y 20
°C. Se realiz6 un disefio experimental en el que se fueron modificando los TRH de
operacion a estas dos temperaturas, tal y como a continuacion se describe y puede

observarse en la Figura 2:

(B) Primera condicion psicroéfila (19 °C):
Fase B1: durante 100 dias, se operaron a un TRH inferior (24 h) los reactores R2

y R3, mientras que el reactor R1 se mantuvo en el TRH original (36 h).

Fase B2: seguidamente el TRH se redujo aun mas, siendo operados a 18, 14y 10

horas los reactores R1, R2 y R3 respectivamente, durante un periodo de 100 dias.
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Fase B3: finalmente, se redujo el TRH de los reactores UASBR2yR3a8y6h
respectivamente, mientras que R1 se mantuvo como en el periodo anterior a un TRH de

18 h.

(C) Segunda condicion psicrdfila (17 °C):
Fase C1: adaptacion a la nueva temperatura (17 °C) mantenida durante 17 dias a

un THR de 24 h en los tres reactores.

Fase C2: Durante 98 dias se operaron los reactores R1, R2 y R3 a THR de 18, 14

y 10 h, respectivamente.

23°C (A) 19°C (B) 17°C (C)
I \ )
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Figura 2: Condiciones experimentales (TRH y temperatura) en los tres reactores UASB: (A) Arranque, (B)
Primeras condiciones psicrdfilas (19 °C), (B1, B2 y B3) Reduccion secuencial en los TRH, (C) Segunda
condicion psicrofilas (17 °C), (C1) Paso 1- Adaptacidn, (C2) Paso 2 — Reduccion secuencial en los TRH.

Métodos de analisis

Se tomaron muestras compuestas de agua residual tanto de la alimentacion como del
efluente mediante una bomba peristaltica automatizada dos veces por semana. Los
parametros de caracterizacion fueron: DQO (meétodos estandar 5220 C y 5220 D), Solidos

en suspension, totales (SST) y volatiles (SSV) (metodo estandar 2540 D), Sulfato (método
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estandar 4500-SO42 E), Amonio (método estandar 4500-NHs D), Fosforo (método

estandar 4500-PC) y alcalinidad (método estandar 2320 B) (APHA, 2005).

El biogés producido se almacend en bolsas Tedlar® determindndose diariamente el
volumen y composicion del mismo (CHa, CO., Oz y HS), utilizando un analizador de
gases portatil COMBIMASS® GA-m. Una muestra de gas estandar (65 % de CHs y 35
% de CO.) suministrada por la empresa Air liquide, fue usada como patrén para

comprobar el correcto funcionamiento del analizador de gases una vez al mes.

Balance de DQO e Hidrolisis
La medicion de la DQO nos permitid establecer un balance de masa para los diferentes
procesos de consumo de materia orgénica dentro de los reactores UASB. El calculo del

consumo de DQO en los reactores UASB se baso en las ecuaciones (Lobato et al., 2012).

El balance de los flujos masicos de DQO en el reactor responden a la ecuacion:

mDQOg = mDQOt,r — (MDQO¢y, + MDQO pjs ¢y, + MDQO soz- mDQOtgf)
Donde:
mDQOs= flujo mésico de DQO soluble acumulada dentro del reactor (g DQO / dia).
mDQOt;,= flujo méasico de DQO total del influente (g DQO / dia).
mDQO¢y, = flujo masico de la DQO transformada en CHa4 (g DQO / dia).
mDQO pjs ¢y, = flujo masico de DQO transformada en CHa disuelto en el efluente (g
DQO / dia).
mDQO gq-2= flujo masico de DQO utilizada para reducir el SO42a H,S (g DQO/ dia).
mDQOtg¢= flujo masico de DQO del efluente (g DQO / dia).

La DQO total del influente y efluente se usé para calcular el balance completo en los

reactores UASB.
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) [DQOt, ] - Q . [DQOtgf] - Q
mDQOmy = 1086 mDQOgy = 100](;

Donde:

[DQOtinf] = concentracién de DQO total en el influente (mg DQO / 1).

[DQOtef] = concentracion de DQO total en el efluente (mg DQO / I).

Q = caudal de agua residual (I / dia).

La estimacion de la DQO utilizada en la produccion de CH4 proviene de la produccion
tedrica volumétrica de CHa:

CH i
mDQOCI-M — ;'Msedldo
350

Donde:

CH4 Medido = Produccion diaria de CH4 (ml / dia).

F350 = produccion volumétrica tedrica de CH4 = 350 (ml CH4/ gDQO) (Uemura 'y Harada,
2000).

La DQO consumida en el proceso de reduccion de SO4> (mg/ I) a H2S, puede ser

estimada:

. [S075.7] — [SOZ %]
mDQO soz- = 1000

’ Q ’ F667

Donde:

[SO;2,s] = Concentracion de SO42 en el influente (mg /1)

[SO,%¢]= Concentracion de SO4 en el efluente (mg / I)

Fs,= DQO consumida en la reduccion del SO42 a HzS = 0,667 (kg DQO S0;2/

kg SO;2) (Velasco et al., 2008)

La DQO consumida para producir el metano disuelto en el efluente, fue calculado como:

WD _ CH, disuelto
mDQO pis cya = T R
350
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Donde:

CHy, gisuelto= determinado experimentalmente mediante el método salting-out (I / 1)
Daelman et al. (2012).

El grado de hidrdlisis (H) fue determinado utilizando una modificacion de las ecuaciones
de Elmitwalli et al. (2002) en las que se incluyeron el sulfato y metano disueltos:

mDQOC].M_ + mDQO Dis CH4_ + mDQO SOZZ + mDQOEf - IhDQOInf

H (%) = 100 -
(%) = 100 mDQOt,e — mDQOdyy
_ [DQOd,s] - Q
MDQOd1ns = ——505
Donde:

[DQOdine] = concentracion de la DQO disuelta en el influente (mg DQO / I).

mDQOg;,¢= flujo de masa de la DQO disuelta en el influente (g DQO / dia).

Seleccion del TRH idoneo

Los criterios utilizados para seleccionar el TRH mas adecuado incluyeron el porcentaje
de eliminacién de DQO, los rendimientos de produccion de metano (ml CH4/ g DQO
eliminada) y la acumulacion de DQO. Este ultimo ilustra el grado de acumulacion de

solidos dentro de los reactores UASB.
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RESULTADOS Y DISCUSION

Agua residual de entrada

De acuerdo con las concentraciones de los contaminantes analizados (Tabla 1), el agua
residual de la alimentacion puede ser clasificada como de “carga contaminante media —
alta” segin Metcalf et al. (2002). Solamente la concentracion de sulfatos excede los

valores de esta clasificacion.

Tabla 1: Caracteristicas del agua residual durante los experimentos a 17 y 19 °C

Parametros (mg/L) X CV (%) I.C. Medio - Alto®
DQO 637 9 10.08 430 - 800
SST 221 17 6.99 210 - 400
SSV 187 16 5.59 160 - 315
S042 83 4 0.62 30-50
NH,* 43 9 0.72 25-45
PO,3 7 1 0.01 5-10

n= 114, .= 0.05, DQO/SO4*relacion (7,7), CV (Coeficiente de variacion), 1.C. (Intervalo de confianza)
(M«“Carga contaminante del agua residual” (Metcalf et al., 2002)

Las altas concentraciones de SO4 fueron el resultado de intrusiones de agua marina en
la EDAR, pudiéndose inhibir la metanogénesis (Subtil et al., 2012). Salinidades
relativamente altas (1000 mg SO4%/1), asi como relaciones de DQO / SO42 por debajo de
8, pueden afectar no sélo a la produccion de metano sino también inhibir el crecimiento
de la comunidad microbiana psicréfila y provocar un lavado del reactor (Erdirencelebi et
al., 2007). Por lo tanto, cuando la conductividad de la alimentacion fue superior a 3 mS /
cm, se detuvo el suministro de agua residual al sistema. No obstante, la existencia del
tanque agitado termostatizado empleado para almacenar el agua residual alimentada
(Figura 1), actu6 como tanque de regulacién y permiti6 que estos sucesos no

interrumpiesen la alimentacion de los reactores durante horas.
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Fase A: adaptacion (23 °C)

Los tres reactores UASB (R1, R2 y R3) se operaron durante 30 dias para aclimatar el lodo
antes de comenzar los experimentos bajo condiciones psicréfilas. Al final de este periodo
las producciones de metano fueron 136 + 46, 130 £ 42 y 150 + 39 ml CH4/ g DQOteliminada
(I.C., n=11, 0=0.05) para los reactores R1, R2 y R3, respectivamente.

La eficiencia de eliminacion de SST estuvo entre el 74,2 — 75,8 % en los tres reactores.
Las producciones de metano fueron superiores a las obtenidas por Singh y Viraraghavan
(2004) durante su fase de arranque, trabajando con agua sintética a 20 °C, donde los
volumenes de biogas producidos oscilaron entre 40 — 140 ml/dia, con concentraciones de
metano entorno al 65 — 70 % (0,06 ml CH4/ g DQOteliminada ). EI acondicionamiento de
los lodos utilizados, podria ser la razon de este rendimiento superior (Abdelgadir et al.,
2014), debido a que el inoculo se tomé de un reactor que operaba con la misma agua y

bajo condiciones similares.

Fase B (19 °C)

- Rendimientos.
Los resultados de la caracterizacion del efluente, bajo condiciones psicréfilas (19 °C), se
presentan en la Tabla 2. La composicion del biogas fue relativamente estable durante
todo el experimento (TRH =36 a 6 h). La proporcién de metano en el biogas permanecio
en torno al 80 = 1 %, en contraste con la variacion del 66 al 86 % obtenida por Singh y
Viraraghavan (2004). Esta estabilidad pudo deberse a una répida estabilizacion del
indculo empleado al proceder de un reactor UASB en funcionamiento, trabajando con el
mismo tipo de agua residual. Al reducir el TRH de 36 a 6 h, el rendimiento de produccion
de metano disminuyd de 148 a 120 ml CHs/ g DQOteiiminada. Para el TRH de 6 h, si
sumamos la proporcion de metano disuelto calculada (+37 %) a la produccion diaria de

metano gas, obtenemos un valor (164 ml CH4/ g DQOteiiminada) Similar al encontrado por
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Singh y Viraraghavan (2004) (167 ml CHs/ g CODteiiminada) Y Uemura y Harada (2000)
(180 ml CH4/ g CODteliminada), respectivamente. Los mejores rendimientos de produccion
de metano se obtuvieron a TRH de 18 y 14 h donde los rendimientos de eliminacion de
DQO y sulfato fueron del 73 y 87 %, respectivamente. Como se puede ver en la Tabla 2,
al pasar de TRH de 14 a 10 h, existe una reduccion del 16, 18 y 24 % en los pardmetros
DQOeliminada, SO4 2eliminada € hidrolisis, respectivamente. Por ltimo, al bajar de 10 a 8 h de
TRH, se observo una reduccion del 14 % en los rendimientos de produccién de metano.
Elmitwalli y Otterpohl (2011) presentaron el intervalo de TRH = 14 y 10 h, como el
adecuado para el tratamiento de aguas residuales a 19 °C mediante reactores UASB. En
sus experimentos utilizaron agua residual de baja carga en nutrientes y patégenos, por lo
que la acumulacion dentro del reactor pudo haber sido més baja que en nuestros
experimentos, en los que se utilizé agua residual urbana pretratada. Como se puede ver
en la Tabla 2, cuando el TRH decrece de 10 a 8 h, tiene lugar un 50 % de reduccién en
la hidrolisis. EI TRH es uno de los factores que directamente afecta a la capacidad
hidrolitica de las bacterias, que a su vez esta relacionada con la acumulacién de sélidos
que afectan a la produccion de metano (Daud et al., 2018).

La concentracion de sulfato es otro factor que puede desequilibrar la poblacion de
bacterias como explico Madden et al. (2014), donde una proporcion de DQO:S042 < 1:2
aparece como el limite en el que la produccién de metano se ve drasticamente afectada.
En este estudio, dicha proporcién se mantuvo sobre 2,6:1 durante casi todo el
experimento, por lo que se podria considerar que la principal variacion en la
productividad de metano no se debio a la variacion en la concentracion de sulfatos, sino

a cambios en los TRH.
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Tabla 2: Resultados de los UASB a 19 °C.

Reactor (R) 1 2y3 1 2 3 2 3
TRH (h) 36 24 18 14 10 8 6
DQOteliminada (%) 68 (9) 64 (8) 73 (15) 73(3) 64 (5) 65 (11) 61 (11)
DQOs¢liminada (%0) | 60 (13) 49 (20) 59 (20) 60(10) 50 (16) 48 (31) 54 (18)
SO eliminada (%) 82 (10) 79 (10) 87 (5) 87 (5) 71 (8) 76 (10) 64 (5)

CHa (%) 81 (5) 81 (5) 80(5) 80(1)  79(1) 79 (1) 78 (1)
CO; (%) 4 (25) 4 (25) 6(33) 5(200 5(20) 8 (62) 8 (62)
N2 (%) 15(7) 16(19)  14(7)  14(7) 16(12)  18(5) 19 (5)
Hidrolisis (%) | 39(56)  38(3)  42(29) 49(12) 43(20) 21(57) 21 (48)
Pchav 42(24) 58(26) 121(25) 136(6) 154 (16) 140 (19) 174 (17)
RM 148 (21) 143 (20) 141(12) 136(9) 129(11) 117(20) 120(8)
n 29 58 53 29 29 24 24
IVL 7.7 7.3 7.9 6,3 4,6 4,2 36

*Valores medios y coeficientes de variacion entre paréntesis.
*Pcrav = Produccion de metano (mL CH,4/L/d).

*RM = Rendimiento de metano = mL CH4/g DQOtejiminada-
*Todos los valores de O, fueron 0 %.

*n = nimero de muestras

*Indice Volumétrico de Lodo (IVL).

- Indice volumétrico de lodos (IVL)
En la grafica de la Figura 3 se representa la evolucion del IVL en las diferentes fases
experimentales a 19 °C. Se puede observar una reduccién en el IVL cuando el TRH se
redujo de 36 a 6 h. Esto podria deberse al aumento en el flujo ascendente cuando se
disminuy6 el TRH, induciendo un proceso de agregacion bacteriana como estrategia para
evitar el arrastre por la corriente ascendente. Varios autores han sefialado que el aumento
de esta velocidad puede iniciar el proceso de granulacion del lodo (Lim y Kim, 2014). De
hecho, la granulacién del lodo se observé por primera vez a un TRH de 6 h durante la
estrategia de alimentacidn pulsada en la que la velocidad de flujo ascendente durante el
pulso era de 0,85 m/h. Este valor se encuentra dentro del rango de velocidad de flujo
ascendente recomendado por Lettinga y Hulshoff Pol (1991) (0,5 - 1 m/h) para estimular
el proceso de granulacion en sistemas de reactores UASB. Esta estrategia operativa de
alimentacion por pulsos podria ser adecuada para acelerar la granulacion de lodos

mediante la reduccién secuencial del TRH (Hulshoff Pol et al., 2004). Ademas, evitaria
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el lavado de la biomasa durante la puesta en marcha con un lodo anaerobio con alto IVL,
gracias a la sedimentacion estatica entre las fases de pulsos. En la Figura 3 se puede
observar también un incremento de la capacidad de eliminacion de DQO (CE) con la
disminucion en el TRH. Puede apreciarse como esta velocidad alcanza un valor estable
de 1,2 gDQO / | dia para TRH de 10 y 8 h que aumenta a 1,46 gDQO / | dia, cuando el
TRH se redujo a 6 h. El aumento de la CE coincide con el cambio morfologico de
floculento a granular observado en los foculos al pasar a TRH de 6 h. Este cambio sugiere
que tras la granulacion del lodo, el reactor UASB podria funcionar a un TRH inferior a
las 6 h, debido a su mejor capacidad de eliminacion de la DQO (Hulshoff Pol et al., 2004).
Este nuevo lodo granular se utilizd para comparar su rendimiento con el del lodo
floculento a 17 °C. El lodo granular se caracterizd y se mantuvo en el mismo reactor (R3)

donde se produjo para preservar su estructura granular.
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Figura 3: Capacidad de eliminacion de la DQO (CE) a diferentes TRH, indice volumétrico de lodo (I\VVL)
y foto del lodo granular generado.

Fase C (17 °C)
Adaptacion 17 °C (Fase C1)

En este segundo periodo de adaptacion de los 19 a 17 °C, se operaron los tres reactores
UASB a un TRH de 24 h. No se encontraron diferencias significativas en la produccion
de metano entre los tres reactores (R1 =88 + 13,7; R2=82 + 19,5y R3 =85 £ 20,4 ml

CHas / g DQOeliminada; (I.C., n=3, 0=0,05)). En comparacion con la produccion media
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obtenida a 19 °C y 24 h de TRH (143 ml CH4/ g DQO&¢liminada), @ 17 °C fueron un 40 %
inferiores. Esta disminucion parece deberse Unicamente al efecto de la disminucion de la
temperatura en la tasa de crecimiento de los microorganismos metanogénicos (Lettinga
et al., 2001). No se observaron diferencias significativas en el reactor de lodo granular
(R3) presumiblemente porque las ventajas estructurales de los lodos granulares pueden
representar una mejora en el rendimiento del metano, principalmente a bajos TRH.
- Rendimiento de los UASB a 17 °C.

La composicion del biogés se mantuvo estable bajo los diferentes TRH probados a 17 °C
(Tabla 3) y similar a la composicion observada a 19 °C. El descenso en el TRH de 18 a
14 h no produjo diferencias en los porcentajes de DQOeliminada, SO4 Zeliminado € hidrdlisis.
Se aprecio un incremento en la velocidad de produccion de metano (Pchav), cCOMo
resultado del aumento de la Velocidad de Carga Organica (VCO).

Como puede observarse en la Tabla 3, el rendimiento de metano obtenido a las 10 h de
TRH (R3) (126 ml CH4/ g DQOeliminada) fue similar a la obtenida para un TRH de 18 h
(R1) (124 ml CHa/ g DQOc¢liminada). El rendimiento semejante de metano en ambos TRH
puede explicarse por una mayor actividad metanogénica del lodo granular (R3), en
comparacidn con el lodo floculento (R1), incluso a temperaturas mas bajas (Lim y Kim,
2014). Laestructura de lodo granular es mas resistente a las variaciones ambientales como
la temperatura, la falta de nutrientes y el pH, en comparacién con el floculento (Liu y
Tay, 2002). Este tipo de lodo también tiene mejores caracteristicas de sedimentacion,
previniendo lavados debidos a disminuciones del TRH (Karadag et al., 2015).
Comparando los resultados obtenidos entre los 19 y 17 °C, se aprecia una de reduccion
en el rendimiento de produccion de metano similar para TRH de operacion de 14y 18 h
(14 y 12 %, respectivamente) lo que viene a indicar que el rendimiento en la produccion

de metano esta més influenciado por las temperaturas que por los TRH de operacion
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utilizados. La proporcion de biomasa hidrolizada en los reactores UASB a 19 °C,
trabajando al mismo TRH (14 y 10 h) que los UASB a 17 °C fue un 16 % superior para
ambos TRH (Tablas 2 y 3). Esto indica la posibilidad de un proceso de acumulacién de
solidos dentro del digestor correlacionado con la temperatura como influencia sobre el

rendimiento de la comunidad bacteriana.

Tabla 3: Resultados de los UASB a 17 °C

Reactor (R) 1 2 3
TRH (h) 18 14 10
DQOteliminada (%) 74 (8) 72 (6) 60 (21)
DQOSeliminada (%) 54 (24) 55 (18) 35 (30)
SO4%eliminada (%) 88 (6) 88 (5) 63 (15)
CH4 (%) 80 (3) 80 (3) 81 (3)
CO» (%) 5 (15) 5 (19) 5 (10)
N2 (%) 15 (17) 15 (19) 16 (25)
Hidrolisis (%) 43 (44) 42 (49) 37 (32)
PcHav 93 (18) 106 (18) 130 (23)
RM 124 (23) 117 (21) 126 (22)
n 28 28 9

*Valores medios y coeficientes de variacion entre paréntesis.

*Pcrav = Velocidad de produccion de metano (mL CH,/L/d).

*RM = Rendimiento de produccién de metano = mL CH4/g DQOtejiminada-
*Todos los valores de O, fueron 0 %.

*n = ndmero de muestras

La iError! No se encuentra el origen de la referencia. ilustra la velocidad de produccién de
biogas en los reactores UASB trabajando a 17 °C bajo distintos TRH. Una disminucion
irreversible en la produccion de biogas se produjo en el reactor operado al TRH de 10 h.
Este fallo se atribuye a la posible presencia de compuestos inhibidores en el agua residual
de la depuradora. Al mismo tiempo que se produjo este suceso, se aprecié un olor inusual
similar a cebolla podrida (olor alidceo) causado por el etanotiol o etilmercaptano, el cual
puede inhibir el proceso de metanogénesis (van Leerdam et al., 2006), pudiendo proceder
de algan vertido incontrolado a la red de saneamiento. Existen evidencias de que en las
aguas residuales pueden aparecer compuestos inhibitorios que afectan a la digestion

anaerdbica, como lo son los iones metéalicos ligeros o los compuestos organicos toxicos
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(Chenetal., 2008). El resultado de este suceso fue totalmente inesperado ya que el reactor
operado con lodo granular fue el més dafiado a pesar de suponerse el més resistente a las
variaciones fisico-quimicas. Es probable que esta disminucion en los rendimientos,
apreciada en los tres reactores y atribuida a una descarga puntual de componentes toxicos,
afectd proporcionalmente a los reactores en funcion de su TRH. Este incidente puede
interpretarse como una razon suplementaria a la hora de elegir un TRH minimo de
operacion, presentando entre los TRH probados en este estudio a las 14 h como el mas
adecuado cuando se trabaja con agua residual urbana a bajas temperaturas, incluso cuando

se emplea lodo granular.
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Figura 4: Estabilidad en la produccion de biogas bajo distintos TRH a 17 °C

Balance de DQO
La distribucion de las proporciones de DQO y sus correspondientes rendimientos de

metano a los distintos TRH se presentan en la Figura 5 (eje de la izquierda), indicandose
como “remanente” la fraccion de DQO que no se hidroliza y se acumula dentro del

reactor, de acuerdo con Elmitwalli y Otterpohl (2011).
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La fraccion remanente se mantiene estable sobre el 19 % para los TRH de 36 a 10 h para
ambas temperaturas (17 y 19 °C), presentando valores entorno a un 10-15 % superiores
en el caso de los 17 °C para los TRH de 18, 11y 10 h. Paralos TRHde 8 y 6 ha 19 °C se
produjeron incrementos de casi el 100 % con respecto al TRH de 10 h para la misma
temperatura. El incremento en la fraccién remanente esta correlacionada con un descenso
significativo en el rendimiento de produccion de metano y la capacidad de hidrolisis para
TRH inferiores a 10 h, descrito en la seccion anterior en la Tabla 2. Esta relacion directa
entre el TRH y el descenso en la metanizacion también fue descrito por Uemura y Harada
(2000) y Elmitwalli y Otterpohl (2011). Con respecto a la fraccion de DQO atribuida al
metano disuelto en el efluente, se mantuvo estable en torno al 6 % de la DQO total
alimentada para todos los TRH y temperaturas experimentadas. EI mantenimiento de esta
proporcidn se debid a la solubilidad del metano en el agua, la cual esta fomentada por los
descensos de temperatura, pudiéndose apreciar un leve incremento en los UASB
trabajando a 17 °C para TRH de 10 y 14 h, con respecto a los reactores trabajando a los
mismos TRH pero a 19 °C (Figura 5).

Atendiendo a los resultados obtenidos en ambas temperaturas (17 y 19 °C), 14 h de TRH
es el que mejor rendimiento de metano y capacidad de hidrdlisis presenta a 17°C, tratando
la mayor cantidad de agua (Tabla 3), mientras que a los 19 °C esta recomendacion podria
ser extendida hasta las 10 h de TRH, al presentar % de hidrélisis y rendimientos de
metanos similares a los valores de 14 h de TRH (Tabla 2). Dada la necesidad de
establecer pardmetros de operacion estables para la operacion de EDARSs reales, las 14 h
de TRH pueden ser seleccionadas como el valor de TRH comun mas idoneo para trabajar
bajo condiciones invernales.

A los 19 °C y TRH de 6 h se observo la granulacion del lodo en el R3, que fue

posteriormente operado durante el periodo de 17 °C a TRH de 10 h. Incluso con estas
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diferencias morfoldgicas de lodos entre los reactores R1 y R2 (floculentos) con respecto
a R3 (granular), se observa una distribucién similar de la DQO tanto a 19 (R2) como a 17
°C (R3) para un TRH de 10 h. Aunque el descenso en el TRH mostré una mayor
sensibilidad ante la posible entrada de tdxicos en el influente, como fue el caso del R3 a
17°Cy TRH =10 h. El aumento de la acumulacion de solidos en los digestores trabajando
durante largos periodos en condiciones invernales, puede ser motivo de un mal
funcionamiento del digestor. De acuerdo con Chernicharo et al. (2015) la implementacion
de una estrategia adecuada de eliminacién de lodos en exceso es uno de los puntos mas
importantes en la rutina operativa de reactores UASB. Este punto es alin mas relevante a
bajas temperaturas (alrededor de 18 °C), donde hay una mayor acumulacion de lodo que
afecta negativamente a la actividad hidrolitica y metanogénica, lo que eventualmente
conduce al fallo del reactor. Algunos autores como Mahmoud et al. (2003) proponen la
combinacién de digestores de lodos con los reactores UASB para tratar la acumulacion
de sélidos y evitar esta situacion.

El balance de DQO entre los reactores operados a 6 y 8 h de TRH a 19 °C no mostro
diferencias significativas. De acuerdo a los resultados de la Tabla 2 en lo referente a los
rendimientos de metano, estos son muy similares, representando una mejora en el balance
de DQO debida a la granulacion del lodo que permite trabajar a TRH inferiores que el
lodo floculento, tratando mayores volimenes de agua con las mismas dimensiones de
reactor.

El limite de operacion anteriormente mencionado en el TRH de 14 h podria reducirse si
se usan velocidades ascensionales que fomenten la granulacion del lodo. Sin embargo,
atendiendo a los resultados obtenidos, el descenso de TRH de 10a8y 6 ha 19 °C (Tabla
2) mostrd descensos del 50 % en la capacidad hidrolitica de los reactores, descenso que

se mostré en menor medida (12 %) al cambiar de las 14 a las 10 h de TRH para 17°C
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(Tabla 3). Esto podria llevar a un proceso de colmatacion del digestor, por lo que el
seguimiento del porcentaje de hidrdlisis asi como el balance de DQO pueden ser
empleados como herramientas de seguimiento y control de la correcta operacion del
reactor, indicando tendencias hacia escenarios futuros que orienten la toma de decisiones.
En base a los resultados obtenidos, la operacion de digestores anaerobios UASB bajo
temperaturas de 17 °C y TRH iguales o inferiores a 10 h, presenta limitaciones por
acumulacion de DQO, por lo que estrategias complementarias de purga de lodos pueden

ser necesarias para mantener los niveles de solidos en el efluente del digestor.
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Figura 5: Balance de DQO a 19y 17 °C a distintos TRH

Seleccion del TRH

Se evaluaron distintos parametros para determinar, entre los TRH estudiados, el mejor
TRH de operacidn utilizando agua residual urbana. El balance de DQO (Figura 5) mostro
un incremento en la fraccion remanente dentro de los reactores cuando los TRH
descendieron de 14 y 10 h, para las dos temperaturas estudiadas. La proporcién de sélidos

atrapados en el interior de los reactores aument6 al mismo tiempo que disminuian la
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DQOteliminada Y €l rendimiento de metano (ml CHa/g DQOteliminaga), Mostrando un
descenso en los rendimiento de los reactores UASB. Un resumen de los parametros
evaluados se presenta en la Tabla 4, mostrando los mejores resultados obtenidos en cada

una de las temperaturas ensayadas.

Tabla 4: Parametros de seleccion del TRH

T2 (°C) 19 17
TRH (h) 14 10 14 10
DQOteliminada(%0) 73 64 72 60
RM 136 129 117 126
Remanente (%) 17 19 19 22

*Las celdas sombreadas en verde indican los valores mejores valores dentro de la comparacion realizada
*RM = Rendimiento de metano = mL CH4/g DQOtgjiminada-
*Remanente % = fraccion de DQO acumulada en el reactor y no hidroliza.

Teniendo en cuenta todos los resultados anteriores (balance de DQO, rendimiento de
metano, DQOteiiminada (%) Y fraccién remanente), el TRH de 14 h parece ser el méas
adecuado para ambas temperaturas estudiadas. Este TRH evita la acumulacion excesiva
de solidos no hidrolizados dentro del reactor UASB y permite un tiempo de recuperacion

mas corto en caso de vertidos toxicos.
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CONCLUSIONES
1. La granulacién del lodo puede ser propiciada utilizando un sistema de pulsos a

bajos tiempos de retencion hidraulica (6 h), lo que permite trabajar a TRH
inferiores que cuando se opera con lodos floculentos, tratando mayores volimenes
de agua con las mismas dimensiones de reactor.

2. La capacidad hidrolitica y la produccion de metano se vieron afectados por las
variaciones en la temperatura, TRH y composicién del agua residual,
identificAndose el TRH de 14 h como el més apropiado, bajo las condiciones de
estudio, para tratar el agua residual municipal, debido a que se observd una
acumulacion excesiva de sélidos sin digerir en el reactor cuando se operd con
TRH inferiores a este valor.

3. ATRH de 14 h se obtuvieron los mejores rendimiento de metano (136 ml CH4/ g
DQOteiiminada) para los reactores trabajando a 19 °C, mientras que en el caso de los
de 17 °C, el TRH de 10 h fue el que presentd los mejores rendimientos (126 ml
CHa/ g DQOteliminada)-

4. EIl tratamiento anaerobio de agua municipal en climas templados puede ser
factible utilizando la herramienta de balance de DQO, incrementando la

expansién geogréafica de esta tecnologia.
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CAPITULO 2

Variaciones estacionales de la
produccion de biogas en la depuracion de
aguas residuales urbanas mediante
reactores UASB a escala piloto.

El presente capitulo esta pendiente de ser enviado a la revista Bioresource Technology.
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ANTECEDENTES

El tratamiento de las aguas residuales urbanas ha sido tradicionalmente abordado desde
el punto de vista de tratamientos aerobios. Sin embargo, las tendencias actuales sobre
ahorro de energia y reduccion en las producciones de lodos han llevado a considerar las
tecnologias de tratamiento anaerobio como una alternativa apropiada (Dutta et al., 2018).
Los procesos bioldgicos anaerobios para el tratamiento de las aguas residuales presenta
una serie de inconvenientes, que incluyen: la sensibilidad del rendimiento del proceso a
la temperatura, los rendimientos de eliminacién de DQO, solidos y nutrientes, la
generacion de malos olores, la eliminacion de patdgenos y la emisién de gases de efecto
invernadero (Chernicharo et al., 2015, Crone et al., 2016). Sin embargo, se han hecho
grandes avances como la introduccion de reactores de alta carga donde el tiempo de
retencion de sélidos y liquidos estan desacoplados, llevando a procesos mas estables en
los que se mejora la etapa de hidrolisis (Daud et al., 2018). Desde que en 1980 se introdujo
la tecnologia de reactores anaerobios de flujo ascendente (UASB), el 60 % de la
tecnologia anaerobia aplicada a efluentes de industria (agroalimentaria, cervecerias,
destilerias, etc.) consiste en este tipo de reactores, siendo Japon, Alemania, Holanda,
EEUU e India los paises con mayor nimero de instalaciones (Chernicharo et al., 2015).
Asimismo es frecuente su uso en el tratamiento de aguas residuales urbanas en paises con
condiciones climaticas favorables, como Brasil, Méjico y Colombia, donde se han
logrado eficiencias de eliminacién de DBOs, DQO y Sélidos en torno al 70 — 90 %
(Salazar-Larrota et al., 2019). Sin embargo, su uso en paises con climas frios o de elevada
estacionalidad no ha tenido tanto éxito, particularmente en aquellos en los que las
temperaturas del agua residual desciende por debajo de 18 °C, siendo necesario un nuevo
enfoque para su aplicabilidad a bajas temperaturas (Chernicharo et al., 2015). Aunque el

tratamiento de las aguas residuales Unicamente por medio de los UASB no llega a
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alcanzar los limites de vertido generalmente demandados por la legislacién (Vassalle et
al., 2020, de Godos et al., 2016), su combinacion con otras tecnologias en plantas mixtas
con pos-tratamiento, permite alcanzar reducciones de los costes de inversion (CAPEX)
de entre el 20 — 50 % y de los costes de operacion (OPEX) superiores al 50 %, en
comparacion con estaciones depuradoras convencionales basadas en la tecnologia de
lodos activados (Chernicharo et al., 2019).

Por otra parte, el aumento de la solubilidad del CH4 al disminuir la temperatura del agua
residual, no solo supone una pérdida de parte de la energia producida sino que incrementa
las emisiones de gases de efecto invernadero (Crone et al., 2016). Estos escapes de metano
pueden representar entre un 20 y un 70 % de la produccion tedrica de metano (Daud et
al., 2018) en reactores anaerobios. Para intentar disminuir estos riesgos y lograr el
maximo aprovechamiento del potencial energético de este biogas se han propuesto
sistemas de recuperacion con los que se han conseguido recuperaciones de hasta el 92,6

% del metano disuelto (Crone et al., 2016).

La operacion de reactores anaerobios en regiones con cambios estacionales marcados
supone un reto debido a la influencia negativa del descenso de temperatura sobre la
capacidad hidrolitica de la materia particulada, lo que lleva a tener que aumentar los TRH
y/o un descenso en el rendimiento de los reactores anaerobios (Chernicharo et al., 2015,
Daud et al., 2018). Asimismo, variaciones en la composicion del agua residual, como por
ejemplo en la concentracion de sulfatos, puede determinar la estabilidad de los procesos
metanogénicos en su competicion con otros tipos de microorganismos, como son las

bacterias sulfato-reductoras (Subtil et al., 2012).
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MATERIAL Y METODOS

Reactores UASB

Constan de dos reactores UASB de 20 m® de 4,3 m de alturay 2,5 m de diametro (Figura
1A), los cuales se alimentaron con agua residual urbana de la EDAR “El Torno” (36°
25’38.0” N—-6°09°22.0> W), localizada en Chiclana de la Frontera y disefiada para una
poblacion de 53.000 habitantes equivalentes. Estos reactores fueron construidos en fibra
de vidrio y cuentan con un separador trifasico interno (agua, solidos y gas) en la parte
superior (Figura 2). Cada reactor contd con un sistema de recirculacion externa para
medir en continuo el pH y la temperatura mediante una sonda HACH CRI15303.99 y

potencial redox mediante un electrodo modelo 5362.

La alimentacion a los reactores se realizé desde un tanque de alimentacion (Figura 1 B)
de 1 m?, alimentado con el agua residual de la salida de pretratamiento de la EDAR
(desbaste + desarenado-desengrasado), previo tamizado con un rototamiz de 1 mm. El
flujo de agua residual hacia el tanque de alimentacion se produjo en continuo (TRH =6
min) contando con un rebosadero por el que el agua residual no consumida retron6 a
cabecera de la EDAR. En este tanque de alimentacion contdé con una sonda de
conductividad para detener la alimentacion de los reactores UASB cuando ésta superaba
los 3 mS/cm, situacion que acontecia en dias con elevado coeficiente de pleamar por

intrusion de agua marina en la red de saneamiento de la ciudad.

La alimentacion de los reactores se realiz6 desde el tanque receptor mediante 2 bombas
mono (Mono® Noy C23K, Q=0-3 m3h) (Figura 1B). Los caudales alimentados
empleados fluctuaron entre 0,4 — 2,5 m*/h en funcién de los TRH operacionales fijados

durante la experimentacion.
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El biogas producido se almacené y midié mediante dos gasémetros de cupula flotante de
0,2 m3 cada uno. El vaciado de dichos gasémetros se hizo de forma automatica, mediante
el uso de sensores Opticos de proximidad que controlaron la apertura y cierre de las

valvulas neumaticas de vaciado de los gasémetro, al llegar a las alturas fijadas como

niveles maximo y minimo (Figura 1C).

Figura 1: (A) Reactor anaerobio UASB, (B) tanque receptor de agua tamizada, y bombas de alimentacion
y (C) gasémetros de cdpula flotante.

Estrategias de alimentacién.

La alimentacion de los reactores UASB se realizo tanto en continuo como mediante un
sistema de pulsos (PUSH) patentado por Aqualia (EP3009408B1) (Figura 2). El sistema
de alimentacion por pulsos consistio en la instalacion de un deposito de 200 | en la parte
superior del reactor, donde se almacend el agua residual hasta llegar a un nivel maximo
controlado por boyas. Una vez alcanzado este nivel, se descargaron los 200 | de agua en

la parte inferior del reactor en uno de los 4 puntos de descarga, alternandose entre pulsos.
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Este modo de alimentacion permitié alcanzar velocidades ascensionales puntuales de
hasta 8,6 m/h en cada pulso, incrementando la agitacion del reactor y logrnado, por tanto,
un mejor contacto entre las bacterias anaerobias presentes en el manto de lodo y la materia

orgénica presente en el agua residual

Deposito de 200L parla
alimentacion por pulsos

r — ) e
'r,l"' =L
"\\

Il

Figura 2: Sistema PUSH de los reactores UASB (figura adaptada de la patente nimero EP3009408B1).

Durante el tiempo de experimentacién (340 dias) se pueden diferenciar cuatro fases en

las que se modificaron las condiciones experimentales (Figura 3)
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P1: Inoculacion, arranque y estabilizacion (60 dias, TRH = 48 h): A finales de agosto
se inocularon los UASB, utilizando 10 m® por reactor de un lodo anaerobio procedente
de los reactores anaerobios de lodos de la EDAR de Guadalete, en Jerez de la Frontera
(Figura 4). Caracterizado en solidos suspendidos volatiles (SSV = 15,67 g/l), actividad

metanogénica especifica (AME = 0,043 g DQO/g SSV) e indice volumétrico de lodo (IVL

275 300 325

= 69,2 ml/g SST). La alimentacidn se establecio en régimen continuo.

P2: Descenso en el TRH (60 dias, TRH = 36 h): Este periodo comprendido entre octubre

y noviembre, en el que se disminuyeron los TRH de ambos reactores UASB a 36 h.

Figura 4: Lodo anaerobio empleado para la inoculacion de los reactores UASB
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P3: Diferencias entre alimentacion en continuo o con pulsos (60 dias, 36 y 24 h TRH):
Durante este periodo se mantuvo el TRH del UASB 1 en 36 h, mientras que se descendio
el del UASB 2 a 24 h. Este cambio se mantuvo durante 60 dias distinguiéndose dos
condiciones:
- P3a: 30 dias con un régimen de alimentacion en continuo de ambos reactores.
- P3b: 30 dias de alimentacion por pulsos de ambos UASB.
P4: Operacion a bajos TRH (160 dias, 18, 12 y 8 h de TRH): En este periodo se
redujeron los TRH de operacion de los UASB en dos etapas, manteniendo la estrategia
de alimentacion mediante pulsos:
P4a: Se descendieron los TRH en ambos reactores UASB, pasando el UASB 1 de
36al1l8hyel UASB 2 de 24 a 12 h (80 dias).
P4b: Se mantuvo el TRH del UASB 1 en 18 h y se redujo el del UASB 2 de 12 a

8 h (80 dias).

Sistema de recuperacién de metano disuelto.

Para la determinacion de las cantidades de metano disueltas en el efluente de los reactores
UASB se disefiaron dos prototipos de diferentes volumenes (Figura 5). Estos prototipos
se operaron dentro del periodo P4a, usando el efluente del UASB 1 a 18 h de TRH. Los
prototipos contaron con volimenes de 45 | (p45) y 166 | (p166). El sistema de
recuperacion de metano empleado se basé en la descompresion de la corriente de
salida del reactor UASB, fomentada por la caida por gravedad desde 2 m de altura
dentro de un reactor cerrado, en el que al entrar el agua por el espacio en cabeza e
impactar contra la pared interna del reactor, se incremento la turbulencia, provocando
que parte del CH4 disuelto se liberase como consecuencia del incremento de la
superficie del agua en contacto con el aire del espacio en cabeza, junto con otros

gases como el N2, CO2 y H»S. El agua desgasificada salié de manera constante por
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un tubo en U en la base del reactor para evitar el escape de las burbujas de gas
generadas en la parte superior del mismo. El gas liberado en el espacio en cabeza se
almacend y cuantificé en un gasometro de ctpula flotante de 0,12 m? equipado con
sistema de vaciado automético y conteo de pulsos de llenado, a través de un

controlador légico programable (PLC).

P45 oper0 bajo la presion generada por el gas liberado durante la desgasificacion (12
mBar) y p166 fue sometido a un control de la presion regulado por una bomba peristéltica
de succion Albin pump Il 3 G, conectada al espacio en cabeza del prototipo y al
gasometro. El control de la bomba peristéaltica se realiz6 mediante una sonda de presién
Sensovant SHP-P conectada a un PLC de control, en el que se fijaron las presiones
deseadas (-50 a 12 mbar) para comprobar el rendimiento del sistema bajo distintas

condiciones. Las caracteristicas de ambos prototipos se presentan en la Tabla 1.

Tabla 1: Principales caracteristicas de los pilotos de recuperacién de metano

p45 pl166
Volumen Total (I) 45 166
Caudal entrada (m®/h) 0,93 4,11
HRT (min) 2,1 1,3
Presion de vacio (mbar)* 12 (-50) - 12
Thzo (°C) 18,24 18,5-222

* La presion de 12 mbar es la presion minima ejercida
por el gasémetro de ctpula flotante
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Figura 5: A) Esquema de disefio del sistema de recuperacion de metano disuelto. B) Fotografias de los dos prototipos empleados (p45 y p166).
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Analiticas

La muestra de agua residual de entrada se recolect6 dos veces por semana mediante una
bomba peristaltica automatica mp2-r — 4 1I/h 230 VAC, conectada al tanque de
alimentacion de agua filtrada, obteniendo una muestra compuesta refrigerada de 24 h. La
muestra del efluente de los reactores UASB se recolect6 dos veces a la semana de forma
puntual. Los pardmetros de analisis fueron: DQO (métodos estandar 5220 C y 5220 D),
SST y SSV (método estandar 2540 D), Sulfato (método estandar 4500-SO4 % E), Amonio
(método estandar 4500-NHj3 D), Fosforo (método estandar 4500-PC), alcalinidad (método
estandar 2320 B) (APHA, 2005).

La composicion del biogas producido (CHa, CO2, O2 y H2S) se determind utilizando un
analizador de gases portatil COMBIMASS® GA-m. Una muestra de gas estandar (65 %
de CHas y 35 % de CO») suministrada por la empresa Air liquide, fue usada como patrén
para comprobar el correcto funcionamiento del analizador de gases una vez al mes.

El anélisis de la concentracion del metano disuelto en el efluente se realizé mediante el
método empleado por (Daelman et al., 2012), dicho método se basa en el efecto salting-
out, en el cual se afiade sal a una solucién acuosa en una concentracion suficientemente
alta para desplazar los gases disueltos del liquido. Si esto se hace en un recipiente cerrado,
los gases disueltos se acumulan en el espacio en cabeza donde se puede analizar la
composicion del gas y por tanto es posible determinar la cantidad de gas disuelto en el
liquido. La determinacion de la concentracion de metano liberado se realizé mediante el
uso de un cromatografo de gases (450-GC, Bruker — Spain), equipado con un detector de

conductividad térmica (TCD).
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RESULTADOS Y DISCUSION

Agua residual de alimentacién

Las composiciones promedio del agua residual de entrada en los diferentes periodos
experimentales se presentan en la Tabla 2. En general, tal y como se discutid en el
capitulo anterior, este agua puede ser clasificada como de “carga contaminante media —
alta segun la clasificacion propuesta por Metcalf et al. (2002). Sin embargo, los sulfatos
presentaron valores por encima de los fijados para esta clasificacion debido a las
intrusiones de agua de mar en la EDAR, haciendo fluctuar los ratios DQO/SO4 entre
3,75 (P3a) y 9,5 (P4b). Cuando los valores de conductividad superaron los 3 mS/cm, la
alimentacion a los reactores UASB se detuvo para prevenir la inhibicion de las bacterias

anaerobias por choque osmotico (Madden et al., 2014, Hu et al., 2015).

Tabla 2: Caracteristicas del agua residual durante los periodos de experimentacion

SERIODOS | 0 DQO SST Y SOs2  NHs  PO: DQOt:SOs2 T
d mg O/l mg/l mg/Il mg/I mg/I mg/l - °C

P1 60 620+161 233+100 101+68 122436 365 6%l 6+2 22-26

P2 60  577+87  187#34 158429 9716 56211 7+l 6+1 19-24

A | 30  424+97  128+25  110+21 113430 4748 6%l 4x2 16-19

P B | 30 556£100 171#50  149+42  89+16 462 34 5+2 16-20

A | 80 666tl114 247455  212+44 78410  45+6 7+l 9£2 19-24

a B | 80 714+108  244+74 20365 759 447 704 10£2 21-27
Media- Alta® | -  430-800 210-400 160-315 30-50 25-45 5-10 - -

M<Agua residual de carga contaminante media-alta (Metcalf et al., 2002)

Durante los distintos periodos de experimentacion la temperatura del agua fluctuo6 acorde
con las estaciones (otofio (P1 y P2), invierno (P2 y P3), primavera (P4a y P4b) y verano
(P4b)), asi como los niveles de fésforo. Las variaciones estacionales en las
concentraciones de DQO, sélidos y fosfatos, se ven reforzadas por los episodios de lluvias
en los que parte de las aguas pluviales llegan a la EAR a través de la red de saneamiento

unitaria. Este efecto de dilucion no ocurre en el periodo estival donde se aprecian
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aumentos del 40 y 47 % en las concentraciones de DQO vy sdlidos, respectivamente, en
comparacion con los valores minimos alcanzados durante el invierno. Esta variacion
estacional no se aprecia tan claramente en el caso del amonio, donde se mantienen niveles
en torno a los 46 mg NHa4/l. En el caso del fdésforo, los valores en la mayoria de los
periodos rondaron los 7 mg/l. La proporcion entre las concentraciones de DQO y Sulfatos
es determinante para el buen funcionamiento de los reactores anaerobios, inhibiéndose la
metanogénesis cuando este es inferior a 8 y promoviéndose a partir de 10 (Subtil et al.,
2012). Como puede observarse en la Tabla 2, la relacion DQO:sulfatos es inferior a 8 en
tres de los cuatros periodos experimentales, por lo que para P1, P2 y P3 los resultados

pudieron estar influenciados por ésta caracteristica del agua de alimentacion.

Resultados de los periodos

P1: Inoculacion, arranque y estabilizacion

El proceso de arranque de los reactores UASB es complicado y esta influenciado por
muchos factores entre los que se encuentran las caracteristicas del agua, el inéculo, pH,
nutrientes, presencia de compuestos toxicos, TRH, velocidad ascensional, mezcla interna
del reactor, asi como las condiciones climaticas (Rizvi et al., 2015). Los dos reactores
UASB se operaron durante 60 dias tras su inoculacion bajo un régimen de alimentacion
continua a un TRH de 48 horas. Los rendimientos observados tras la inoculacion (Figura
6) no sufrieron grandes cambios desde el inicio del proceso de estabilizacion con respecto
a la eliminacion de sélidos totales y la DQO soluble, mientras que la capacidad de
eliminacion de sulfatos si mostré una evolucion incrementandose alrededor del 20 %
respecto a los rendimientos iniciales. Estos resultados para la DQO soluble, son inferiores
a los citados por la literatura, donde en la mayoria de los casos se alcanzan eficiencias de
eliminacion es de mas del 60 % empleando distintos tipos de aguas residuales (Hamza et

al., 2016), siendo el valor medio obtenido de 50 % =+ 5,47 (n=25, 0=0.05). En un estudio similar
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a escala laboratorio Singh y Viraraghavan (1998) obtuvieron, tras 60 dias de arranque,
eficiencias de eliminacion de DQO del orden de 80 — 85 % para reactores operados a 20
°C. Esta diferencia puede atribuirse a varios factores. Uno podria ser el disefio del reactor,
ya que Daud et al. (2018) ha descrito que para relaciones altura/diametro pequefias,
pueden experimentarse formaciones de canales preferentes, afectando a la correcta
mezcla del sustrato con la biomasa. Hamza et al. (2016) presentaron valores de las
relaciones altura/didmetro recogidos en la literatura, incidiendo en la elevada variabilidad
en el disefio de estos reactores, fluctuando esta relacion entre 7 y 20, estando en nuestro
caso en 1,7. Otra posible causa de la baja eficacia registrada puede ser la procedencia del
lodo usado para la inoculacion. El uso de un lodo més estabilizado, en nuestro caso se
utilizé lodo procedente de un digestor trabajando bajo temperatura meséfila (35 °C) y
alimentado con lodo de depuradora, a las condiciones operacionales impuestas, podria
haber disminuido el tiempo de arranque y haber conseguido unos rendimientos mayores
(Abdelgadir et al., 2014). Por otro lado, las variaciones en los niveles de sulfatos pueden
correlacionarse con aquellas observadas en el agua residual alimentada, que pudo verse
influenciada por los episodios de lluvias registrados (Figura 7), en los que se observaron
algunos de los valores pluviométricos mas elevados de toda la fase experimental con
volimenes acumulados de 92,4 I/m? para el mes Octubre de 2015. Como consecuencia
de estas lluvias, los aportes del rio aumentaron y al coincidir con las subidas de marea
introdujeron agua marina en el sistema de alcantarillado que conduce a la EDAR.

Durante este periodo experimental, la temperatura del agua residual de alimentacion
fluctud entre los 22 y 26 °C. Estas temperaturas son consideradas como moderadas y
propician los procesos de hidrdlisis y el crecimiento bacteriano (Daud et al., 2018),

condiciones favorables para la adaptacion de la biomasa bacteriana a su nuevo medio, por
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lo que es posible descartar la temperatura como uno de los factores que puedan haber

causado los bajos rendimientos de eliminacién de DQO vy so6lidos.

Las producciones de metano registradas fueron de 0,15+0,03 y 0,12+0,02 m® CHa/kg
DQOteiiminada, para el UASB 1y 2 respectivamente. Estos rendimientos son proximos a
los registrados por Singh y Viraraghavan (1998) en UASB alimentados con agua residual

urbana, a 20+1 °C y a un TRH de a 20 h (0,15 m® CH4/kg DQOteliminada).-
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Figura 7: Pluviometria acumulada entre los meses de septiembre de 2015 y Agosto de 2016 (Conil, 2016).

P2: Descenso del TRH (60 dias, 36 h TRH).

Tras el periodo anterior, se redujeron los TRH de ambos reactores UASB a 36 h durante
60 dias. En este periodo la temperatura oscil6 entre los 24 — 19 °C, acercandose a rangos
psicrofilos (Daud et al., 2018). Durante este periodo se mantuvo la estrategia de
alimentacion en continuo, manteniendo el agua de entrada una composicion similar a la
del periodo anterior, pero observandose un cierto descenso en las concentraciones de la
DQO del 8 %, mientras que en la concentracion de sélidos y sulfatos estos valores
descendieron hasta un 20 % respecto al periodo anterior (Tabla 2). Por otra parte, las
concentraciones de nutrientes experimentaron un aumento con respecto a la anterior fase
del 55 % para el amonio y del 16 % para el fosforo. La disminucidn en las concentraciones
medias de DQO, solidos y sulfatos se entienden como resultado de la dilucién asociada a
los episodios de lluvias que continuaron durante esta etapa con aportes mensuales, muy
inferiores a los registrados en el mes anterior, de 51 y 15,2 I/mes para los meses de

Noviembre y Diciembre de 2015, respectivamente (Figura 7). En este caso, los aportes
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puntuales no influenciaron significativamente sobre los resultados analiticos,
manteniendo los valores extremos mas proximos a la media.

Los rendimientos de ambos reactores se mantuvieron similares a los valores registrados
en el periodo anterior (P1), donde las capacidades de eliminacion de sélidos y DQO total,
en ambos reactores, se mantuvieron alrededor del 80 % y 67 %, respectivamente (Figura
8). En el caso de los sulfatos se observaron diferencias entre periodos, registrandose
mejoras de eliminacion del 15 % en el UASB 1y 17 % en el UASB 2. Esta mejora en el
rendimiento puede deberse a una mayor adaptacion de las bacterias sulfato-reductoras a
las condiciones de operacion bajo altas concentraciones de sulfatos (Singh y
Viraraghavan, 1998), asi como estar influenciado por el descenso en las concentraciones

de sulfatos registradas en este periodo (97 mg SOs%/l), un 20 % inferiores a las
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Figura 8: Porcentajes de eliminacion de solidos totales, DQO total y sulfatos en los reactores UASB 1y
2, durante los periodos 1y 2.
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En el caso de la productividad de metano, en el UASB 1 fueron 0,12+0,03 m3 CHa/kg
DQOteiiminada, 10 que representa una disminucion del 20 % con respecto a la etapa anterior.
En el caso del UASB 2, la tendencia fue la opuesta con 0,13+0,04 m® CHa/kg
DQOteiiminada, SUpONiendo una ligera mejora del 8 %. Esta diferencia con respecto a la
etapa anterior no se considera relevante ya que aunque ambos reactores fueron inoculados
usando el mismo lodo y operados de forma similar, pueden haber variaciones en el
desarrollo de las poblaciones bacterianas, asi como en la biomasa activa en el momento
de partida en el interior de los reactores. El arranque de los reactores UASB a partir de
lodo floculento en lugar de granular, implica desventajas como son mayores tiempos de
arranque y posibilidad de lavados de biomasa (Hamza et al., 2016).

P3: Diferencias entre alimentacion en continuo o con pulsos (60 dias, 36 y 24 h TRH).
En esta fase se mantuvo el TRH en el UASB 1 mientras que se disminuyo el del UASB
2 a 24 h. Las temperaturas durante esta etapa oscilaron entre los 16 y 20 °C. El cambio en

el régimen de alimentacion subdivide esta etapa en dos fases:

= P3a: 30 dias — UASB 1 (36 h TRH) y UASB 2 (24 h TRH) — Alimentacién
continua.

Dado que en el comportamiento de ambos reactores al final de la etapa anterior se
consider6 estable y similar, con la llegada del invierno se realiz6 un cambio de TRH en
el UASB 2 a 24 h mientras que se mantuvo el del UASB 1 en 36 h. Con este experimento
se pretendié comprobar la influencia del descenso en el TRH bajo las condiciones
climaticas mas adversas del afio, fluctuando la temperatura del agua de alimentacion en
este subperiodo entre los 16 y los 19 °C (Tabla 2).

Hay que resaltar que en este periodo las caracteristicas quimicas del agua alimentada a
los reactores, experimentaron un nuevo descenso del 30 % en sélidos totales (128 + 25

mg /1) y 26 % en DQO total (424 £ 97 mg O2/l), mientras que en el resto de parametros
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se mantuvo dentro de los niveles que se venian registrando en la etapa anterior de sulfatos,
amonio y fosforo, como se puede ver en la Tabla 2.

En este estadio, debido probablemente al efecto de la temperatura sobre la actividad
metabdlica bacteriana (Chernicharo et al., 2015), se observé una gran disminucién en los
rendimientos de eliminacién de DQO, solidos y sulfatos, de ambos reactores UASB
(Figura 9). Concretamente, la eliminacion de solidos totales, DQO total y sulfatos
descendieron respecto al periodo anterior en un 43, 53 y 64 %, respectivamente para el
UASB 1 (TRH =36 h). Enel caso del UASB 2 (TRH =24 h), el descenso fue mas acusado
registrandose para la eliminacion de DQO, sélidos y sulfatos descensos del 55, 57 y 62
%, respectivamente. Con respecto a los valores observados, la eliminacién de DQO para
el UASB 2 (29 + 8 %) es similar al registrado por Mahmoud (2008), quien observo
rendimientos de eliminacién de DQO de 32 % en el periodo frio (10 — 15 °C) operando
con 10 h de TRH y alimentando con agua residual de alta carga.

Los rendimientos de metano registrados para este periodo en el UASB 1 fueron 0,11 +
0,06 m® CHa4/ kg DQOteliminada, 10 que supone una disminucion del 8 % con respecto a la
etapa anterior. En el caso del UASB 2, con 0,10 + 0,04 m®* CH4/ kg DQOteliminada, €l
descenso fue méas acusado, suponiendo un 23 % como resultado de la influencia
combinada del cambio en la temperatura y de la disminucién del TRH a 24 h. Asimismo
Elmitwalli y Otterpohl (2011) encontré rendimientos de eliminacion de DQO del 41 %
trabajando a temperaturas de 14 - 25 °C, TRH de 20 horas y empleando como

alimentacion agua residual urbana.
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Figura 9: Porcentajes de eliminacion de sélidos totales, DQO total y sulfatos en los reactores UASB 1y 2,
durante los periodos 2 y 3a.

= P3b:30d-UASB 1 (36 h TRH) y UASB 2 (24 h TRH) — Alimentacién pulsada.
En la literatura hay multiples referencias (Dutta et al., 2018, Hamza et al., 2016,
Chernicharo et al.,, 2015) a las limitaciones y problemas causados por las bajas
temperaturas en los reactores UASB, donde la capacidad de hidrolisis de los sélidos se
limita, acumulandose dentro del reactor, y disminuyendo la disponibilidad de DQO y la
capacidad metandgena del sistema. Con el descenso de la temperatura y los distintos
indicadores de rendimientos de los dos reactores UASB, se decidié probar un sistema de
pulsos. En la alimentacion por pulsos, el nimero de estos por hora dependera del volumen
del dep6sito de almacenamiento y del TRH fijado para el reactor, siendo mas frecuentes
los pulsos para reactores con menores TRH, lo que permite una mayor agitacion del manto
de lodo y por tanto un mejor contactos entre las bacterias y la materia organica a degradar.
Durante un periodo de 30 dias, ambos reactores fueron alimentados mediante la
modalidad pulsante, manteniendo los TRH del periodo anterior (UASB 1 - 36 hy UASB
2 — 24 h). La composicion del agua residual en este periodo experimental (Tabla 2)
presento, respecto a la etapa anterior, un incremento en solidos totales (33 %) y DQO

total (31 %) y un descenso de los niveles de sulfatos (21 %), aumentando la relacion de
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DQO:Sulfatos de 4 a 5. La temperatura fluctué entre los 16 — 20 °C, de forma similar al
periodo anterior.

Los rendimientos en los reactores UASB con la aplicacion del método de alimentacion
pulsada manifestd mejoras en todos los indicadores de eliminacion: sélidos totales, DQO
total y sulfatos (Figura 10), a pesar del aumento de sélidos y DQO en el agua residual de
alimentacion. La eliminacién de sélidos mejord en un 50 % en el caso del UASB 1y un
100 % en el del UASB 2. Mejoras similares se observaron con respecto a la eliminacion
de DQO total, donde se registré un 84 % para el UASB 1y un 44 % para el UASB 2.
Estos valores, a pesar de representar una mejora frente a los resultados obtenidos sin el
sistema de pulsos, son inferiores a los presentados por Singh y Viraraghavan (2003),
donde reactores UASB trabajando a 20 °C y 7 h de TRH, lograron rendimientos del 84 %
en la eliminacion de DQO. Esta diferencia pueden deberse al disefio de los reactores con
respecto a la relacion entre altura:didmetro (h:d). Este factor ha sido referenciado por
autores como Daud et al. (2018) donde se indica que reactores con diametros muy
grandes, pueden propiciar la formacion de caminos preferenciales en el manto de lodos,
afectandose la correcta mezcla del sustrato con la biomasa. En el caso de Singh y
Viraraghavan (2003) esta relacion fue de 10, mientas que en el caso del reactor UASB
piloto de este estudio fue 1,7. Esta hipGtesis se ve reforzada cuando se comparan los
resultados obtenidos con los reactores de laboratorio (Capitulo 1), donde la relacién h:d
fue de 4 y los porcentajes de eliminacion de DQOxotal trabajando a 36 y 24 h de TRH y
una T2 de 19 °C, fueron superiores (68 y 64 %, respectivamente) a los observados en los
UASB piloto.

En el caso de los sulfatos, se obtuvo el mayor incremento en los % de eliminacion, por
encima del 150 % en ambos reactores en comparacion con la operacion con alimentacion

continua. Esto, indica que hubo un incremento notable en la actividad de las bacterias
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sulfato-reductoras al mejorar la mezcla del reactor con la alimentacion por pulsos, lo que
trae aparejado una disminucion de la actividad metanogénica ya que las bacterias
metanogénicas y las sulfato-reductoras compiten por los mismos sustratos organicos e
inorganicos.
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Figura 10: Porcentajes de eliminacion de sélidos totales, DQO total y sulfatos en los reactores UASB 1y
2, durante los periodos 2, 3a'y 3b.

Respecto a los rendimientos de metano registrados, los valores no se vieron
incrementados significativamente, disminuyendo hasta los 0,08 m® CH4/ kg DQOteliminada
en el UASB 1 e incrementando hasta en 0,11 m® CH4/ kg DQOteliminada €n €l UASB 2,
donde la mejora s6lo represent6 el 10 % respecto a la alimentacion en continuo. Las
mejoras en los parametros de eliminacion no con llevaron un incremento en el
rendimiento de metano, atribuyéndose este fenémeno a un crecimiento de las poblaciones
de bacterias sulfato-reductoras, que compitieron con las bacterias metanogénicas por los
nutrientes (Bertolino et al.,, 2015). Esta observacién puede verse reflejada en el
incremento de la eliminacién de sulfatos resultante del 62 y 63 % en el UASB 1y 2,

respectivamente, con respecto al periodo anterior.
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P4: Operacion a bajos TRH (160 dias, 18,12y 8 h de TRH).
Durante este periodo y ante las mejoras observadas mediante el sistema de pulsos, se
mantuvo este sistema de alimentacion al mismo tiempo que se disminuy6 el TRH hasta 8

h, dividiéndose en dos etapas:

= P4a: 80 dias — UASB 1 (18 h TRH) y UASB 2 (12 h TRH) — Alimentacién
pulsada.

En esta etapa la temperatura del agua residual de entrada oscil6 entre 19 — 24 °C, en cuanto
a su composicién media las concentraciones de DQO total, sélidos totales y fosfatos
subieron respecto al periodo anterior hasta los 666 + 114 mg O/ 1,247 £55mg /1y 7
1 mg/l, respectivamente, mientras que los sulfatos descendieron hasta los 78 + 10 mg / |
(Tabla 2), propiciando la mejor relacion de DQO:Sulfatos de todo el periodo
experimental.

El cambio en el TRH del UASB 1a 18 hy el del UASB 2 a 12 h, manteniendo en ambos
reactores la alimentacion pulsada, se realiz6 teniendo en cuenta una vision mas
conservadora de la estimada por Chernicharo et al. (2015), donde se proponen TRHSs de
6 y 8 h para reactores que tratan aguas residuales a temperaturas mayores de 25 °C y 18
— 21 °C, respectivamente.

En este periodo, el incremento en las concentraciones de s6lidos y DQO en la
alimentacion, junto con los descensos en los TRH y la mejora de la relacion de
DQO:Sulfatos a 9 tuvieron como consecuencia que en el UASB 1, se registraran valores
de 74 £ 12 y 60 £ 8 % de eliminacion de sélidos y DQO total, mientras que los valores
de eliminacion de sulfatos no experimentaron gran variacion con respecto a la etapa
anterior, siendo de 79 £ 9 %. El UASB 2 presentd valores inferiores, 66 + 12 y 52 + 9 %,
de eliminacion de sélidos y DQOxotal, Y Superiores, 84 + 6 %, de eliminacion de sulfatos.

Estos resultados son inferiores a los aportados por Rizvi et al. (2015), donde se presentan
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eficiencias de eliminacion de DQO total en torno al 80 % para reactores de laboratorio
operados a 20 °C y 12 h de TRH, si bien es cierto que estos no estaban sujetos a las
variaciones diarias de temperatura y composicion del agua residual.

El aumento de la temperatura es uno de los factores que favorece la actividad metandgena
de los reactores anaerobios (Chernicharo et al., 2015), por lo que el descenso en los TRH
se vio compensado por el aumento de la temperatura ambiente en este periodo, dando
rendimientos de metano de 0,1 = 0,01 m® CH4/ kg DQOteliminada €N €l UASB 1y 0,8 +
0,03 m3CH4 / kg DQOtejiminada €n €l UASB 2. Estos resultados, comparados con los
obtenidos anteriormente en el P3, supusieron una mejora del 25 % en el UASB 1, mientras
que en el UASB 2 supuso un descenso del 27 %, principalmente relacionado con un
descenso en la capacidad de eliminacion de sélidos ante la disminucion del TRH. (Figura
11)

P4b: 80 dias — UASB 1 (18 h TRH) y UASB 2 (8 h TRH) — Alimentacion pulsada.
En esta etapa la temperatura del agua residual de entrada present6 los valores maximos,
entre los 21 — 27 °C, asimismo también lo hizo la concentracién media en la alimentacion
de la DQO total hasta los 714 + 108 mg O / |, mientras que los valores de sélidos totales
y sulfatos se mantuvieron en los 244 =+ 74 mg /1y 75 £ 9 mg / |, respectivamente. La
relacion en DQO:Sulfatos aumentd hasta 10, condiciones propicias para la actividad
metandgena (Tabla 2).

Al inicio de los 80 dias en los que transcurrié esta etapa, manteniéndose la alimentacion
pulsada, se disminuy6 el TRH del UASB 2 a 8 h. El TRH del UASB 1 se mantuvo
invariable en 18 h con respecto al periodo anterior, para analizar la influencia del aumento
en las temperaturas.

En el caso del UASB 1, las capacidades de eliminacion de sélidos totales, DQO total y

sulfatos se mantuvieron en niveles similares a los observados en la fase anterior (Figura
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11), destacando una mejora en el rendimiento de metano, que se increment6 hasta los 0,12
+ 0,02 m3*CHa/ kg DQOteiiminada, 10 cual supuso un incremento del 20 % sobre la etapa
anterior. Esta mejora se atribuye al cambio en las condiciones climaticas y la relacion de
DQO:Sulfatos, por las que las bacterias metanogénicas se ven favorecidas, pudiendo
aumentar su competitividad por los nutrientes (Dutta et al., 2018) frente a otras bacterias
como las sulfato-reductoras (Bertolino 2015).

Respecto al UASB 2, el descenso en el TRH a 8 h, no supuso un gran cambio sobre el
rendimiento del reactor con respecto a la eliminacion de sélidos totales y sulfatos, dando
como resultados 64 £ 16 y 85 + 4 % (Figura 11), respectivamente. En el caso de la
eliminacién de DQO total el 59 + 6 % registrado supuso una mejora del 13 % con respecto
al periodo anterior. Estos resultados de DQO del UASB 2 se muestran dentro del intervalo
recogido en otros estudios (55 — 65 % ) (Von Sperling, 2007), siendo préximo al 55 %
mencionado por Vassalle et al. (2020), pero con eliminaciones de sélidos inferiores a los
obtenidos en este estudio (82 %).

Sin embargo, se observd una mejora del 13 % en el rendimiento de la produccién de

metano de la etapa anterior, dando valores de 0,09 + 0,02 m3CHa/ kg DQOteliminada.
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Figura 11: Porcentajes de eliminacion de sélidos totales, DQO total y sulfatos en los reactores UASB 1y
2, durante los periodos 3b, 4ay 4b.
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Los mejores rendimientos de metano se obtuvieron durante este periodo calido (UASB 1:
0,12 + 0,02 y UASB 2: 0,09 + 0,02 m3CH4/ kg DQOteliminada) CON Una alta concentracion
de metano (70 — 79 %), pero estos valores fueron inferiores al valor maximo tedrico
reportado en la bibliografia (0,35 m3CHa4/ kg DQOteliminada) (Chernicharo et al., 2015).
Una parte de esta diferencia es la correspondiente a la fraccion disuelta en el efluente de
los propios reactores UASB (Chernicharo et al., 2015), por lo que el establecimiento de
sistemas de recuperacion del metano disuelto puede incrementar en gran medida los
rendimientos de los reactores UASB, donde autores como Souza et al. (2011)
determinaron que puede ser del orden del 36 — 41 % del total del metano producido. A
este porcentaje habria que sumar el potencial de metano de la DQO consumido por las

bacterias sulfato-reductoras (Bertolino et al., 2015).

Recuperacion del metano disuelto

Durante el periodo de experimentacion, se probaron dos prototipos con distintas
capacidades (45 | (P45) y 166 | (P166)) con los que se llevaron a cabo dos procedimientos
experimentales.

- Influencia de la temperatura sobre la recuperacién del metano disuelto en el

efluente de UASBs:

Durante el periodo de ensayos, se comprobo la influencia de la temperatura sobre
la capacidad de recuperacion de metano realizando un ensayo durante el periodo
de invierno (T = 18 °C) y otro durante el periodo de verano (T = 24°C), empleando
el prototipo p45. Los principales resultados se muestran en la Tabla 3, donde se
puede observar que la eficiencia de recuperacion del metano entre ambas
estaciones no presenta variaciones significativas. Este comportamiento coincide
con el observado por (Giménez et al., 2012) quienes encontraron que la eficiencia

de recuperacion de metano obtenida a 20 °C (53 %) fue similar a la obtenida a 33
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°C (57 %), debido a que la disminucién de la solubilidad de metano con el aumento
de la temperatura, se compensa con el aumento de la produccion de metano al
operar con temperaturas mas favorables para el proceso de digestion anaerobia.
Sin embargo, la recuperacion de metano por m* de efluente tratado si que se ve
drasticamente reducida en un 56 % debido a la menor solubilidad de los gases a
mayores temperaturas. El descenso de las temperaturas afecta negativamente a la
actividad metandgena y ademas incrementa la capacidad de disolucion de los
gases en el liquido, por lo que es en esta estacion cuando una mayor proporcion
de metano (11,2 %) puede ser recuperado con respecto a la produccion total,
suponiendo casi 3 veces mas que lo registrado a 24 °C. Segun varios estudios las
pérdidas de metano disuelto en el efluente de reactores anaerobios podrian
representar entre un 20 y un 60 % de la produccién teérica de metano (Noyola et
al., 2006, Souza et al., 2011). Ademas, algunos estudios (Singh y Viraraghavan,
1998, Souza et al., 2011, Hartley y Lant, 2006) han constatado la sobresaturacion
de metano en el efluente de reactores anaerobios, debido a una transferencia
deficiente del CHa de la fase liquida a la fase gaseosa. Por lo tanto, la pérdida de

CHas en el efluente podria ser mas alta que las aproximaciones tedricas.

Tabla 3: Metano disuelto y recuperado en el efluente de reactores UASB bajo diferentes Temperaturas.

Temperatura (°C) 18 24
CHoa disueito (I CHa/M3sfiuente) 31,1 16,6
CHoa recuperado (I CHa/M3¢fiuente) 7,1 3,1
Eficiencia de recuperacién (%) 22,8 18,7
CHa recuperado /produccion total (%0) 11,2 4.1
CHa disueltor produccion total (%0) 475 21,5

Hay que resaltar que el metano disuelto en el efluente de los UASB, 18 y 24 °C,
mostré ser de un 47,5y 21,5 % del metano total producido, por lo que su

recuperacion implica un incremento considerable sobre el rendimiento del reactor.
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Estos valores estan dentro de los recogidos en Crone et al. (2016), donde se
aprecia la tendencia descendente en la solubilidad de los gases en funcion de la
temperatura (Figura 12). Esta apreciacion se refuerza si se considera que el
metano recuperado cuenta con una riqueza del 77 £ 3 %, superior al 72 + 1 % del
biogas procedente del reactor, por lo que es uno de los puntos a mejorar en la
operacion de los UASB para lograr una implantacion exitosa en regiones con

climas frios-templados.
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Figura 12: CH, disuelto en efluentes de aguas residuales tratadas por tecnologia UASB. (e) Adaptado de
(Crone et al., 2016). (m) Valores obtenidos en la experimentacion.

- Influencia de la presion sobre la recuperacion del metano disuelto en el efluente

de UASBEs:

En el siguiente experimento se empled el prototipo pl66 en el que se evalud la
recuperacion de metano del efluente del reactor UASB 2 bajo distintas presiones.
En la Figura 13 se puede apreciar como el metano recuperado por m? de efluente
del UASB 2 (I CHs/ m3iente) va aumentando con el aumento de la presion de
vacio (12 a -55 mbar) hasta alcanzar valores cercanos a los 10 | CHa/ m3:fiuente,

para presiones de vacio superiores a -40 mbar. El valor de referencia de 12 mbar
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corresponde a la recuperacion de metano sin vacio y conectado directamente al
gasometro, el cual ejerce una presion basal de 12 mbar por el peso de la cupula,
observandose que en ese caso se obtienen los valores mas bajos de recuperacion
del metano disuelto. El rendimiento de metano disuelto frente al total producido
muestra que el metano disuelto representa un 49 % del total del metano producido
y que el 29 % de este metano disuelto se puede recuperar en el p166 con una

presion de vacio de - 40 mbar.
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Figura 13: Metano recuperado en funcion de la presion de vacio y temperatura.

Es importante sefialar que aunque la temperatura se va incrementando durante el
periodo experimental (marzo-mayo), los valores de recuperacion de metano no se
ven afectados, porque hay un aumento de la produccion de biogés al incrementarse
la temperatura, obteniéndose los mejores valores de recuperacion de metano con

los valores mas altos de productividad de biogas (Figura 14).
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Figura 14: Metano recuperado en funcién de la productividad de biogés

El porcentaje de recuperacion de metano en este estudio es menor (29 %) que el
obtenido por otros autores como Giménez et al. (2012) (57 %); Cookney et al.
(2012) (72 %). Esto puede deberse a que este proceso es menos eficiente que los
procesos que emplean membranas. Sin embargo, es mucho menos costoso,
sencillo de construir y operar, por lo que podria ser facilmente implementado a
escala real.

Durante el periodo de experimentacion, el biogas recuperado mediante el
prototipo p166 present6 un 78 + 3 % de CH4, (Tabla 4), valor ligeramente superior
al obtenido en el biogas del reactor UASB 2 (72 + 3%), por lo que se puede
almacenar en el gasémetro junto con el biogéas producido en los reactores sin
disminuir su poder calérico.

Tabla 4: Composicion del biogas recuperado en el prototipo p166

Gas Unidad X+ SD
CH. % 78,1+3,.3
CO; % 47+0,8
0 % 0,0

\P} % 16,7 + 3,8
H.S ppmv 4366 = 741

75



La aplicacion de este sistema de recuperacion de metano permitiria aumentar los
rendimientos de los reactores UASB 1 y 2, para los resultados obtenidos durante el

periodo P4b, hasta los 0,15 y 0,12 m3CHa/ kg DQOteliminada, respectivamente.
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CONCLUSIONES

1. La operacion de reactores anaerobios UASB a escala piloto, en latitudes con
climas templados (16 — 27 °C) esté limitada por la influencia de la estacién fria
sobre los rendimientos de los reactores.

2. Elsistema de pulsos tuvo un efecto directo sobre los rendimientos de los reactores
UASB bajo condiciones invernales (16 - 20 °C) trabajando a TRH de 36 y 24 h,
suponiendo incrementos del 50 y 100 % en la eliminacion de solidos, 84 y 44 %
en la eliminacion de DQOt y 150 % en la eliminacion de sulfatos,
respectivamente.

3. Lamejoraen los rendimientos de metano del sistema de pulsos sélo fue observada
en el UASB trabajando a 24 h de TRH, suponiendo un incremento del 10 %. La
mejora en los parametros registrados en el UASB trabajando a 36 h de TRH se
atribuyen al aumento de la actividad de las bacterias sulfato-reductoras,
promovida por la baja relacién de DQO:sulfatos de 5.

4. En la etapa calida (21 — 27 °C) fue posible operar los reactores UASB a TRH de
8 h (3 veces inferiores a los invernales TRH = 24 h) obteniendose rendimientos
de metano de 0,09 m® CH4 / kg DQOteliminada. EStos valores se consideran
mejorables atendiendo a criterios de disefio de reactor (altura/diametro) y
recuperacion de metano disuelto en el efluente.

5. La utilizacion de un sistema de recuperacion de metano (p166) sometido a vacio
(-40 mbar) en el espacio en cabeza, recupera el 29 % del metano disuelto con
composicién similar a la del biogas del propio reactor, representando una
alternativa sencilla y poco costosa.

6. Lautilizacion del sistema de recuperacion de metano del efluente de los reactores
UASB 1 (TRH =18 h) y UASB 2 (TRH = 8 h) supuso un aumento de los
rendimientos de metano, de 0,12 y 0,09 hasta 0,15 y 0,12 m® CHs/ kg
DQOteiiminada, respectivamente.
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CAPITULO 3

Digestidon anaerobia de biomasa
microalgal producida con agua residual
urbana: Ensayos a escala de laboratorio.

El presente capitulo estd pendiente de ser enviado a la revista Water Research.
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ANTECEDENTES

El agua es uno de los recursos naturales mas importantes de nuestro planeta al ser
necesaria o0 estar presente en casi todos los procesos diarios. La gestion y regeneracion
eficiente de la misma una vez utilizada, es uno de los retos actuales para lograr una
sociedad sostenible. Uno de los tipos de aguas usadas omnipresente en todas las
sociedades son las aguas residuales urbanas, cuya gestion no puede ser abordada por una
Unica solucién tecnoldgica debido a la gran diversidad de escalas, tipos de contaminantes
que contiene y singularidades locales. En el modelo tradicional de tratamiento de las
aguas residuales, las estaciones depuradoras de aguas residuales (EDARS) se basan en la
eliminacion de solidos en suspension, materia organica y nutrientes, como el nitrégeno y
el fosforo, para evitar los procesos de eutrofizacion en las masas de aguas receptoras
(Wollmann et al., 2019). La combinacion del tratamiento de aguas residuales y la
produccion de bioenergia para reducir la demanda energética en las EDARS es un proceso
por el que se puede satisfacer hasta el 50 % de los requerimientos energéticos en una
planta convencional de lodos activados (Passos et al., 2014). Esta energia suele ser
producida por procesos de digestién anaerobia debido a su gran plasticidad en relacién a
su capacidad de tratamiento de una gran variedad de sustratos organicos, al mismo tiempo
que produce energia renovable (Cavinato et al., 2017). El proceso de aireacion de los
reactores bioldgicos es la etapa mas costosa energéticamente en depuracion de las aguas
residuales en una EDAR convencional, llegando a suponer el 55 % de los requerimientos
energéticos de la planta, por lo que la reduccion de los costes de aireacion puede
contribuir a la autosuficiencia energética (Passos et al., 2014). El uso de biotecnologia
basada en el cultivo de microalgas como alternativa a los procesos bioldgicos basados en
cultivos bacterianos aerobios es una solucién atractiva para el tratamiento de las aguas

residuales por su flexible metabolismo. Este metabolismo les permite realizar procesos
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fotoautotroficos, mixotréficos o heterotroficos, confiriéndoles una alta capacidad de
crecimiento en distintos tipos de aguas residuales (Wollmann et al., 2019). La accion de
las microalgas, al mismo tiempo que producen oxigeno y asimilan nitrégeno y fdsforo,
en simbiosis con otras bacterias que consumen el oxigeno y asimilan la materia orgénica,
da como resultado un efluente de alta calidad con bajos niveles de contaminacién y todo
ello con muy bajos costes energéticos (De Godos et al., 2016). Por otro lado, el reto
medioambiental de la autosuficiencia energética, ha llevado a la comunidad cientifica a
probar multiples variantes de configuraciones y aprovechamiento de sustratos tratados
mediante digestion anaerobia en busca de una produccion sostenible y renovable de
biocombustibles. La degradacion de estos potenciales sustratos se realiza mediante la
accion de distintos microorganismos, pudiéndose aplicar a cualquier escala y en ausencia
de oxigeno. Los productos resultantes de este proceso de digestion anaerobia son el biogas
y el digestato, que son facilmente separables y cuentan con aplicaciones directas como
fuente de energia y fertilizantes, respectivamente (Magdalena et al., 2018). Uno de los
sustratos estudiados a lo largo del tiempo han sido las microalgas por su capacidad para
crecer en aguas residuales, no competir por tierras de cultivo, contribuir a la reduccion de
las emisiones de CO», contar con tasas de crecimiento 100 veces mayores a los de las
plantas superiores y producir proteinas, carbohidratos y lipidos mediante la fotosintesis,
al mismo tiempo que depuran las aguas residuales (Cavinato et al., 2017, Magdalena et
al., 2018). A pesar de todas las ventajas que presenta la aplicacion de las microalgas para
el tratamiento de las aguas residuales, las variaciones en las condiciones climaticas y la
estructura poblacional, hace que la composicion de esta biomasa compuesta por
microalgas, bacterias y otros organismos cambien consecuentemente (Choudhary et al.,
2020). Ademas de esto, se pueden producir moléculas grandes poco biodegradables como

las constituyentes de las paredes celulares (Passos et al., 2014), esporopolenina, algaena
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y carbohidratos poliméricos (Magdalena et al., 2018). La influencia de la composicion
macromolecular de la biomasa y los distintos rendimientos sobre el proceso de digestion
anaerobia es uno de los puntos clave estudiados para lograr los mayores rendimientos
(Magdalena et al., 2018), existiendo distintos estudios enfocados al cultivo de la biomasa
microalgal para lograr el enriquecimiento en determinadas moléculas como proteinas y
lipidos (Choudhary et al., 2020) y procesos de pretratamiento con los que lograr una
mayor disponibilidad de nutrientes y eliminacion de barreras como la pared celular
(Passos et al., 2014). A pesar de estos enfoques, hay autores que indican que la eficiencia
de la digestion anaerobia no se ve alterada en gran medida por el perfil macromolecular
de la biomasa (Cavinato et al., 2017). Es por ello que es necesario el estudio de las
variables ambientales y su impacto sobre los rendimientos de la digestion anaerobia para

lograr una mejor comprension del proceso.

El principal objetivo del presente capitulo es determinar el TRH méas favorable en
términos de produccion de metano, reduccion de la carga organica y estabilidad del
proceso, para la digestion anaerobia de la biomasa microalgal cosechada bajo condiciones

mesofila y termdfila a escala de laboratorio.
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MATERIAL Y METODOS

Reactores de laboratorio CSTR

Para la comparacion de la evolucién de la influencia de la temperatura y los TRH, se
emplearon dos sistemas con 4 reactores de mezcla completa (CSTR) cada uno. Una de
las unidades se operd en régimen mesofilo (35 °C) y la otra en termdfilo (55 °C). El control
de la temperatura se realiz6 mediante un circuito cerrado de agua alimentado por un bafio
termostético J.P Selecta ultratech automatico e independiente para cada unidad. Cada

reactor se aisl6 térmicamente con una capa de 50 mm de poliuretano (Figura 1A).

Los reactores CSTR fueron construidos en PVVC con un volumen de 4,5 |, con una tapa
ajustable, provista de una salida para gases y una entrada de alimentacion, cada uno. El
sistema de agitacion interna consistio en palas unidas a un eje engranado en un motor DC
Mellor Electric RS: 248-3700, que las giré a 40 rpm. La estanqueidad se garantiz6 con
un sello de agua en la zona donde el eje de agitacion atravesaba la tapa del reactor. La

toma de muestras se realiz6 por una toma localizada en la base del reactor (Figura 1).
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A SISTEMA DE AISLAMIENTO SECCION VERTICAL
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Figura 1: (A) Esquema de los reactores de mezcla completa con las principales referencias constructivas.
(B) Fotografia de una de las unidades de 4 reactores
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In6culo

La inoculacion de los reactores se realizd empleando 4,5 |, por reactor, de efluente de un
reactor de microalgas mesofilico (35 °C) de 600 | trabajando a 21 dias de TRH, situado
en la estacion depuradora de aguas residuales (EDAR) de “El Torno” (36° 25°38.0°” N —
6° 09°22.0” W), localizada en el municipio de Chiclana de la Frontera (Cadiz), Espafa.
Tras la adicion del in6culo, se mantuvieron en agitacion las 2 unidades de 4 reactores, a

35y 55 °C, respectivamente, durante 8 dias sin alimentacion.

Alimentacién

La biomasa microalgal empleada para la alimentacion de los reactores fue generada en
reactores de microalgas tipo HRAP (High Rate Algae Pond) de unos 10 m?. Estos fueron
alimentados con el efluente de los reactores UASBs descritos en el capitulo 2. La biomasa
generada en los reactores HRAP (TRH = 7 dias) fue cosechada mediante un sistema de
flotacion por aire disuelto (DAF) previa coagulacion con PAX-18 y floculacion con
Flopam FO 4800 SSH (Figura 2). Los detalles de operacién de los HRAP, asi como del

sistema de cosechado, han sido extensamente explicados en De Godos et al. (2016).

Figura 2: (A) Fotografia de los HRAP donde se produjo la biomasa microalgal (B) Fotografia del sistema
de concentracion por aire disuelto.
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Disefio experimental
Los ensayos de digestion anaerobia bajo las estrategias mesofilas y termdfilas
comenzaron el 19 de junio de 2014 y se mantuvieron durante 373 dias en los que se

distinguieron 4 fases detalladas en la Tabla 1.

Tabla 1: Parametros de operacidn de los digestores en los distintos periodos de experimentacion

TRH (d) Dias Temperatura (°C)
Inoculacion 28 8 35/55
P1 28 77 35/55
P2 21 179 35/55
P3 14 109 35/55

Técnicas Analiticas

Las muestras se tomaron de manera puntual una vez a la semana de cada uno de los
reactores. Los pardmetros de caracterizacion de las distintas muestras, formadas por la
biomasa microalgal concentrada y el digestato, fueron: DQO total y soluble (métodos
estandar 5220 C y 5220 D), s6lidos totales (ST) y sélidos volatiles (SV) (método estandar
2540 D), Sulfato (método estandar 4500-SO42 E), Amonio (método estandar 4500-NH;
D), (APHA, 2005). La cuantificacion del nitrogeno total Kjeldahl (NTK) se realizd
combinado una unidad de digestidn Selecta Bloc Digest 6, y un destilador Kjeldahl VELP
Scientifica UDK 152. La determinacién del pH se realiz6 mediante pHmetro Hanna pH
210. La alcalinidad se midié mediante titulacion con acido sulfdrico (H2SO4) 0,02 N entre

los puntos de pH 5,75y 4,3, segun Jenkins et al. (1983).

El biogas producido se almacend en bolsas Tedlar®, midiéndose diariamente el volumen
y composicion del mismo (CHs, CO2, O2 y H2S) mediante un analizador de gases portatil
COMBIMASS® GA-m. Una muestra de gas estandar (65% de CHs y 35% de COy)
suministrada por la empresa Air liquide, fue usada como patrén para comprobar el

correcto funcionamiento del analizador de gases.
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RESULTADOS Y DISCUSION

Biomasa microalga.

El cosechado mediante flotacién por aire disuelto (DAF) de la biomasa producida en los
reactores HRAP alimentados con el efluente de 3 reactores UASB se realiz6 por lotes (3
— 4 h al dia), empleandose una relacion aire-sélidos de 0,02 mg aire / mg SST, esta
relacion se encuentra dentro del intervalo usado para concentrar lodos secundarios (0,005
— 0,09 mg aire / mg SST) (Metcalf et al., 1991). Este modo de operacion se debid a que
el caudal del efluente de los HRAP fluctuo entre los 0,040 — 0,133 m®/ h (en funcion del
TRH del HRAP, 7 dias en invierno y 3 dias en verano), siendo la capacidad de tratamiento
del sistema DAF muy superior, 1,67 m®/ h. En la Tabla 2 se muestra la caracterizacion
tanto de la biomasa cosechada como del influente a los reactores HRAP procedentes de
los UASB. Los solidos totales y volatiles del efluente de los UASB, durante los periodos
de HRT =28 y 21 dias mostraron valores similares, mientras que en el caso del periodo
de HRT = 14 dias, mostraron un aumento del 40 %, debido al descenso del TRH de
operacion (de 18 a 12 h) en los UASB durante este periodo. En cuanto a las caracteristicas
de la biomasa microalgal concentrada, en la Tabla 2 podemos observar como presenta
diferencias entre los distintos periodos experimentales. En los tres periodos la
concentracion de ST se encuentra alrededor del 3 — 4 %, valor que coincide con el tipico
(3,55 %) de un lodo secundario concentrado por flotacion (Tchobanoglous et al., 1991).
Por otra parte, en los periodos de TRH de 28 y 14 dias tanto la relacion entre SV y ST
como la relacion DQO-ST son comparables, mientras que en el periodo de TRH de 21
dias estos valores son inferiores. Estas diferencias entre periodos podrian deberse a
cambios en la composicion de la alimentacion de los HRAP o en las condiciones
climaticas. En la Figura 3, se presenta la evolucion de las condiciones climéticas

(temperatura y radiacion solar) y de la composicion de la biomasa microalgal. Se puede
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apreciar como el periodo de TRH de 28 dias coincide con el descenso de la temperatura
desde la estacion veraniega al otofio, mientras que el periodo de TRH de 21 dias
comprende desde el inicio del otofio hasta el comienzo de la primavera, concentrando los
registros mas bajos para la temperatura y la radiacion solar. Asimismo apreciamos como
la proporcion de solidos volatiles frente a los totales descendio, durante el periodo de
TRH de 21 dias en relacion al de 28 dias, en torno al 7 %, mientras que la de la DQO y
solidos totales lo hizo un 15 %. La temperatura y la radiacion solar, son variables
determinantes en la cinética de crecimiento de las microalgas (Sutherly y Ralph, 2020),
asi De Godos et al. (2016) registraron en estos mismos HRAP y para el mismo periodo
de tiempo las menores productividades volumétricas de biomasa durante los meses de
otofio e invierno (TRH = 28 dias), 12,2 - 8,4 g /m?dia, mientras que en primavera — verano
(TRH = 21 y 14 dias) alcanzaron los 18,6 — 29,3 g /m?dia. Este incremento de la
productividad en los meses de mayor radiacién y temperatura, explicaria el mayor
contenido en materia organica de la biomasa generada en los periodos de TRH de 28 y

14 dias respecto al de TRH = 21 dias.
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Tabla 2: Caracterizaciones durante los distintos periodos experimentales del efluente de los reactores UASB vy de la biomasa microalgal cosechada por el sistema DAF.

Periodo TRH o;[));?;c?gn DQO total Solidos totales Soélidos Volatiles

(h) (d) X£tIC(mgO2/L) n CV XxIC(mg/L) n CV XzxIC(mg/L) n CcVv

P1 12 y24 (h) 85 232 6,7 40 9 51,7+5,1 40 31 43,6+3,6 40 26

UASBeffiuente P2 12 y24 (h) 179 277 £18,7 71 29 495+4,0 72 35 40,0+3,3 72 35
P3 12 y18 (h) 109 274 £12,6 50 17 69,4+5,0 53 27 56,3+ 3,6 51 25
(d) (d) X+IC(mgO2/L) n CV X=*IC(g/kg) n CV X+IC(g/kg) n CV)

P1 28 85 49086 £ 7171 11 25 375+49 11 22 29,044 11 26

DAFsiomasa P2 21 179 35031 + 3501 23 25 30,7+£2,0 23 16 22,1+1,3 23 15
P3 14 109 49077 + 2269 16 9 3956+2,3 16 12 32,2+17 16 11

(n = n°de datos, CV = coeficiente de variacion (%), IC = intervalo de confianza calculado para a = 0.05)
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Figura 3: (A) variacion de las relaciones de SV:ST y DQOwwi:ST en la alimentacion a lo largo de los
periodos de experimentacién . (B) variacion en los pardmetros climéticos; T2 media y radiacién solar (Conil,
2015).

Produccion de Biogas

La produccion de biogas a partir del sustrato microalgal se presentd como uno de los
principales retos perseguidos durante la experimentacion. El biogés generado en cado uno
de los 4 reactores de cada una de la dos unidades (mesofila y termofila) se almacen6 en
bolsas tedlar® individuales para cada reactor. Para mantener el TRH fijado en cada fase
experimental, se calcul6 el volumen semanal de biomasa microalgal a alimentar y se
repartié entre los cinco dias a la semana en los que se aliment6 el reactor. Como
consecuencia de esta estrategia de operacion, los rendimientos observados en los distintos
reactores no fueron estables a lo largo de la semana (Figura 4). Podemos observar como
el rendimiento de produccion de metano va incrementandose a medida que avanza la
semana, volviéndose a repetir el ciclo después de cada fin de semana sin alimentacion.

Por esta razon se decidid que el analisis de los resultados se realizarian empleando medias
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semanales y no valores diarios. Los resultados obtenidos en términos de medias
semanales se muestran en la Figura 5, donde la concentracion de metano en el biogés se
mantuvo estable a lo largo de todos los periodos entre 63 — 68 % (Tabla 3), y los
rendimientos de metano fluctuaron entre los 0,045 — 0,171 m3CHa/ Kg SVaiimentado S€QUN
el periodo. Estos resultados estan dentro del intervalo de valores reportados en la literatura
(65,5-71,9 % y 0,06 — 0,28 m3CHa / Kg SValimentado, respectivamente) para la digestion
mesdfila y termdfila de biomasa microalgal producida a partir de aguas residuales urbanas
con Chlorella sp. y Scenedesmus sp. como especies mayoritarias(Choudhary et al., 2020).
Estos resultados se consideran similares a los que normalmente se obtienen para la
concentracion de metano en la digestion de lodos de depuradoras (50 — 80 %) (Fernandez
Boizén et al., 2011), mientras que el rendimiento de metano resulta inferior 0,24 — 0,34

m3CH4/ kg SVaIimentado (Shen et al., 2015)
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Figura 4: Evolucion del rendimiento de metano en los reactores termdéfilos a lo largo de la semana con la
alimentacion semicontinua.
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Figura 5: Evolucion del rendimiento de metano.

En el primer periodo (TRH = 28 d) se realiz6 la inoculacion de los reactores, a los que se
mantuvo durante 8 dias sin alimentacion, tras lo que se inicio el proceso de alimentacion.
Con respecto a la estabilidad en las medidas y resultados, los reactores termofilos
presentaron una mayor variabilidad en las primeras fases como consecuencia del proceso
de adaptacion del indculo mesofilico a las condiciones termofilas (Cavinato et al., 2017),
como se puede apreciar por las barras de error de la Figura 5. Esta adaptacion puede
verse durante los primeros 45 dias de operacion, donde se obtuvieron rendimientos de
metano de 112 y 153 ml CHs / g SVaiimentadodia (Tabla 3) en los reactores mesofilos y
termofilos, respectivamente. A partir de este momento se produjo un descenso en los
rendimientos de metano en torno al 60 % en los mesoéfilos y 40 % en los terméfilos. Estos
descensos se atribuyeron a que el tiempo de agotamiento del indculo mesofilico,
empleado para el arranque de los reactores, no fue suficiente, pudiendo aportar sélidos
adicionales a la carga del reactor. Otros autores mantuvieron fases de entre 20 — 30 dias
de agotamiento del in6culo en reactores mesoéfilos y termofilos, respectivamente, como
paso previo al inicio de la alimentacion (Lim et al., 2020), por lo que esta parece ser la
razon de la variabilidad observada. Transcurridos los 45 dias, los rendimientos de metano

de los reactores descendieron conforme se fueron agotando los sélidos remanentes del
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Tabla 3: Composicion del biogas a lo largo de las distintas fases de experimentacion.

MESOFILO (35 °C)

TERMOFILO (35°C)

TRH (d) 28 21 14 28 21 14

X+IC n CV XtIC n CV | XzIC n CV X+IC n CV XtIC n CV| XtIC n CV

CHa4 (%) 66+2 212 13 66+1 476 4 65+1 295 4 65+2 212 13 65+1 476 7 65+1 295 5
CO2 (%) 23+1 212 26 33+0 476 5 33t0 295 5 25+1 212 28 35+1 476 8 33+1 295 13

02 (%) 0+0 212 - 0+0 476 - 0+0 295 - 0+0 212 - 0+0 476 - 0+0 295 -

H2S (ppm) 2714+191 212 33 | 2930+£349 476 37 | 41224214 295 15 | 34344210 212 29 |3010+389 476 38 |4262+191 295 13
mL CHa4/gSV-d 89+13 19 33 84+6 27 27 140+7 13 10 | 132+14 19 24 95+10 27 28 153+9 14 11

*mL CHa4/gSV-d 112+7 11 11 - - - - - - 153+12 11 13 - - - - - -

**mL CH4/gSV-d| 62+10 8 24 - - - - - - 109+18 8 24 - - - - - -

(n = n° de datos, CV = coeficiente de variacién (%), IC =intervalo de confianza calculado para o = 0.05)

*rendimientos de metano durante los primeros 45 dias

**rendimientos de metano durante los Ultimos 40 dias
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indculo, hasta estabilizarse en valores de rendimiento de metano medios de 62 y 109 ml
CHas / g SVaimentadodia, en los reactores mesoéfilos y termofilos, respectivamente. Con
respecto a las diferencias entre estrategias térmicas, en los reactores termdfilos se alcanz6
un rendimiento de metano promedio un 30 % maés alto que en los reactores mesofilos,
Ilegando a ser un 84 % mayor en la parte final del periodo. Esta diferencia y valores
coinciden con los presentados por autores como (Golueke et al., 1957), que observaron
diferencias de hasta el 100 % entre reactores mesofilos y termofilos, usando biomasa pura
de Scenedesmus y Chlorella, aunque estudios mas recientes indican valores cercanos al

56 % (Zamalloa et al., 2012).

A lo largo del segundo periodo (TRH = 21 dias), la diferencia en los rendimientos de
metano, entre los reactores mesofilos y termofilos, se redujo hasta el 10 % (Figura 5),
siendo estos de 84 y 95 ml CHs / g SVaimentadodia, para los reactores mesoéfilos y
terméfilos, respectivamente (Tabla 3). Esta evolucién se consider6 como una
continuacidén del proceso de adaptacion iniciado al final del periodo anterior ya que al
comparar con la literatura, se observd que otros autores como Passos et al. (2014),
encontraron rendimientos de 180 ml CHs / g SVaiimentado, €n la digestion mesofila de
biomasa procedente de cultivos mixotroficos en HRAPs, operando a 20 dias de TRH y
una carga orgénica 0,72 g SVaiimetado / lreactordia que es ligeramente inferior a la nuestra,

1,06 + 0,07 g SVaIimetado/ Ireactordia (n = 23, Cv=15 %, o= 0,05)

En el tercer periodo (TRH = 14 dias), la carga organica aumentd hasta 1,9 g
SValimentado/ lreactordia, incrementandose también el rendimiento de metano en ambas
estrategias térmicas, mesofila y termofila, hasta valores medios de 140 y 153 ml CH4 / g
SVaimentado (Tabla 3), respectivamente, manteniendo la diferencia del 10 % anteriormente

registrada entre ambas estrategias.

95



Al comparar los reactores mesofilos a los distintos TRH (14, 21 y 28 dias) se aprecia un
incremento en los rendimientos de metano con la disminucion del TRH, alcanzando los
140 ml CHa4 / g SValimentado para un TRH de 14 dias, lo que supuso una mejora del 57 %
sobre los resultados obtenidos a 28 dias de TRH. Estos resultados fueron mejores que los
obtenidos por Passos et al. (2014), en reactores mesofilos tratando biomasa mixotrofica
microalgal a TRH = 15 dias, donde el rendimiento de metano fue de 100 + 27 ml CH4 / g
SVaiimentadodia. Con respecto a la composicion del biogds obtenido en los distintos
periodos, se registrd un incremento en la concentracion de H>S en torno al 40 % entre el
TRH de 21 y 14 dias. Este incremento se debid al aumento de la carga mésica de sulfatos
al reducir el TRH y en consecuencia a un aumento de actividad de las bacterias sulfato-

reductoras (Bertolino et al., 2015).

Al igual que los reactores mesofilos, los termdfilos registraron los mejores rendimientos
de metano para el TRH de 14 dias con una media de 153 ml CHa / g SValimentadodia. Este
resultado supuso una mejora del 40 % con respecto a los valores registrados a TRH = 28
dias. Este rendimiento de metano fue inferior al obtenido por Ferrer et al. (2010) (230 ml

CHa / g SVaimentadodia) trabajando con fango secundario en reactores termofilos a valores
de carga organica similares a los experimentados (1,65+0,3 g SVaiimentado/Lreactordia). El

menor rendimiento con respecto a los reactores de lodo secundario puede deberse a una
menor biodegradabilidad de la biomasa microalgal cosechada como consecuencia de la
estructura de la pared celular (Mendez et al., 2015, Cavinato et al., 2017) de la misma,
que como se presentd en De Godos et al. (2016), estuvo principalmente compuesta por
Coelastrum sp, género que cuenta con una pared celular formada por tres capas,
conformando un polimero resistente (Rodriguez y Cerezo, 1996). Ademéas de los
incrementos en los rendimientos de metano, en el TRH = 14 dias se produjo un aumento

significativo de la proporcion de HS en los reactores termofilos, alcanzando las 4262
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ppmv de HS, y representando un incremento con respecto a los TRH anteriores en torno
al 25 %. Al igual que en los reactores mesofilos, el incremento en el flujo mésico de
sulfatos en la alimentacidn pudo ser el motivo de este incremento en la proporcion de
H.S, siendo superior en los reactores termofilos con respecto a los mesofilos para todos
los TRH. Estas diferencias entre mesofilos y termofilos en la produccion de H2S responde
a una mayor biodisponibilidad de acidos grasos volétiles en los reactores termofilos
(Perez, 2016, Moset et al., 2015) tanto para las bacterias metandgenas como las sulfato-

reductoras.

Estabilidad de los reactores anaerobios
La estabilidad del proceso de digestion anaerobia en los digestores se analizé tomando
como indicadores los valores de pH, relacion de alcalinidad y la concentracion de amonio

(Figura 6).

En el caso del seguimiento del pH, hay autores que indican el rango de 7,1 — 7,8 como el
idéneo para asegurar el buen funcionamiento de los digestores anaerobios (Wheatley,
1990, Liu et al., 2008). De acuerdo con De Godos et al. (2016), los cultivos de biomasa
microalgal en los HRAP registraron valores de pH en torno al 8,5, sin embargo la biomasa
cosechada present6 un pH estable (CV = 4,1 %) en torno a 6,5 (1.C =0,1; n=44), alo
largo de todo el periodo de experimentacion. Este descenso se atribuye al empleo como
coagulante del policloruro de aluminio (PAX-18) durante el proceso de cosechado por
flotacion, que presenta un pH = 1. Este pH es similar al que podemos encontrar en lodos
mixtos (6 - 7) que alimentan digestores anaerobios en estaciones depuradoras de aguas
residuales convencionales (Gebreeyessus y Jenicek (2016). A pesar del bajo pH de la
alimentacion, ambos reactores anaerobios, mesofilos y termofilos, mantuvieron un pH

estable (CV =6 %) en torno a 7,6 (I.C. = 0,04; n = 386) a lo largo de todo el periodo
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experimental (Figura 6). Atendiendo a los distintos periodos (Tabla 4), a TRH = 28 dias,
no se observaron diferencias significativas entre los reactores mesofilos y los terméfilos
en sus valores de pH, manteniéndose por encima de las referencias de operacion 6ptima
(7,1 — 7,8) con valores medios de 7,85 £ 0,09 y 8,13 + 0,06, respectivamente. Estos
resultados se atribuyeron a un consumo de los acidos grasos volatiles (AGVs) que elevd
el pH como consecuencia de la actividad del in6culo mesofilo empleado (procedente de
un reactor mesofilo con TRH = 21 dias). Este efecto sobre el pH, como consecuencia de
un desequilibrio entre las fases de hidrolisis y produccion de AGVs, ha sido descrita por
otros autores como Xu et al. (2018) quienes al igual que en nuestro caso coincide con un

descenso en la produccion de biogas (Tabla 3).

Para TRH de 21 dias, ambos reactores (mesoéfilos y termofilos) se mantuvieron dentro de
la zona de operacion éptima recomendada, existiendo diferencias significativas entre las
condiciones mesofilas, pH = 7,1 £ 0,09 (CV = 6,5 %; a.= 0,05; n=94) y Termofila 7,6 +
0,07 (CV = 4,5 %; a = 0,05; n = 94). Estas diferencias entre ambas estrategias térmicas
ha sido encontrada también por otros autores como Moset et al. (2015), pudiendo ser
debida a un incremento de la degradacion de las proteinas bajo la estrategia termdfila
(Labatut et al., 2014), junto con una mayor capacidad de disolucion del CO2 en los
digestores mesofilos (Kinnunen et al., 2014). Con respecto al TRH = 14 dias, los valores
de pH registrados para los reactores mesofilos se mantuvieron dentro de los
recomendados, siendo la media de 7,6 £ 0,04 (CV =2 %; o= 0,05; n =58), mientras que
se superaron en el caso de los terméfilos, pH = 8,1+ 0,04 (CV = 1,8 %; a = 0,05; n = 60).
Este aumento es posible relacionarlo con el consumo de los AGVs por parte de las
bacterias sulfato-reductoras (Perez, 2016) y el consecuente ascenso del pH, como

resultado del incremento en el flujo masico de sulfatos al bajar el TRH a 14 dias, tal y
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como se puedo apreciar en el aumento de la produccion de H.S (Tabla 3) para este

periodo.

Comparando los valores promedios de pH de los distintos periodos, el que presenté mayor
variabilidad fue el TRH = 21 dias, tanto para los reactores mesofilos (CV = 6,5 %) como
termdfilos (CV = 4,5 %) (Tabla 4), mientras que el TRH = 14 dias mostré las menores
variabilidades, CV = 20 y 18 %, para los reactores mesofilos y termdfilos,

respectivamente.

La relacion de alcalinidad es otro de los parametros empleados para analizar el
comportamiento de los reactores anaerobios, ya que permite anticipar procesos de
acidificacion de los mismos. Para ello se empled la metodologia de Jenkins et al. (1983),
adaptada por (Ripley et al., 1986) por la que se realizan titulaciones donde se consideran
la alcalinidad total (AT) del medio a pH 4,3 (punto en el que se asume el consumo del
99% del bicarbonato) y la alcalinidad parcial (AP) a pH 5,75 (donde se determina la
capacidad buffer Gtil del medio). La diferencia entre la AP y la AT es denominada
alcalinidad intermedia (Al). Dependiendo del tipo de sustrato y temperatura de digestion,
se consideran distintos limites sobre los que la relacion Al / AT es indicativo de un mal
funcionamiento de los digestores. Este método se desarroll6 inicialmente para para aguas
residuales como sustrato, estableciéndose un limite de Al / AT= 0,30 por encima del cual
se considera que los reactores no funcionan correctamente. La aplicacion del método a
otras corrientes como los lodos de depuradora ha mostrado valores limite mas elevados,
0,9 para reactores termofilos (Ferrer et al., 2010) y 0,51 para mesofilos (Jiang et al., 2020).
En la Figura 6, es posible comprobar como las condiciones de operacion de los reactores
se mantuvo por debajo del 0,51 con valores medios de 0,30 £ 0,01 (CV = 31,5 %; n =377;

a = 0,05), para todo el periodo experimental.
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Durante el TRH =28 dias (Tabla 4), las relaciones Al / AT, presentaron medias similares
en los reactores mesofilos (0,30 £ 0,02; n = 48; o= 0,05) y los termdfilos (0,31 + 0,01; n
= 44; a = 0,05), sin diferencias significativas. Con el cambio de TRH a 21 dias, esta
relacion se increment6 hasta los 0,37 y 0,34 en los reactores mesofilos y termofilos,
respectivamente, pero al igual que en el TRH anterior no se apreciaron diferencias
significativas, mostrando un coeficiente de variabilidad para ambos TRH y temperaturas
inferior al 25 %. Estos resultados fueron superiores a los obtenidos por (Ramos-Suérez et
al., 2014), quienes trabajaron con biomasa miroalgal liofilizada en reactores mesofilos a
30 dias de TRH, obteniendo relaciones Al / AP de 0,16. Con respecto al TRH = 14 dias,
la relacion Al / AP se redujo en un 60 % en el caso de los reactores mesofilos y un 23 %
en el de los termofilos, con respecto al periodo anterior. El descenso en el TRH implico
un aumento de la carga orgénica del reactor, como se mostré en la Figura 5, aumentando
el sustrato disponible para los procesos de hidrolisis y la produccion de AGVs. Autores
como Kim et al. (2002) han sefialado que el consumo de estos AGVs por parte de bacterias
metandgenas y sulfato-reductoras pueden implicar reducciones en la relacion Al/AP,
dado que disminuye la Al (Cerdn et al., 2005). En este periodo, tal y como se puede ver
en la Tabla 3, la proporcion del H2S en el biogas aumentd un 40 %, mientras que la de
metano no experimentd diferencias significativas. Estas diferencias indican que este
incremento en el consumo de los AGVs tuvo lugar principalmente por parte de las
bacterias sulfato-reductoras, como consecuencia afiadida al incremento de la carga de
sulfatos correlacionada con la de la carga organica. Por otro lado, se ha descrito en la
literatura (de Lemos Chernicharo, 2007) como la produccion de CO2, como consecuencia
de la actividad fermentativa bacteriana durante la fase de hidrolisis, incrementa la AP de
la relacion de alcalinidad, por lo que este proceso podria también haber contribuido al

descenso de la relacion de alcalinidad observado.
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Comparando los reactores mesoéfilos del periodo TRH =14 con los termdfilos, se
presentaron diferencias significativas en la relacion Al / AP, siendo los valores medios
de 0,15 £ 0,01 (n =55; a =0,05) y 0,26 £ 0,01 (n = 57; a = 0,05), respectivamente. Esta
diferencia entre ambas estrategias térmicas suele ser atribuida a una mayor actividad
hidrolitica en los reactores termdfilos con respecto a los mesofilos (Perez, 2016, Labatut
et al., 2014, Kim et al., 2002, Moset et al., 2015). Como consecuencia de esta actividad
se incrementan la produccion de AGVs, la reduccion de sulfatos, y la degradacion de
compuestos organicos nitrogenados que contribuyen a aumentar esta relacion de

alcalinidad (Al / AP) (Perez, 2016).

El tercer parametro en el control de la estabilidad de los digestores, es la concentracion
de amonio (NH4"). El amonio estd considerado como un componente toxico para la
digestion anaerobia (Chen et al., 2008), ya que puede llegar a inhibir la actividad
metandgena de los reactores, aunque también representa una importante fuente de
nitrogeno y aporta cierta capacidad tampon frente a los cambios de pH. Distintos autores
han sefialado rangos de tolerancia a los niveles de amonio, que van desde los 1,7 — 1,8 g
/1 (Magdalenaetal., 2018, Yenigun y Demirel, 2013) tanto para reactores meséfilos como
termdfilos, llegando a limites de 5 g / 1 en el caso mesofilicoy 6 g/ | en el terméfilo, con
indculos aclimatados (Yenigln y Demirel, 2013). Otros autores apuntan intervalos mas
amplios, entre 1,5 -3y 7 - 11 g/l (Jiang et al., 2019, Sterling Jr et al., 2001, Koster y
Lettinga, 1984). Como limite de referencia para este estudio se tomé el valor mas
restrictivo (1,5 g / I) encontrado en la literatura. Las concentraciones de amonio
encontradas durante todo el periodo experimental fueron de 0,88 + 0,05 g NH4* /1 (CV =
52 %; n = 387; 0=0.05) superandose el valor de 1,5 g NH4" / I, en 45 de los 373 dias de
experimentacion, por lo tanto es posible considerar que no ha tenido lugar procesos de

inhibicidn como consecuencia de la presencia de amonio (Passos et al., 2014). Respecto
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a los valores medios registrados para los dos tipos de reactores, se observaron diferencias
significativas (Tabla 4) entre los reactores mesofilos (0,66 + 0,04 g NH4™ / I; n = 200;
CV =30 %; a=0,05) y termdfilos (1,12 + 0,07 g NHa* /|; n = 187; CV = 48 %; .= 0,05),
presentando estos ultimos los resultados mas elevados durante toda la etapa experimental.
Resultados similares fueron presentados por Kinnunen et al. (2014) (1,7 —2,9 g NH4s" /1)
quienes trabajando con reactores termdfilos digiriendo Nannochloropsis sp. Las
diferencias en las concentraciones entre las dos estrategias térmicas pudo deberse a que
al aumentar la temperatura, disminuyd la estabilidad de las macromoléculas, como las
proteinas de la biomasa, pudiendo descomponerse con mayor facilidad y propiciando la
acumulacion de NHs - NH4" en los digestores (Cavinato et al., 2017, Yenigin y Demirel,

2013)

Durante el periodo de operacion a TRH = 28 dias, en los reactores mesofilos y termofilos,
la concentracion de amonio descendid desde valores iniciales muy cercanos o ligeramente
superiores a los 1,5 g NH4" / |. Estos elevados valores de amonio en la fase inicial se
relacionaron con la aportacion del in6culo empleado en el arranque de los reactores,
siendo la concentracion en éste de 1,0 g NH4™ / L. Niveles similares de amonio fueron
encontrados en indculos mesofilos procedentes de lodos de depuradora (Liu et al., 2017)
(0,7 g NH4* / L) empleandolos en reactores mesofilos, alimentados con mezclas de
estiércol. El descenso de estos valores se produjo de forma marcada a lo largo de los
primeros 45 dias de experimentacion conforme se estabilizaron las condiciones de
internas de los reactores. Este descenso ha sido también observado por Greses et al.
(2018) donde presentaron la misma evolucion para reactores CSTR termofilos con
Scenedesmus sp. como la principal especies de la biomasa microalgal alimentada, aunque

empleando TRH superiores (50 dias).
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A TRH = 21 dias, la concentracién de amonio en los reactores mesdéfilos y terméfilos se
mantuvo estable a lo largo de todo el periodo con valores medios de 0,41 + 0,02 g NH4"
/1 (n=94; 0.=0,05)y 0,73 £0,03g NH4" /| (n = 84; a = 0,05), respectivamente. Estos
valores fueron inferiores a los presentados por Kinnunen et al. (2014), quienes en
reactores CSTR mesofilos y termofilos, digiriendo Nannochlorosis sp., registraron
concentraciones de 1,1 y 2,9 g NHs" / |, trabajando a 36 y 46 dias de TRH,
respectivamente. Otros autores como Greses et al. (2018), presentaron concentraciones
tan bajas como 0,18 y 0,38 g NH4" / | para reactores CSTR mesofilos y termoéfilos, a 50
dias de TRH y alimentados con Scenedesmus sp. Esta variabilidad pudiera estar
relacionada con la biodegradabilidad y contenido proteico de los distintos tipos de

sustratos (Cavinato et al., 2017).

En el periodo de TRH = 14 dias se observd un aumento significativo, con respecto al
periodo anterior (Tabla 4), en las concentraciones de amonio en los reactores mesofilos
y termdfilos que alcanzaron valores medios de 0,88 £ 0,05 g NH4" /| (n = 58; a. = 0,05)
y 1,36£0,07 g NH4" / | (n = 59; a = 0,05), respectivamente. Estos resultados fueron
superiores a los 0,26 g NH4* / | obtenidos por Passos et al. (2014) para reactores mesofilos
trabajando a 15 dias de TRH con biomasa microalgal. EI aumento en las concentraciones
de amonio en los digestores anaerobios puede ser consecuencia de la temperatura de
operacion o de la disminucion el TRH (Kalakodio, 2016). El incremento de estos valores
presenta una evolucion similar a las observadas en la carga organica, los rendimientos de
metano (Figura 5) y el pH (Figura 6), para este mismo periodo. Tal y como se comentd
en las secciones anteriores, el aumento de la carga organica podria provocar un aumento
de la actividad hidrolitica y por tanto un incremento de la concentracion de amonio (Perez,

2016).
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Figura 6: Principales pardmetros de control de la estabilidad en los reactores anaerobios mesoéfilos y
termdfilos. El &rea punteada indica el limite de estabilidad operativa

La evaluacidn de los distintos indices considerados para el control de la estabilidad de los
reactores, permitié concluir que, en general, la operacion de los mismos se hizo sin
excesivos desequilibrios entre las poblaciones responsables del proceso y sin que
existieran procesos de inhibicion debido a la presencia de amonio. Solo en el caso de los
reactores terméfilos operados a TRH = 14 dias, la concentracion de amonio se aproximaé
a los limites inferiores de toxicidad considerados (1,5 g NH4* / 1) y los valores de pH
fueron superiores a los encontrados por otros autores (7,1 — 7,8). En este TRH se
alcanzaron los mayores rendimientos de metano en ambas estrategias térmicas, siendo un
9 % superior en los reactores termoéfilos (Tabla 3). Esta diferencia es inferior al 19 %
encontrado en Rey Devesa (2014) en reactores digiriendo biomasa microalgal. En

digestores de lodos secundarios esta diferencia suele ser del orden del 60 % para TRH
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inferiores a 15 dias (Ferrer Marti et al.,, 2011). Las pequefias diferencias en los
rendimientos de metano entre una estrategia térmica y otra, unida a los resultados de
estabilidad del proceso parecen sefialar a los reactores mesofilos como los més indicados

para el tratamiento de la biomasa microalgal en este experimento.
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Tabla 4: Valores medios de los parametros de control de la estabilidad en los reactores meséfilos y termdéfilos durante las fases de experimentacion.

Reactores Mesofilos (35 °C)

Reactores Termofilos (55 °C)

TRH (d) 28 21 14 28 21 14
X+IC n CV| X+IC n CV| X+#IC n CV| X*IC n CV| X+IC n CV| X*IC n CV)
pH 7854009 48 4 | 7,14+009 94 7 | 7,63+004 58 2 | 813+006 44 2 | 763007 94 4 |812+004 60 2
alcaﬁf}'%‘;g”pﬁ&lmp 0,3#002 48 21 | 037+0,02 91 25 | 0,15+001 55 25 | 0,31#0,01 44 16 | 0,34+0,01 82 20 | 0,26+0,01 57 17
g NH4* /1 0,89+0,07 48 29 | 0,41+0,02 94 22 | 0,88+0,05 58 23 | 1,56+0,15 44 32 | 0,73+0,03 84 18 | 1,36+0,07 59 21
DQOt (mg Oz2/1) |42122+1216 44 10 |28773+965 94 17 [30777+625 58 8 |36072+2156 44 20 |25388+993 84 18 |27749+738 59 10
DQOs(mgOz/1) | 924+38 48 15 | 1443+59 94 20 | 737452 58 28 | 3276+346 44 37 | 3364+142 84 20 | 3796+212 59 22
DQO eliminada (%6) 24+2 43 33 | 48+2 94 18 | 45+1 58 10 35+¢4 44 37 54+2 84 15 50#1 59 10

(n = n°de datos, CV = coeficiente de variacién (%), IC = intervalo de confianza calculado para o = 0,05)
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Eliminacién de materia orgénica

La eliminacion de la materia organica fue analizada a partir de los valores de la DQO.
Los resultados obtenidos a lo largo de todo el periodo de experimentacion (Tabla 4),
mostraron diferencias significativas entre los valores de DQO soluble registrados en
reactores mesofilos y terméfilos. En el caso de los reactores termofilos, se observo una
mayor concentracion de DQO soluble durante todos los periodos de experimentacion
(3466 + 137 mg Oz / I; n =168; CV = 26 %; a = 0,05) que representd mas de un 300 %
con respecto a los digestores mesoéfilos (1118 £ 58 mg Oz / I; n = 178; CV =35 %; a =
0,05). Esto puede ser debido a que la cinética de los procesos hidroliticos responsables de
la solubilizacion de la DQO particulada es superior en reactores termdfilos (Arras et al.,
2019), como se comentO anteriormente. Esta acumulacion de DQO en los reactores
termdfilos por la generacién de AGVs puede conllevar a la aparicién de AGVs de dificil
degradacion, como el propionato (Perez, 2016), asi como de compuestos poliméricos
poco degradables (Labatut et al., 2014, Mendez et al., 2015, Cavinato et al., 2017),
observandose diferencias significativas en los porcentajes de eliminacion de la DQO total
siendo del 41 +2 % (n=173; a.=0,05) y 48 £ 2 % (n = 165; o = 0,05), en los reactores

mesofilos y termofilos, respectivamente.

Para TRH = 28 dias, la evolucion de la eliminacion de la DQO total fluctud
considerablemente como parte del proceso de adaptacién de los digestores a las
condiciones de operacién y a los contenidos en materia organica ain presentes del
indculo, observandose un coeficiente de variacion (CV) en conjunto del 41 %. En el caso
de los reactores mesofilos y termoéfilos por separado, los valores medios de eliminacion
de laDQO fueronde 24 +2 % (n=43; CV =33%; a=0,05)y35+4 % (n=44;CV =

37 %; o = 0,05), respectivamente. En esta etapa se aprecia la misma diferencia entre
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mesofilos y termdfilos anteriormente comentada para el conjunto, concentrandose la
mayor variabilidad en los 45 primeros dias de operacion (Figura 7), siendo esta
fluctuacion mas acusada en los reactores termofilos, donde las altas temperaturas han sido
presentadas en la bibliografia como uno de los puntos de posible inestabilidad en los

reactores anaerobios al compararse con los mesofilos (Yenigiun y Demirel, 2013).

En el segundo periodo (TRH = 21 dias), la DQO total en los reactores disminuyo en torno
al 40 % con respecto al periodo anterior, estabilizdndose la eliminacion de la misma en
un 48 +2 % (n=94; CV = 18 %; a = 0,05) y 54 + 2 % (n = 84; CV = 15 %; a = 0,05),
para los reactores mesdéfilos y termofilos, respectivamente. Estos resultados fueron
mejores a los presentados por Passos et al. (2014), donde se lograron porcentajes de
eliminacién de DQO total del 31,4 — 34,2 % en reactores mesdfilos tratando biomasa
microalgal a 20 dias de TRH. En comparacion a la digestion de lodos convencionales de
EDARs, los resultados obtenidos en esta fase se mantuvieron superiores a los presentados
por autores como Bolzonella et al. (2009) para reactores mesofilos (35 %) y terméfilos

(45 %), trabajando a 20 dias de TRH con lodos secundarios de EDAR.

La dltima fase (TRH = 14 dias) presentd resultados similares a los del periodo anterior
con un ligero descenso (6 y 8 %) en los porcentajes de eliminacién de DQO total de los
reactores mesofilos (45 + 1 %; n = 58; CV =10 %,; a = 0,05) y termdfilos (50 £ 1 %; n =
59; CV = 10 %; a = 0,05). El descenso en el TRH y su efecto sobre la capacidad de
eliminacion de DQO total ha sido también presentada en Passos et al. (2014), aunque en
este caso el descenso fue mas acusado, donde el paso de un TRH de 20 (31,4 - 34,2 %) a
15 (20,1 %) dias supuso un descenso en torno al 38 % sobre la capacidad de eliminacion

de DQO total.
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La acumulacion de DQO soluble en los reactores puede ser indicio de presencia de
materia no degradable por las bacterias o un problema en la fase de acidogénesis por la
que la produccion de los AGVs pudiera estar limitada (Kinnunen et al., 2014).
Observando los resultados obtenidos (Tabla 4) con respecto a la DQO soluble, no se
aprecia acumulacion pues en el caso de los reactores mesofilos, al aumentar la carga de
alimentacion (TRH 21 a TRH 14 dias) se produce un descenso significativo (50 %) de la
DQO soluble. En el caso de los reactores termofilos al pasar de TRH 21 a TRH 14 no hay

variacion significativa en la concentracion de DQO soluble.

Las diferencias en cuanto a la eliminacion de DQO total entre la estrategia meséfila y la
termdfila, evidencian que la degradacién de la biomasa microalgal siguiendo solamente
una estrategia de aumento de temperatura, no reporta grandes mejoras debido a la
estabilidad del tipo de biomasa y sus rigidas paredes celulares (Gonzalez-Fernandez et
al., 2012), existiendo grandes diferencias entre distintos tipos de especies (Bohutskyi et
al., 2014). Esta observacion ya ha sido hecha por autores como Cavinato et al. (2017),
proponiendo la necesidad de pretratamientos que hagan mas biodisponibles los nutrientes

intracelulares.
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Figura 7: Eliminacion de DQOxota en los reactores mesofilos y termofilos.
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CONCLUSIONES

1. Los mejores rendimientos de metano se alcanzaron en los digestores termofilos
trabajando a TRH = 14 dias (153 + 9 ml CH4/gSVdia), suponiendo una mejora del
10 % sobre el resultado alcanzado por los digestores mesoéfilos (140 = 7 ml
CHa/gSVdia). Esta pequefia diferencia evidencia que la degradacién de la biomasa
microalgal siguiendo solamente una estrategia de aumento de temperatura, no
reporta grandes mejoras en los rendimientos de metano.

2. La operacion de los reactores anaerobios bajo TRH de 14 dias se realizd
manteniéndose en condiciones de estabilidad alejada de procesos de acidificacion,
siendo mas estables los reactores mesdéfilos que los termofilos.

3. Los mejores rendimientos de eliminacion de DQO se registraron en los digestores
termofilos con el 54 + 2 % para TRH de 21 dias.

4. Ladigestion anaerobia de la biomasa microalgal en régimen termdfilo provoco la
acumulacion de DQO soluble encontrandose la mayor diferencia con respecto a

los reactores mesofilos para TRH = 14 dias.
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CAPITULO 4

Digestion anaerobia de biomasa
microalgal producida con agua residual
urbana: Ensayos a escala piloto bajo tres

estrategias termicas.

El presente capitulo esta pendiente de ser enviado a la revista Bioresource Technology.
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ANTECEDENTES

La creciente escasez de combustibles fosiles, junto a la necesidad de paliar los efectos del
cambio climatico, ha llevado a la sociedad actual a buscar nuevas fuentes de energia
renovables con las que hacer frente a los retos de la emergencia climatica, entre ellas la
solar, eolica, geotérmica y los biocombustibles, presentando cada uno distintos niveles de
desarrollo y nichos de aplicacion. (Jankowska et al., 2017, Santos-Ballardo et al., 2016).
Entre los Ultimos se encuentra el biogas, que ha sido uno de los recursos histéricamente
asociados al aprovechamiento y estabilizacion de los residuos agricolas y considerado
como una de las fuentes de energia con mayor versatilidad y capacidad de deslocalizacion
(Ward et al., 2014). Con el auge de los biocombustibles, la primera generacién se basoé en
el uso de cultivos aptos para el consumo humano, causando un aumento del precio de los
alimentos en el mundo (Food y Nations, 2008). La siguiente generacién derivo hacia
cultivos que no compitieran con las necesidades humanas, pero en este caso las grandes
necesidades de tierras cultivables y agua, asi como las bajas productividades hicieron su
aplicacion limitada y poco sostenible (Gonzalez-Fernandez et al., 2018, Jankowska et al.,
2017). La tercera generacion de biocombustibles cuenta con las microalgas como aliadas
logrando importantes ventajas sobre los cultivos tradicionalmente empleados,
presentando tasas de crecimiento 5 — 10 veces superiores, posibilidad de ser cultivadas en
tierras baldias y capacidad de crecimiento en aguas residuales de las que toman los
nutrientes que necesitan (Mehrabadi et al., 2015). El tratamiento de las aguas residuales
combinado con procesos de obtencion de bioenergia a partir del lodo generado, es un
proceso bien conocido en la actualidad, llegandose a cubrir hasta el 50 % de los
requerimientos energéticos de una planta de tratamiento de aguas residuales
convencional. En estas plantas las demandas energeticas de los procesos de aireacion

suponen hasta el 55 % de la energia total, por lo que su reduccion se presenta como una
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de las metas en el campo de 1+D (Passos et al., 2014). EI empleo de las microalgas como
alternativa a los costosos procesos bioldgicos aerobios de depuracion ha sido propuesto
y estudiado mediante el uso de reactores de microalgas de alta carga (HRAP), donde el
proceso de depuracion se basa en las relaciones simbidticas entre las microalgas y
bacterias (Mehrabadi et al., 2015). Sin embargo, la biomasa generada suele presentarse
en suspension y bajas concentraciones (Ward et al., 2014), lo cual implica procesos de
cosechado costosos (Zhang et al., 2020, Capson-Tojo et al., 2017). La Flotacion con Aire
Disuelto (DAF) es una alternativa sencilla a los procesos de concentracion de biomasa
convencionales (sedimentacién, filtracibn o centrifugacion) ya que alcanza
concentraciones de sélidos relativamente altas (4 — 6 %) con muy bajo consumo
energético (45 - 60 Wh / m®) (Shammas y Bennett, 2010) en comparacion con procesos
como la filtracién por membranas (800 — 2.510 Wh / m®) o los filtros bandas (500 — 900
Wh / m®) (Fasaei et al., 2018). Sin embargo son pocas las experiencias de su aplicacion a
gran escala (De Godos et al., 2016).

El empleo de la biomasa microalgal cosechada en los procesos de digestion anaerobia es
defendida por algunos autores como la ruta més favorable y rentable para la obtencion de
biocombustibles a parir de las microalgas (Santos-Ballardo et al., 2016). La digestion
anaerobia es un proceso por el que la materia organica es convertida en biogés a
temperaturas que fluctGan tipicamente entre la ambiental y 55 °C (Mehrabadi et al., 2015),
denominandose a las bacterias con valores 6ptimos de crecimiento en torno a los 35 y 55
°C como mesofilas y termdfilas, respectivamente (Capson-Tojo et al., 2017). La digestion
anaerobia mesofila es la opcion mas extendida en el tratamiento de cualquier tipo de
biomasa debido a que la estabilidad del proceso es mayor que la termdfila (Cavinato et
al., 2017). Sin embargo, muy pocos datos existen sobre digestibilidad y produccién de

metano a escala real de biomasa mixotréfica (Cea-Barcia et al., 2015, Jankowska et al.,
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2017), y menos aun en regimenes termdfilos (Thorin et al., 2018), versando la mayoria
de trabajos sobre pretratamientos para incrementar la digestibilidad de microalgas (Ward
et al., 2014) o sobre ensayos de co-digestion (Thorin et al., 2018, Cavinato et al., 2017).
Si ademaés de lo anterior, se buscan especificamente estudios realizados sobre la digestion
de biomasa microalgal producida en continuo, no se encuentran referencias excepto
algunas en las que se estudia la digestion mesdéfila de microalgas producidas en HRAP
(Passos et al., 2014) pero el resto son publicaciones donde la biomasa microalgal
producida es almacenada y refrigerada antes de su digestion (Capson-Tojo et al., 2017) o
generada a partir de mezclas de biomasa microalgal (Cea-Barcia et al., 2015).

La falta de experiencias a escala real de la digestion de biomasa microalgal es uno de los
puntos a mejorar para lograr una mayor comprension del efecto de las fluctuaciones de la
comunidad microalga-bacteria de los HRAP, como consecuencia de los cambios
estacionales, sobre la estabilidad y rendimiento de los digestores anaerobios. Este capitulo
pretende profundizar en las variables que influyen en la digestion anaerobia de la biomasa
microalgal, cultivada en aguas residuales urbanas bajo condiciones climaticas reales, tres

estrategias térmicas y a escala piloto.
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MATERIAL Y METODOS

Reactores piloto CSTR

El estudio de la influencia de la temperatura sobre los procesos de digestion de la biomasa
microalgal se realiz6 empleando 3 digestores de mezcla completa, sometidos a distintos
regimenes de temperaturas: ambiente (24,9 + 0,7 °C; n = 193; a = 0,05), mesofila (35 °C)
y terméfila (55 °C). Estos digestores se localizaron en la estacion de depuradora de aguas
residuales (EDAR) de “El Torno” (36° 25°38.0”> N — 6° 09°22.0°> W), localizada en el
municipio de Chiclana de la Frontera (Cédiz), Espafia. Los tres digestores, dos de 600 | y
uno de 1500 I, fueron construidos en acero inoxidable y su agitacion se realiz6 mediante
un sistemas de palas accionadas mediante un eje vertical (de 1000 y 1500 mm de longitud,
respectivamente) conectado a un rotor Fluidmix VPH3 (0,75 kW). Adicionalmente a este
rotor, se realiz6 la recirculacion del contenido de cada digestor mediante una bomba
MONO-PUMP C14A con un caudal de disefio de 1 — 4 m*®/ h (1,10 kW). Los tres
digestores contaron con una camisa termostatica interna de 6,03 m? en los digestores de
600 1y 9,8 m? en el de 1500 I, recubierta de espuma de poliuretano de 100 mm de espesor
y protegido a su vez por una camisa metalica externa. Para calentar los digestores se
empled un circuito de calefaccién compuesto por un termo eléctrico de la marca Elnur
Gabarron CM15 (15 kW), que calentd el agua y la recirculé por el interior de las camisas
con un caudal de 0,42 — 3,3 m3/ h. El control de la temperatura se realiz6 mediante un
autdmata conectado a sensores Termya de temperatura en linea tipo PT100, con los que
se regulo la apertura y cierre de los actuadores neumaticos Servitec del circuito de agua
caliente. El biogas producido fue almacenado en gasémetros de cupula flotante
independientes, construidos en fibra de vidrio con un volumen de 0,2 m. El vaciado de

dichos gasometros se hizo de forma automatica, mediante el uso de sensores infrarrojos
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de proximidad que controlaron la apertura y cierre de la valvula neumatica de vaciado de

cada gasometro, al llegar a las alturas pre-fijadas como niveles maximo y minimo.

In6culo

La inoculacion de los digestores se realizo llenando los digestores de 600 y 1500 I con el
lodo proveniente de un digestor anaerobio de lodos mixtos, localizado en la “EDAR
Guadalete” en Jerez de la Frontera. Tras la inoculacion se fijaron las temperaturas de
trabajo de cada digestor (ambiente (Da), 35 °C (Dm) y 55 °C (Dt) y se mantuvieron sin
alimentacion durante 31 dias (Tabla 1).

Tabla 1: Denominacion de los digestores anaerobios.

Da Dm Dt
Temperatura (°C) Ambiente Mesdfilo (35 °C) Termofilo (55 °C)
Volumen (1) 1500 600 600

Alimentacion

La biomasa microalgal empleada para la alimentacion de los digestores fue generada en
2 reactores abiertos de tipo HRAP (High Rate Algae Pond) de 500 m? cada uno y 30 cm
de profundidad de ld&mina de agua. La agitacion de uno de estos reactores se realizo
mediante un sistema de agitacion por palas tipo paddlewheels, mientras que el otro estuvo
agitado por un sistema de turbina sumergida (LEAR (Low Energy Algae Reactor)
patentado por Aqualia y descrito en Lara Corona y Rogalla (2016). Estos HRAP se
alimentaron con el agua residual de entrada a la EDAR, tras pasar por un pre-tratamiento
consistente en desbaste, desarenado-desengrasado y cribado por un tamiz rotativo de 1
mm. La biomasa generada en los HRAP (TRS = TRH = 3 - 4 dias), fue cosechada
mediante un sistema de flotacion por aire disuelto (DAF) previa coagulacién con
policloruro de aluminio (PAX-18) y floculacion con Flopam FO 4800 SSH. En la Figura

1 se muestra un esquema del sistema y fotografias de los distintos elemento
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Figura 1: Esquema y fotografias de los a) HRAP de microalgas, b) sistema de cosechado y c¢) reactores anaerobios con los gasémetros.
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Disefio experimental

Los ensayos de digestion anaerobia bajo las estrategias de temperatura ambiente (Da),
mesofilica (Dm) y termofilica (Dt) comenzaron en enero y se mantuvieron durante 194
dias. Durante el periodo experimental se ensayaron 4 TRH diferentes: 21 y 18 dias en los
digestores mesofilos y termdfilos; y 30 y 25 dias en el digestor operado a temperatura

ambiente. (Figura 2y Tabla 2).

TRH (dias)

s A—Inoculaciény adaptacion (31 dias)
B~ Primer cambio de TRH (91 dias)
€ - Segundo cambio de TRH (72 dias)

32 47 62 77 92 107 122 137 152 167 182 197

Dias de operacion
Figura 2: Evolucidn de los TRH durante las distintas fases de experimentacion.

Tabla 2: Pardmetros de operacion de los digestores en los distintos periodos de experimentacion.

TRH (dias) T2 (°C) Dias de operacion
Reactores Da Dm Dt Da Dm Dt n
A - - - *19,0£1,2 **17,6 35 55 31
B 30 21 21 *22,840,4 **8,7 35 55 91
C 25 18 18  *29,9+0,7 **10,5 35 55 72

(*X % IC =intervalo de confianza calculado para o.= 0,05; n = n° de datos, **CV = coeficiente de variacion (%))

Técnicas Analiticas

Las muestras se tomaron de manera puntual una vez a la semana de cada uno de los
reactores. Los parametros de caracterizacion de la biomasa microalgal concentrada vy el
digestato fueron: DQO total y soluble (métodos estandar 5220 C y 5220 D), ST y SV
(método estandar 2540 D), Sulfato (método estandar 4500-SO4* E), Amonio (método
estandar 4500-NHs D), (APHA, 2005). La cuantificacion del nitrégeno total Kjeldahl
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(NTK) se realiz6 combinado una unidad de digestion Selecta Bloc Digest 6, y un
destilador Kjeldahl VELP Scientifica UDK 152. La determinacion del pH se realiz6
mediante pHmetro Hanna pH 210. La alcalinidad se midié mediante titulacion con éacido

sulfarico (H2SO4) 0,02 N entre los puntos de pH 5,75y 4,3, segun Jenkins et al. (1983).

La composicion del biogas almacenado en los gasémetros, se determind en composion
(CHa, CO2, O2 y H2S) utilizando un analizador de gases portatil COMBIMASS® GA-m.
Para comprobar el correcto funcionamiento del analizador de gases se utilizd una botella
de gas patron (65% de CHas y 35% de CO>) suministrada por la empresa Air liquide. El
volumen de biogas producido se calculé mediante el recuento de pulsos de llenado y

vaciado de los gasometros de cupula flotante.

Para la expresion de los distintos resultados, se calcularon los intervalos de confianza (IC)
correspondientes a cada pardmetro, para una probabilidad del 95% (o = 0,05), y

reflejandose junto al promedio de la medida (Promedio + IC).
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RESULTADOS Y DISCUSION

Biomasa microalgal

La caracterizacion del agua residual alimentada a los reactores HRAP en los distintos
periodos B y C (Tabla 3) indico que se trataba de un influente con una carga contaminante
media-alta segun la clasificacion de Metcalf et al. (1991), con excepcidn de los niveles
de sulfatos, que presentan concentraciones significativamente superiores. Esta elevada
concentracion de sulfatos es habitual en EDARs localizadas en zonas costeras, como es
nuestro caso, debido a intrusiones de agua marina en el sistema de alcantarillado. La
comparacion de la composicion de las aguas residuales en los dos periodos

experimentales, B y C, no mostr¢ diferencias significativas.

El cosechado de la biomasa producida en los reactores HRAP se realizd6 de manera
continua mediante flotacion por aire disuelto (DAF), empleandose una relacién aire-
solidos de 0,02 mg aire / mg SST, dentro del intervalo tipico para concentrar lodos
secundarios (0,005 —0,09 mg aire / mg SST) (Metcalf et al., 1991). La biomasa cosechada
se recogio en un tanque de PVC agitado de 200 | (Figura 1) y estuvo constituida por una
mezcla de bacterias, protozoos, microalgas (mayoritariamente del género Coelastrum
(Figura 3) (De Godos et al., 2016)) y solidos en suspension provenientes del agua
residual de la alimentacion. En la Figura 4, se presenta la evolucion de las condiciones
climaticas (temperatura y radiacion solar) y de la composicion de la biomasa microalgal.
A lo largo del periodo de experimentacion, la temperatura media registrada fue de 17 +
4,5°C (n = 163; CV = 25,5 %) ascendiendo desde los 10 hasta los 28 °C, presentandose
diferencias significativas entre las etapas de experimentacion B (15 £ 2,3°C (n =91; CV
=16 %)y C (22 £3,2°C (n =72; CV = 15 %). Estas diferencias aparecieron igualmente

en el parametro de radiacion, donde los valores medios registrados para los periodos B
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(enero-abril) y C (mayo-julio) fueron 16 + 6 MJ/ m? (n = 91; CV =40 %) y 26 + 3,5 MJ

/ m? (n=72; CV = 13 %) respectivamente.

Figura 3: Fotografia de Coelastrum sp. de la biomasa microalgal alimentada

Atendiendo a la composicién de la biomasa microalgal cosechada (Tabla 3) no se
apreciaron diferencias significativas entre los distintos periodos B y C para la
concentracion de solidos totales, siendo los resultados encontrados de 23 £ 4 g/ kg (n =
11; CV =28%) y 27 £ 4 g/ kg (n = 10; CV = 22 %), respectivamente. Concentraciones
que aun siendo inferiores a las presentadas por Astals et al. (2013) (35 £ 7 g / kg),
mantuvieron la relacion DQOt:ST para ambos periodos B y C (1,39 y 1,18,
respectivamente), en el mismo rango (1,32) que este autor. En relacion a la concentracion
de sulfatos solubles en la biomasa microalgal cosechada (Tabla 3), en el periodo B se
observaron niveles significativamente inferiores (24 + 7 mg SO42/ I; n = 8; CV = 45 %)
a los encontrados en el agua residual alimentada a los HRAP (86,1 + 3,5 mg SO+%/l; n =

29; CV = 11 %). Si bien es cierto que las microalgas tienen cierta capacidad de
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asimilacion de sulfatos, Ajala y Alexander (2020) encontraron rendimientos de
eliminacién medios del 29 % para distintas especies (Scenedesmus obliquos, Oocystis
minuta y Chlorella vulgaris). Esta tasa de eliminacion no explicaria el elevado
rendimiento de eliminacion de sulfatos (72 %) observado entre el agua residual de
alimentacion y el de la biomasa cosechada. Por otro lado, el elevado grado de oxigenacién
del HRAP descarta los procesos bilégicos de sulfatorreduccion (van den Brand et al.
(2015). Una hipotesis que explicaria esta eliminacion de sulfatos seria que tuviesen lugar
procesos de reduccion del sulfato disuelto en el tanque de almacenamiento de la biomasa
microalgal cosechada por DAF. Este tanque, a pesar de no ser estanco, pudo contar con
condiciones de anoxia suficientes como para fomentar el desarrollo de bacterias sulfato-
reductoras. Para evaluar esta posibilidad, durante el periodo C se realizé una parada del
sistema de agitacion. Como resultado de esta parada, se aprecié un incremento en las
concentraciones de sulfatos en la biomasa microalgal almacenada del 400 %, siendo las
concentraciones de sulfatos disueltos anteriores a la parada de 21 + 6 mg SO42/ 1 (n = 3;
CV =26 %) vy las posteriores de 100 + 13 mg SO42/ 1 (n = 3; CV = 11 %), lo que daria
soporte a la hipétesis. Este incremento en las concentraciones de sulfatos solubles en la
biomasa microalgal alimentada en los reactores anaerobios sera tratado con mayor

detenimiento en el apartado de biogas.

Por otro lado, la concentracion de NTK en la biomasa microalgal cosechada (Tabla 3) no
presentd diferencias significativas entre los dos periodos experimentales B y C,
presentando valores medios de 2,05 + 0,48 g Niotar/ | (n =8; CV =33 %)y 2,10+ 0,40 g
Nwtar / I (n = 10; CV = 31 %), respectivamente. Estas concentraciones de Niotal,
representaron valores del 8 % N / kg ST para ambos periodos B y C, estando dentro de
las proporciones de 2 — 11,26 % N por kg de biomasa algal seca para diferentes especies

(Li et al., 2019) y coincidiendo con las concentraciones presentadas por Astals et al.
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(2013) (1,97 £ 0,33 g N /1) trabajando con lodos mixtos de depuradora. Atendiendo a la
concentracion de amonio soluble, la reduccion significativa del 45 % entre el periodo B
(96£28mg/1l;n=9;CV=44%)yC (52 15mg/I;n=29; CV =45 %;), se produjo
como consecuencia del incremento de las temperaturas y radiacion solar (Figura 3) en el
periodo C, que provocd un mayor crecimiento de microalgas y, por lo tanto, una mayor
asimilacion de nitrogeno soluble, en este caso amonio que es la forma més facilmente
asimilable por las microalgas. Asi, Delgadillo-Mirquez et al. (2016), trabajando con
cultivos mixotréficos en aguas residuales urbanas obtuvieron un incremento en la
eliminacién de amonio del 166 % cuando la temperatura subi6 de 5 a 25 °C. Las
diferencias observadas en la concentracion de sulfatos y amonio en la biomasa microalgal
entre los periodos B y C, no se apreciaron en las relaciones de SV:ST y DQOLt:ST entre
ambos periodos (Figura 4), manteniendo valores medios de 0,78 = 0,03 (n = 21; CV =
10 %) y 1,29 + 0,05 (n = 21; CV = 10 %), respectivamente. Estos resultados muestran
pues una composicion de biomasa microalgal sin gran variabilidad a lo largo de todo el

periodo experimental y comparable a la obtenida en el Capitulo 3.
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Figura 4: (A) variacion de las relaciones de SV:ST y DQOxi:ST en la alimentacion a lo largo de los
periodos de experimentacidn. (B) variacion en los parametros climaticos; T# media y radiacion solar (Conil,
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Tabla 3: Caracterizacion del influente de los reactores HRAP y de la biomasa cosechada mediante el sistema DAF en cada periodo.

TRH | Dias de operacion DQO total Solidos totales Solidos Volatiles Sulfatos NH4* NTK
Periodo  (d) (d) ( rzgiolj) cv ’;‘;g}f): cv )(_‘nfg;f): cv );‘nfg}f): cv );‘nfg}g cv X(S/I')C n cv
g § B - 91 622+77 12 22 169+23 22 32 139+19 21 32 88+4 16 10 49+6 9 18 - - -
;E C - 72 670+56 12 15 177£20 12 20 146+20 10 22 865 20 13 45+4 8 13 - - -
Media - Alta® 430 - 800 210 - 400 160 - 315 30-50 25-45 - - -
Periodo  (d) (d) (’_; iC-)!/CI) n v );(g;:k::]C): cv );(g;_rkgc): cv) )(_(r:g}g Y, ’(_‘r:gjg n cv ’_‘é /I')C n Ccv
g E» B 30y21 91 3246 11 30 234 11 28 19+3 11 32 24+7 8 45 | 96+28 9 44 |2,05+0,48 8 33
g
§ 2 C 25y 14 72 3245 10 24 27+4 10 22 21+3 10 25 60+44 6 73 | 52#15 9 45 |2,10+0,40 10 31
(Astals et al., 2013) 46,2+¢10,7 7 31 3547 7 26 26+6 7 31 2717 3 56 197+0,33 7 23

WAgua residual tipica de carga contaminante media-alta (Metcalf et al., 1991)

(n =n° de datos, CV = coeficiente de variacién (%), IC =intervalo de confianza calculado para o = 0,05)

@ Valores tipicos de un lodo mixto
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Produccion de Biogas

El biogés generado en cado uno de los digestores se almacend en gasémetros de clpula
flotante, de donde se analizd la composicion semanalmente. La concentracion de metano
en el biogés (Tabla 4) se mantuvo estable en los distintos digestores a lo largo de los
periodos experimentales con un valor medio de 60,8 + 0,6 % CHs (n =63; CV =4 %) y
con rendimientos de metano de 0,22 + 0,02 ml CH4/gSValimentadodia (n = 63; CV = 4 %).
Estos resultados son comparables a los valores reportados por Choudhary et al. (2020)
para la digestion mesofilay termdfila (65,5—71,9 %y 0,06 — 0,28 m3 CHa/ Kg SV aiimentado,
respectivamente) de biomasa microalgal producida a partir de aguas residuales urbanas
con Chlorella sp. y Scenedesmus sp. como especies mayoritarias. Asimismo, se pueden
consideran similares a los que usualmente se obtienen en la digestion mesofila de lodos
de depuradoras (50 — 80 % CHa4) (Fernandez Boizén et al., 2011), estando el rendimiento
de metano dentro del limite inferior, 0,24 — 0,34 M3 CH4/ Kg SVaiimentado (Shen et al.,

2015).

Analizando el periodo B, no se encontraron diferencias significativas en el contenido en
metano del biogas entre las distintas estrategias térmicas (62 + 1 % CHa4), pudiendo ser
estos resultados comparables a los obtenidos a escala de laboratorio (Capitulo 3) para los
reactores mesofilos (66 % CHa) y termdfilos (65 % CHa), para el mismo TRH (21 dias).
Con respecto a la carga organica ésta fue similar a escala prototipo en Dm y Dt (0,95 +
0,08 g SVaiimetado/ Ireactordia, n = 22, CV = 20 %), que a escala de laboratorio (1,06 + 0,07
0 SValimetado/ Ireactordia). En el caso de Da, su carga organica fue inferior, 0,67 + 0,08 g
SValimetado/Ireactordia (n = 11, CV = 20 %), debido a su mayor TRH (30 dias) de operacion.
Por otro lado, se observaron incrementos en las concentraciones de H,S de casi el 300 %

entre el biogas del digestor Da y Dt, correlacionados con el aumento de la temperatura,
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siendo el termofilo (Dt) el que presentd mayores concentraciones (3043 + 429 ppmv HsS;
n= 14, CV= 27 %), pero sin mostrar diferencias significativas con respecto al mesdéfilo
(Dm) (2688 = 291 ppmv H.S; n= 14, CV= 21 %). Comparando con los resultados
obtenidos en los reactores de laboratorio mesofilos para el mismo TRH (21 dias) (2930 +
349 ppm HS; n= 476, CV= 37 %), los resultados de Dm no presentaron diferencias
significativas, al igual que en el caso de los termofilos de laboratorio (3010 + 389 ppmv
H2S; n= 476, CV= 38 %) con respecto a Dt. Estas diferencias en la concentracion de H2S
entre los digestores a temperatura ambiente (22,8 £ 0,4 °C; n = 91; CV = 9 %) con
mesdfilos y termofilos, responde a una mayor actividad hidrolitica con la temperatura y
por lo tanto una mayor disponibilidad de &cidos grasos volatiles (Perez, 2016, Moset et
al., 2015) tanto para las bacterias metanogénicas como las sulfato-reductoras. Atendiendo
a los rendimientos de metano (Tabla 4), el reactor Da mostr6 los resultados mas bajos
(0,18 + 0,03 ml CH4/gSValimentadodia; n= 11, CV= 27 %), sequidos de Dm (0,23 + 0,04 ml
CHa4/gSValimentadodia; n= 11, CV=27 %) y Dt (0,28 £ 0,02 ml CH4/gSValimentadodia; n=11,
CV= 10 %), lo que corrobora la hipdtesis de una mayor disponibilidad de acidos grasos
por parte de las bacterias sulfato-reductoras y metanogénicas, como consecuencia de un
incremento de la actividad hidrolitica con el aumento de la temperatura. Estos resultados
suponen un rendimiento en el reactor Da de un 22 y 36 % inferior a los de Dm y Dt,
respectivamente. En cuanto a los digestores Dm, los resultados obtenidos por otros
autores (0,18 ml CH4/ gSValimentadodia) como Passos et al. (2014), son un 22 % inferiores
al trabajar con biomasa procedente de cultivos mixotroficos en HRAPSs, operando a TRH
de 20 dias bajo regimen mesofilo. Con respecto a los reactores Dt, en la literatura existen
muy pocos estudios que hagan referencia a digestion de biomasa mixotrofica microalgas-
bacterias en régimen termdfilo, siendo muchos de ellos ensayos de potencial bioquimico

de metano (BMP). Algunos de los resultados encontrados en la literatura para la digestion
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de microalgas bajo régimen termdfilo varian entre los 0,23 - 0,32 m3 CHa/ Kg SValimentado,
empleando cultivos puros de microalgas y sus mezclas en distintas proporciones con
lodos de depuradora (Thorin et al., 2018). Otros autores obtuvieron rendimientos de 0,14
— 0,41 m3 CHas / Kg SVaimentado para biomasa microalgal mixta donde las principales
especies fueron Scenedesmus sp. y C. vulgaris (Olsson et al., 2014) 6 0,15 — 0,22 m3 CH4
/ kg SVaimentado para las especies de microalgas I. galbana y S. caprocornutum (Caporgno
et al., 2015). Atendiendo a estos valores, los rendimientos obtenidos en el digestor Dt se
encuentran dentro de estos intervalos, siendo incluso posible encuadrarlo entre los valores
medios / altos. Los resultados de rendimiento de metano obtenidos para el Dmy Dt fueron
similares a los resultados presentados por Ferrer Marti et al. (2011) (0,23 £ 0,05 m3 CH4
| Kg SVaiimentado, N= 4, CV= 22 %) para digestores de lodos mixtos operados a similares
TRH (20 dias) y temperaturas (35 - 37 °C), asi como por Ferrer et al. (2010) (0,29 + 0,08
m3 CHa/ kg SVaiimentado), trabajando con digestores termofilos de lodos mixtos a TRH de

20 dias.

En el periodo C, la composicion del biogas (Tabla 4) no present diferencias
significativas con respecto al periodo anterior, con excepcion de la concentracion de H,S
a resultas del ensayo para comprobar la hipdtesis de la reduccion de sulfatos en el tanque
de almacenamiento de la biomasa microalgal cosechada. Las concentraciones de H»S
previas a la detencion de la agitacion del tanque, para Da (29,9 + 0,7°C; n=72; CV =10
%), Dmy Dt, fueron: 885 £+ 176 ppmv H2S (n = 3, CV=18 %), 2.941 £+ 274 ppmv HS (n
=3,CV =8%) y3.530 + 833 ppmv HS (n = 3, CV=21 %), elevandose un 9, 14 y 16 %
sobre los valores del periodo B, respectivamente, pero sin presentar diferencias
significativas. Tal y como se explico anteriormente, la detencion de la agitacion del
tanque de almacenamiento de la biomasa microalgal hizo incrementar la concentracion

de sulfatos solubles en un 400 % en la biomasa concentrada y almacenada en el tanque,
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repercutiendo igualmente en las concentraciones de sulfhidrico, que llegaron a superar el
limite de deteccion del medidor de gases, 10.000 ppmv, en el caso de los reactores Dmy
Dt, mientras que en el Da se registraron valores de 8.227 + 1.006 ppmv H.S (n = 4, CV
= 12 %). Este aumento en las proporciones de H>S pudo deberse tanto al efecto del
incremento de la concentracion en la biomasa alimentada, como al efecto de la reduccién
en los TRH en los reactores, que provoca un incremento de los flujos mésicos de sulfatos
alimentados por litro de digestor en Da de 0,84 a 4 mg SO4/ Ipigdia y en Dm/Dt de 1,15
a5,5mg S04/ Ipigdia. A pesar de este aumento en la proporcion del H2S, no se mostraron
diferencias significativas en las concentraciones de metano en el biogas. Respecto a los
rendimientos de metano en el periodo C (Tabla 4), se obtuvieron valores medios
inferiores a los reportados en el periodo B pero sin diferencias significativas, con
excepcion de Dm, donde la media descendié un 39 %. Al analizar los resultados del
periodo C y considerando la fase previa a la parada de la agitacion, se encontraron
rendimientos de 0,17 + 0,02, 0,17 + 0,06 y 0,30 = 0,04 ml CH4/ gSValimentadodia para Da,
Dm y Dt, respectivamente. Dentro del periodo C, en la fase con agitacion, los resultados
fueron similares a los del periodo anterior (B) sin diferencias significativas. Por otra parte,
los rendimientos registrados para la fase sin agitacion del tanque de alimentacion
presentaron los valores de 0,12 + 0,06, 0,13 + 0,03 y 0,19 + 0,06 ml CHa/ gSValimentadodia
para Da, Dm y Dt, respectivamente. En este caso, las diferencias con respecto a los
resultados encontrados en la fase con agitacion fueron un 23, 29 y 36 % inferiores para
Da, Dm y Dt, respectivamente, incrementandose esta diferencia con el aumento de la
temperatura. Como se comenté anteriormente, el incremento en la temperatura en las
estrategias de operacion conllevdo una mayor actividad de las bacterias hidroliticas
(Santos-Ballardo et al., 2016, Ward et al., 2014) y una menor capacidad de disolucion del

H>S en el medio liquido Seneesrisakul et al. (2018), lo que sumado al aumento del flujo
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maésico de sulfatos con el descenso en el TRH, foment6 la actividad de las bacterias
sulfato-reductoras, compitiendo con las metanogénicas por los AGVs del medio (Perez,

2016).

La temperatura del Da (Tabla 2), en el periodo C se vio incrementada hasta los 30 °C,
aproximandose a la temperatura del digestor meséfilo (35 °C) pero operado a un TRH de
25 dias en lugar de los 18 dias del Dm. Si se comparan los rendimientos de metano previos
a la parada en la agitacion del tanque de almacenamiento de microalgas del Da (0,17 +
0,06 m3 CHa/ kg SVaiimentado) cON los resultados obtenidos por el Dm a TRH = 21 dias en
el periodo B (0,23 £ 0,04 ml CHs/ gSVaiimentadodia), observamos como son un 26 %
inferiores, pero sin presentar diferencias significativas, por lo que podria considerarse que
el uso de digestores a temperatura ambiente podria ser comparable al de un digestor
mesdfilo calefactado en areas de climatologia calida con temperaturas medias diarias de

20 — 25 °C durante todo el afo.
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Tabla 4: Composicion del biogas y rendimientos de metano en las distintas fases de experimentacion.

Periodo B C
Digestor (TRH) Da (30 dia) Dm (21 dia) Dt (21 dia) Da (25 dia) Dm (18 dia) Dt (18 dia)

X+IC n CV X+IC n Ccv X+IC n CVv X+IC n Ccv X+IC n Ccv X+IC n Ccv

CHa (%) 62+1 14 3 62+1 14 2 62+1 14 2 601 7 3 58+1 7 3 58+3 7 8

CO2 (%) 36x1 14 6 34+1 14 5 331 14 4 332 7 6 35+3 7 12 34+3 7 13

02 (%) 0 14 - 0 14 - 0 14 - 0 7 - 0 7 - 0 7 -

H2S (ppm) 7764130 14 32 | 2688+291 14 21 | 3043+429 14 27 | 508042957 7 79 | 697542797 7 54 | 7227+2581 7 48

m3 CHa/kg SValimentadod | 0,184¢0,03 11 27 | 0,23+004 11 27 | 0,28+002 11 10 | 014#003 6 29 | 015003 6 28 | 025006 6 29
* m3 CHa/kg SValimentadod - - - - - - - - - 0,17#0,02 3 13 | 0,17#006 3 31 | 0,3%0,04 3 11
** m3 CHa/kg SValimentadod - - - - - - - - - 0,1240,06 3 42 | 0,13+003 3 18 | 0,19+006 3 26
CO (gSV/Luigestor-d) 0674008 11 20 | 0,95+0,11 11 20 | 0,95%0,11 11 20 | 088016 7 25 | 1,23+023 7 25 | 123+023 7 25

(n = n° de datos, CV = coeficiente de variacion (%), IC =intervalo de confianza calculado para a = 0.05, CO = Carga organica
p
* Valores previos a la parada de la agitacion del tanque de alimentacion

** Valores posteriores a la parada de la agitacion del tanque de alimentacion

134



Por otro lado, comparando los resultados obtenidos a escala prototipo con los
anteriormente presentados en el Capitulo 3 para los reactores mesoéfilos y terméfilos en
el TRH = 21 dias donde los resultados medios obtenidos fueron 0,085 y 0,095 m3 CHa/kg
SValimentadodia, respectivamente, se observaron incrementos del 173 y 100 %, en el Dm 'y
Dt, respectivamente. Estas diferencias podrian atribuirse a la automatizacion del proceso
de alimentacién que permitié un suministro continuo sin largos periodos de inanicién y
una mejor agitacion de los reactores al combinar dos sistemas diferentes (recirculacion y
agitador de palas). Adicionalmente, se pudo producir una mayor digestibilidad de la
biomasa cosechada, ya que en la escala laboratorio las microalgas fueron producidas en
HRAP operando a 7 dias de TRH, mientras que en la escala prototipo se produjeron a
TRH de 3 - 4 dias. Autores como Santos-Ballardo et al. (2016) encontraron que un
descenso en los tiempos de retencion celular del HRAP, que en nuestro caso coincide con
los TRH, puede propiciar la presencia de células de microalgas mas jovenes y con paredes
celulares mas facilmente degradables o incluso el desarrollo de especies de microalgas

mas adecuadas para la digestion anaerobia.

Estabilidad de los digestores anaerobios

La estabilidad del proceso de digestion anaerobia en los digestores se analizé tomando
como referencia los valores de pH, las concentraciones de amonio y la relacion de
alcalinidad (Figura 5). Al igual que en el Capitulo 3, se consideraron distintas referencias
del control de la estabilidad de los digestores, las cuales se encuentran representadas por

la zona sombreada de las distintas graficas de la Figura 5.

En el caso del pH, se considero el intervalo de 7,1 — 7,8 (Wheatley, 1990, Liu et al., 2018)
como referencia de estabilidad para la operacion de los distintos digestores. El pH de la

alimentacion se mantuvo en torno a 6,8 + 0,1 (n=19; CV =4 %), valor similar al obtenido
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en la experimentacion a escala de laboratorio (6,5 + 0,1), siendo pH similares a los
presentes en lodos mixtos (6 - 7) generados en EDARs de aguas residuales urbanas
(Gebreeyessus y Jenicek, 2016). Con respecto al valor medio de pH durante todo el
periodo de experimentacion en los digestores Da, Dm y Dt, éstos presentaron valores
significativamente diferentes, siendo de 7,3+ 0,1, 7,5+ 0,1 y 8,0 = 1 respectivamente. En
el caso de Da y Dm sus valores se mantuvieron dentro de los limites indicadores de
procesos estables, mientras que en el caso de Dt estos estuvieron siempre por encima.
Valores similares de pH (8,08 + 0,11) han sido también descritos por Ferrer et al. (2010)
en digestores termofilos de lodos mixtos trabajando a TRH de 20,4 dias. EI aumento en
la temperatura de operacion pudo fomentar una mayor velocidad de consumo de AGVs
por parte de bacterias metanogénicas y sulfato-reductoras, lo que se traduce en un
aumento del pH, esta explicacion también fue postulada por Xu et al. (2018) para explicar
las diferencias de pH entre reactores mesoéfilos y termofilos. Este aumento del consumo
de AGVs por parte de las bacterias metanogénicas se confirma por el incremento en los
rendimientos de metano en los tres digestores a lo largo del tiempo de experimentacion,
con valores de 0,17 = 0,02, 0,20 + 0,03 y 0,27 £ 0,02 (n = 17) para de Da, Dm y Dt
respectivamente (Tabla 4). En el caso de las sulfato-reductoras, también se aprecia
(Tabla 4) un incremento en la produccion de sulfhidrico al aumentar la temperatura del

reactor.

En la fase B, se observé una tendencia similar entre los digestores a la descrita de manera
general para todo el periodo experimental, donde los valores de pH presentaron
diferencias significativas y se mantuvo correlacionado con el incremento de temperatura,
con valores para Da (TRH = 30 dias), Dm (TRH = 21 dias) y Dt (TRH = 21 dias) de 7,38
+0,1,7,63+£0,09y8,19 + 0,09 (n = 11), respectivamente. Este aumento del pH con la

temperatura fue también observado por Moset et al. (2015), al trabajar con estiércol en
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reactores mesofilos y termdfilos a TRH de 20 dias. Con respecto a la fase C, los valores
de pH medios de todos los digestores descendieron con respecto a la fase anterior, siendo
en Da (TRH = 25 dias), Dm (TRH = 18 dias) y Dt (TRH = 18 das) de 7,27 £ 0,14, 7,36 £
0,1y 7,78 +0,17 (n = 11). Este descenso del pH al hacerlo el TRH de operacion pudiese
ser debido a una acumulacion de AGV dado que aumentamos la carga organica (Tabla
4) pero no se aprecian incrementos significativos en los rendimientos de metano (Tabla
4) entre la fase B y la C previa a la parada de la agitacion del tanque de almacenamiento
de biomasa cosechada. En esta fase, no se aprecia diferencias significativas entre los
valores de pH entre Da y Dm observadas en la fase anterior, presumiblemente debido al
el incremento en la temperatura media de Da (30 + 1 °C) durante esta fase, aproximandose

a los valores de operacion de Dm (35 °C).

La relacion de alcalinidad Al / AT de 0,51(Figura 5) por debajo de la cual se considera
que un digestor opera bajo condiciones estables (Jiang et al., 2020) y la metodologia de

Ripley et al. (1986), son las mismas que las explicadas en el capitulo 3.

En relacion a los resultados medios para todo el periodo experimental, los digestores se
mantuvieron por debajo del limite establecido y sin diferencias significativas entre ellos,
con valores de 0,26 £ 0,03; 0,31 £ 0,06 y 0,33 £ 0,04, para Da, Dm y Dt, respectivamente.
Con respecto a la fase A, la relacion de alcalinidad mostro valores por encima del limite
de 0,51 fijado (Figura 5), correspondiéndose a la fase de adaptacion del indculo a las
condiciones de experimentacion, apreciandose el descenso de la relacion hasta valores
préximos al promedio de toda la fase experimental alrededor del dia 45. En la fase B las
medias para los distintos digestores Da, Dm y Dt no presentaron diferencias
significativas, siendo 0,25 + 0,06; 0,27 £ 0,03 y 0,31 £ 0,04 (n = 11), respectivamente.
Resultados préximos a los registrados por Ferrer et al. (2010) (0,39 + 0,04) para digestores

termofilos de lodo mixto a TRH de 20,4 dias. Estos resultados fueron inferiores a los
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registrados en el C3 para los reactores mesofilos (0,37 £ 0,02) y termdfilos (0,34 + 0,01),
para TRH de 21 dias, pudiendo deberse a la mayor estabilidad que supone una
alimentacion continua (Piloto) frente a la semi-continua (Laboratorio) y una mejor
agitacion del reactor (Piloto), lo que promueve una velocidad superior y menos variable
del consumo de AGVs por parte de las bacterias metandgenas y sulfato-reductoras (Cerdn
et al., 2005) y por consiguiente un mayor descenso de la relacion de Al / AP. Esta teoria
es confirmada al observar los rendimientos de metano obtenidos a escala de laboratorio
para los reactores mesofilos (0,08 + 0,01 m® CHa / KgSValimentado, N = 19; CV = 33 %) y
termdfilos ( 0,09 + 0,01 m® CHa / KgSVaiimentado; N=27; CV=28 %) a TRH = 21 dias, en
comparacion con los obtenidos a escala piloto para Dm (0,23 + 0,04 m® CHs /
K9S Valimentado; N=11; CV = 27 %) y Dt (0,28 + 0,02 m*® CH4 / KgSValimentado; N=11; CV =
10 %). Dado que las concentraciones de H>S en el biogés fueron similares a escala de
laboratorio (Capitulo 3, Tabla 3) y a escala piloto (Tabla 3), este incremento del consumo
de los AGVs podria ser atribuible principalmente a bacterias metanogénicas. En la fase
C se observé un incremento no significativo de los valores medios de Al / AT (Tabla 5)
para Da (0,26 + 0,03) DM (0,36 + 0,11) y Dt (0,35 £ 0,07) con respecto a la fase anterior.
En el caso de Dm y Dt los valores registrados mostraron un aumento en su CV
consecuencia del experimento de parada de la agitacion del tanque de almacenamiento de

la biomasa microalgal (dia 155 de operacion).

La concentracion de amonio en los digestores es el tercer parametro de control de la
estabilidad de los digestores, para el cual se establecio el limite de 1,5 g NH4" / |
anteriormente explicado en el C3 (Sterling et al., 2001). Las concentraciones de amonio
encontradas durante todo el periodo experimental para Da, Dm y Dt (Tabla 5) fueron de
0,5+0,1; 0,740,1 y 0,8+0,1 g NH4" / I (n = 20) sin llegarse a superar el valor de 1,5 g

NH4* / I, por lo que no se considera la existencia de procesos de inhibicion como
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consecuencia de la presencia de amonio (Passos et al., 2014). Se aprecia pues como
existen diferencias significativas en las concentraciones de amonio registradas durante
todo el periodo experimental, entre los digestores calefactados (Dm y Dt) y el digestor a
temperatura ambiente (Da). La mayor acumulacion de amonio en los digestores mesofilos
y termofilos podria ser consecuencia de un aumento de la cinética de la hidrdlisis y
fermentacion, acorde a la temperatura (Cavinato et al., 2017). Al comparar las
concentraciones de amonio medias durante todo el periodo experimental a escala piloto
y de laboratorio, se observan resultados similares para Dm y los reactores mesoéfilos de
laboratorio (0,66 + 0,04 g NH4" /1), mientras que en rango termdfilo los niveles de amonio
a escala piloto fueron un 29 % inferiores que a escala de laboratorio (1,12 + 0,07 g NH4"
/1) y un 53 % inferior a los niveles de amonio registrados por Kinnunen et al. (2014) (1,7
g NHs" / L), en digestores termdfilos alimentados con microalgas del género

Nannochloropsis sp.

En la fase B, las concentraciones medias de amonio obtenidas para Da, Dm y Dt (Tabla
5) fueron 0,57 + 0,13; 0,84 + 0,11 y 0,91 £ 0,12 g NH4" / | (n=11), superiores a las
presentadas por Passos et al. (2014) (0,2 g NH4™ / 1) digiriendo cultivos mixotréficos
alimentados con agua residual urbana en digestores mesofilos a 20 dias de HRT. En
comparacion con los resultados obtenidos en laboratorio a TRH = 21 dias, los resultados
de la escala prototipo fueron significativamente superiores a los mesofilos (0,41 + 0,02 ¢
NH4* / 1) y termofilos (0,73 + 0,03 g NH4" / 1) a escala de laboratorio. Esta diferencia
pudo deberse al incremento en la cinética de degradacion de proteinas debido a la mejora
en lamezcla de los digestores a escala prototipo. En la fase C, los resultados para Da, Dm
y Dt (Tabla 5) fueron 0,41 + 0,12; 0,54 + 0,11 y 0,61 * 0,14 g NH4* / | (n=9),

descendiendo en torno a un 30 % respecto a la fase B.
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La evaluacidn de los distintos indices considerados para el control de la estabilidad de los
reactores, permite concluir que, en general, la operacion de los mismos se hizo sin
excesivos desequilibrios. El caso de los reactores Dt que mantuvieron un pH por encima
de los limites, puede ser tomado como un valor de equilibrio bajo las condiciones de
experimentacion de este estudio, ya que para la relacion Al / AT o las concentraciones de
amonio, el digestor se mantuvo dentro de los limites. Dm mantuvo una operacion estable
con excepcion del desequilibrio sufrido ante la parada de la agitacion del depdsito de
alimentacion, que provoco el aumento de la concentracion de sulfatos en ésta y por

consiguiente un incremento en la relacion Al / AT.
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Figura 5: Principales parametros de control de la estabilidad en los reactores anaerobios a temperatura
ambiente, mesoéfilos y termofilos. El area punteada indica el limite de estabilidad operativa recomendada
en la bibliografia.
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Tabla 5: Valores medios registrados en los reactores Da, Dm y Dt a distintos TRH

Periodo B C
Digestor (TRH) Da (30 dias) Dm (21 dia) Dt (21 dia) Da (25 dia) Dm (18 dia) Dt (18 dia)
X+IC n CV(%)| X=*IC n CV(®)| X=IC n CV(%)| X=zIC n CV(®)| X=+IC n CV(®)| X=zIC n CV (%)
pH 7,38+0,1 11 2 7,63£0,09 11 2 8,19+0,09 11 2 7,27£0,14 11 3 7,36£0,1 11 2 7,78+0,17 11 4
Relacion de

. 0,25+0,06 11 40 0,27£0,03 11 21 0,31+£0,04 11 21 0,26+£0,03 11 21 0,36+0,11 11 49 0,35+0,07 11 34
alcalinidad pHauap

g NHs" /1 0,57+0,13 11 37 0,84+0,11 11 23 0,91+0,12 11 22 0,41+0,12

ST (9/Kg) 17+1 11 10 16+1 11 10 16+1 11 12 16+1

SV (9/Kg) 13+1 11 8 12+1 11 10 11+1 11 13 12+1 11 11+1 16 9+1 18
DQOtotal (g O2/1) |21365x930 9 7 19053+1163 9 10 18475+1094 9 10 19865+1574 12 19075+1821 14 16522+1205 11

9 43 0,54+0,11 9 9
9 8 9
9 8 9
9 9 9
DQOsoluble (g O2/1) | 47333 11 11 1087+275 11 43 2602+484 11 31 626367 9 89 1429+867 9 93 2462+336 9 20
9 9 9
9 8 9
9 8 9

5 17+2

30 0,61+0,14
15 14+2

36
19

DQO:uotal eliminada (%0) | 3813 7 48 43+11 7 33 46+7 7 22 3410 45 37£10 40 45+7 24

ST eliminados (%0) 38+5 7 20 39+6 8 18 40+7 8 25 3949 34 32+11 50 45+8 28
SVeliminados (%0) 367 7 25 37+11 8 41 41+11 8 39 42+10 36 4348 26 557 20

(n = n°de datos, CV = coeficiente de variacion (%), IC = intervalo de confianza calculado para o = 0,05)
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Eliminacién de materia orgénica
La eliminacion de la materia organica fue analizada a partir de los valores de la DQO y

Sélidos.

Los resultados obtenidos a lo largo de todo el periodo de experimentacion (Tabla 5),
mostraron diferencias significativas para los valores de DQO soluble para Da, Dm y Dt,
siendo 542 + 165 g O2/ |, 1.241 + 413 g O>/ |y 2.539£300 g Oz / | (n=20),
respectivamente. Estas diferencias pueden explicarse en base al incremento con la
temperatura, de la cinética de los procesos hidroliticos responsables de la solubilizacion
de la DQO particulada (Arras et al., 2019). Atendiendo a los porcentajes de eliminacion
de DQO, en la fase B (Tabla 5), no se observan diferencias significativas entre los
distintos digestores Da (38 £ 13 %), Dm (43 + 11 %) y Dt (46 £ 7 %) (n=7), siendo estos
resultados similares a los obtenidos en los reactores de laboratorio mesoéfilos (48 + 2 %)
y terméfilos (54 + 2 %) a TRH de 21 dia. Valores comparables a los presentados por
autores como (Bolzonella et al., 2009) para reactores mesofilos (35 %) y termdfilos (45

%), trabajando a 20 dias de TRH con lodos secundarios de EDAR.

En la fase C se descendié el TRH en Da (25 dias), Dm (18 dias) y Dt (18 dias),
obteniéndose resultados de eliminacion de DQO (Tabla 5) de 34 + 10 %, 37 £ 10 % y 45
+ 7 % (n=9), respectivamente. A pesar del incremento de la carga organica y de so6lidos
en los tres digestores, se mantuvieron rendimientos de eliminacion de DQO similares a
los registrados en la fase B, apreciandose una aproximacion en los rendimientos entre Da
y Dm debido a la menor diferencia de temperatura entre ambos reactores en el periodo C,
temperatura de Da=29,9 £ 0,7 °C (n = 72). Estos resultados contrastan con los presentados
por (Passos et al., 2014), donde la disminucion en el TRH de 28 a 16 dias causo un

descenso significativo del rendimiento de eliminacion de DQO del 51 al 33 %.
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A pesar de presentar los mayores porcentajes de eliminacion de DQO, los reactores Dt
fueron los que mayor acumulacion de DQO soluble mostraron, debido a la promocion de
los procesos hidroliticos y fermentativos por efecto de la temperatura, y a partir de los
cuales se generan AGVs, algunos de los cuales pueden ser de dificil degradacién (Perez,
2016). A pesar del incremento en la carga orgénica en los reactores Da (31 %); Dm y Dt
(29 %) con el paso de la fase B a C, no se aprecian diferencias significativas en las
concentraciones de DQO soluble entre ambas etapas, o que indica que los reactores aun

contaban con capacidad suficiente para procesar esta sobrecarga.

Con respeto a la media de eliminacion de sélidos durante todo el periodo experimental,
no existieron diferencias significativas entre Da, Dm y Dt para los sélidos totales (Tabla
5) (0,38 + 0,05 %; 0,35 £ 0,07 % y 0,43 £ 0,06 %; n=16, 16 y 17) ni para los volatiles

(0,4 £ 0,06 %; 0,4 +0,07 % y 0,48 + 0,07 %; n = 16, 16 y 17), respectivamente.

En la fase B las diferencias, al igual que en el global del periodo experimental, no fueron
significativas entre los digestores Da, Dm y Dt para los porcentajes de eliminacion de
solidos totales (38 £5 %; n=7; 39 £ 6 %, n=8 y 40 £ 7 %, n = 8; respectivamente), ni
para los de los solidos volatiles (36 +7 %; n=7; 37 +11 %,n=8y 41 + 11 %, n = §;
respectivamente). Los resultados obtenidos en el Dt son similares a los obtenidos por
autores como Ferrer et al. (2010), que trabajando con lodo mixto en reactores termofilos
a TRH de 20,4 dias obtuvo porcentajes de eliminacion de sélidos totales de 36,1 + 17,1y
volatiles de 40,5 + 9,1. De la Rubia et al. (2002) indic6 que para reactores mesoéfilos y
termdfilos trabajando a TRH superiores a 27 dias con lodos mixtos, los porcentajes de
eliminacion de sélidos totales y volatiles son superiores en los reactores termofilos,
igualandose a TRH de 27 dias en torno al 53% de SVeliminado. EStOS mismos autores
presentaron eficiencias del 38 % de SVeiiminado para TRH de 20 dias en los reactores

termofilos, similar a los obtenidos por Dt en la fase B.
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En la fase C, tampoco se aprecian diferencias significativas entre los digestores Da, Dm
y Dt en los valores medios de eliminacién de sélidos totales (39 £ 9 %; n=9; 32 £ 11 %,
n= 8y 45 + 8%, n = 9; respectivamente), ni volatiles (42 £ 10 %; n=9; 43+ 8 %, n=8y
55 = 7%, n = 9; respectivamente). En el caso de los reactores Dm los resultados obtenidos
para la eliminacion de sélidos volatiles casi duplicaron los presentados por Passos et al.
(2014) (21,3 £ 2,8 SVeliminado (£Desviacion estandar)) en reactores mesofilos tratando
biomasa mixotréfica producida con aguas residuales a TRH de 15 dias, pero en reactores
de laboratorio de 2 1, lo que pone de nuevo en evidencia la importancia de la escala en la
mejora de la cinética de los reactores. Por el contrario, en el caso de los Dt los resultados
obtenidos fueron similares a los presentados por Ferrer et al. (2010) trabajando con lodo
mixto en reactores termoéfilos a TRH de 16,0 dias quienes registraron rendimientos de
eliminacion de solidos totales de 35,1 + 17,7 % y volatiles de 43,5 £ 9,1 %.

Da presentd concentraciones de DQO solubles més estables a lo largo de todos los
periodos (CV = 20 %), en comparacion con Dm (CV =41 %) y Dt (CV = 27 %), si bien
es cierto que su menor temperatura y mayor TRH disminuyen sus rendimientos de
eliminaciéon de DQO total (Tabla 5), siendo un 11 y 17% inferior a Dm y Dt,
respectivamente. Los mejores rendimientos de metano de Da (0,17 £ 0,02 m3 CH4/ kg
SVaiimentadodia) fueron para un TRH de 25 dias (Tabla 4), que al compararlo con el
obtenido para Dm a TRH de 21 dias (0,23 £ 0,04 m3 CHa/ kg SValimentadodia) no se
apreciaron diferencias significativas, mostrando que pudiera ser apropiado el uso de
digestores no calefactados como alternativa a Dm en &reas de con temperaturas medias
diarias de 20 — 25 °C durante todo el afio. En el caso de Dt, los rendimiento de metano
mas altos (0,3 = 0,04 m® CHas/ Kg SVaiimentadodia) se alcanzaron durante el periodo C
trabajando con un TRH de 18 dias, mejorando en un 76 % respecto a los obtenidos por

Dm (0,17 £ 0,06 m3 CHa4/ Kg SVaiimentadodia) (Tabla 4) para el mismo TRH. Esta mejora
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plantea a Dt como la opcidn méas interesante con respecto al tratamiento de la biomasa
microalgal mediante digestion anaerobia, ya que ademas presento los porcentajes medios
mas elevados de eliminacién (Tabla 5) de DQO total (45 £ 7) y sélidos volatiles (55 + 7)

para la fase C.
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CONCLUSIONES

1.

La parada en la agitacion del tanque de almacenamiento de la biomasa microalgal
mostrd un incremento del 400 % en la concentracion de sulfatos, por lo que la
homogeneizacion de la alimentacién en el tanque de almacenamiento se presenta
como un factor critico que puede afectar a la estabilidad de los digestores,
especialmente en escenarios con aguas con altos contenidos en sulfatos, por
ejemplo en EDARSs costeras.

Los mejores rendimientos de reduccion de DQO (45 %), sélidos totales (45 %) y
solidos volatiles (55 %) de la biomasa microalgal se registraron en los digestores
termofilos operando a TRH de 18 dias, siendo estos rendimientos ademas los mas
estables en comparacion con Dm y Da.

La digestion a temperatura ambiente de la biomasa microalgal present6 los
mejores valores para los indicadores de estabilidad del proceso anaerobio, pH,
relacion de alcalinidad y concentracion de amonio, sin embargo Dt mostrd una
menor variabilidad de estos parametros (con excepcion del pH).

La digestion anaerobia de la biomasa microalgal cultivada en HRAP con aguas
residuales urbanas presenta rendimientos de metano superiores a los observados
en estudios realizados en condiciones de laboratorio debido al cambio de la
operacion de semicontinuo a continuo y al mayor grado de mezcla de los
digestores.

Atendiendo a los rendimientos de produccién de metano la digestion termdfila de
biomasa microalgal presenté los mejores resultados (0,30 m3 CHs / kg
SVaimentadodia), con rendimientos similares a los obtenidos al tratar lodos mixtos

bajo mismo TRH y temperatura.

147



6. Los rendimientos de produccion de metano indicaron que la digestion anaerobia
a temperatura ambiente de biomasa microalgal mixotrofica puede suponer una
alternativa a la digestion mesofila en zonas geograficas con temperaturas medias

diarias de 20 — 25°C durante todo el afio.
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CAPITULO 5

Combinando biotecnologia de microalgas
VY Procesos anaerobios para la depuracion
de aguas residuales urbanas: Analisis
energético de diferentes estrateqgias.

El presente capitulo esta pendiente de ser enviado a la revista Bioresource Technology.
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ANTECEDENTES

El tratamiento de las aguas residuales urbanas es una necesidad de la sociedad actual con
la que se restringe el impacto sobre las masas de aguas receptoras. En las Gltimas décadas
se han incrementado el numero de estaciones depuradoras de aguas residuales (EDARS)
basadas en sistemas de tratamiento considerados convencionales, que requieren grandes
cantidades de energia, en torno a 1 kwWh / m? (Passos et al., 2017) 0 0,69 — 3,01 kWh / kg
DQOeliminada, Siendo 0,92 kWh / kg DQO:eliminada €l cONsSumo medio en paises de la union
europea como Alemania, Italia y Espafia (Longo et al., 2016). Esta energia suele ser
aportada a modo de electricidad, gas natural u otros tipos de combustibles fosiles
(Stillwell et al., 2010), a pesar de que las aguas residuales urbanas contienen un potencial
energético que se estima ronda los 1,67 — 2,33 kWh / m? (incluso con concentraciones de
DQO de 600 mg /I) (Capodaglio y Olsson, 2020) la depuracion de las aguas residuales es
hoy en dia un proceso que conlleva un consumo energético en torno a los 0,3 — 2,1 kWh
/ m® en paises europeos (Gandiglio et al., 2017).

Entre los distintos tratamientos de depuracion de las aguas residuales urbanas, los lodos
activos representan el proceso biol6gico mas ampliamente extendido en el mundo (Yang
et al., 2020). Debido fundamentalmente a la aireacion de los reactores, estos procesos
aerobios pueden llegar a ser responsables de entre el 50 — 70 % del consumo energético
total de una EDAR convencional (Capodaglio y Olsson, 2020), fluctuando entre 0,27
(China) — 1,89 (Japon) kWh / m® (Gu et al., 2017), siendo la media de 0,5 kWh / m® para
el caso de Esparia (Soares et al., 2017). Como alternativa a este modelo, el tratamiento
directo de las aguas residuales mediante procesos anaerobios como los UASB, permite
reducciones del 20 — 50 % sobre los costes de inversion (CAPEX) y superiores al 50 %
de los costes de operacion (OPEX) de una EDAR convencional (Chernicharo et al., 2015).

Esta tecnologia puede llegar a aportar la energia suficiente como para satisfacer sus
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propias necesidades energéticas de operacion (Ahmed et al., 2015) y estd mundialmente
extendida debido a la simplicidad en operacion y bajos requerimientos de espacios, que
los hacen ideales para poblaciones con poco terreno disponible (Mainardis et al., 2020).
Sin embargo, la aplicacién de los UASB por si solos para el tratamiento de la depuracion
de las aguas residuales presenta algunos inconvenientes como son las limitaciones en el
rendimiento en zonas con climatologias extremas o0 muy variables, como la de la cuenca
mediterranea (Chernicharo et al., 2015), asi como el precisar de un post-tratamiento para
llegar a alcanzar los estandares de calidad de efluente de una EDAR convencional
(Vassalle et al., 2020). Una posible alternativa a los procesos aerobios como los lodos
activados, son los reactores de microalgas de alta carga (HRAP), que presentan consumos
energéticos de 0,02 kwWh / m3 (Passos et al., 2017), representando una opcion adecuada
como tratamiento directo o post-tratamiento a los UASB. En este sentido, distintos
autores han explorado el uso de sistemas mixtos de UASB seguidos de un post-
tratamiento mediante HRAP como alternativas para la eliminacion de nutrientes (N y P)
y oxigenacion del efluente (de Godos et al., 2016), desinfeccion (Gutiérrez-Alfaro et al.,
2018) o eliminacion de contaminantes prioritarios (Vassalle et al., 2020) y emergentes
(Villar-Navarro et al., 2018). El tratamiento de las aguas residuales mediante HRAP
supone la produccion de biomasa microalgal (0,3 kg/m? agua tratada (Tredici, 2004)) que
puede tener distintos usos, entre los que se encuentra la valoracion energética, pudiéndose
considerar como una materia prima de interés. El uso de la biomasa microalgal como
sustrato energético ha sido evaluado en muchos proyectos en busca de la obtencién de
nuevas lineas de produccion de biocombustibles (Maga, 2017), siendo econdmicamente
inviable para procesos como la combustion directa, pirolisis y gasificacion o como
biodiesel, debido a su alto contenido en agua, que suele rondar el 80 — 90 % (Milledge et

al., 2019). Ademas de lo anterior, existen otras caracteristicas de las propias microalgas
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que constituyen un reto en la etapa de cosechado y concentracién, como son: la baja
concentracion del cultivo en HRAP (unos 300 mg SS/L), el pequefio tamafio de las células
(mayoritariamente < 30 um), densidad similar a la del propio medio de cultivo, asi como
la presencia de cargas negativas de superficie que las mantienen dispersas (Milledge y
Heaven, 2017). Con respecto a la fase de cosechado de la biomasa microalgal, el consumo
energeético de los sistemas de concentracidn, como la centrifugacion vy filtros banda (0,94
— 1,5 kWh / m®), suponen entre el 4 — 7 % del total del proceso (Capodaglio y Olsson,
2020, Gandiglio et al., 2017). Un método de concentracion de biomasa que permite
producir un sustrato con concentraciones adecuadas para el proceso de digestion
anaerobia (3 — 5 %) (Metcalf et al., 1979), con bajo requerimiento energético (45 - 60 Wh
/ m®) (Shammas y Bennett, 2010) y eficiente (95 % de recuperacion de sélidos), es el
sistema de flotacion por aire disuelto (DAF) (Maga, 2017, de Godos et al., 2016). Esta
tecnologia ha sido probada con éxito a escala demostrativa para la pre-concentracion de
biomasa microalgal mixotréfica cultivada en agua residual previo a su digestion
anaerobia, en el proyecto All-gas (ww.all-gas.eu) (Maga, 2017).

En el presente capitulo, utilizando las principales conclusiones y resultados de los
capitulos anteriores, se realiza un analisis energético de las diferentes alternativas para
combinar procesos anaerobios para el tratamiento de agua residual (UASB) o digestion
de la biomasa y biotecnologia de microalgas, al objeto de seleccionar la opcién

energéticamente mas favorable.
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MATERIAL Y METODOS

Escenarios analizados.
Para la realizacion de los balances de materia y energia se ha realizado la comparacién de
una EDAR convencional (Figura 1) con dos posibles escenarios (Figura 2 y 3), basados

en los procesos estudiados y resultados obtenidos en los Capitulos anteriores.

Como EDAR convencional(Figura 1) se ha considerado una instalacion que prestaria
servicio a una poblacion de 50.000 habitantes, que vierte sus aguas a zona sensible y por
lo tanto segun la Directiva 91/271/CEE sobre tratamiento de las aguas residuales urbanas,
ademas de eliminar DBOs (25 mg / | O2), DQO (125 mg / | O2) y Sélidos suspendidos
totales (35 mg / 1) ha de eliminar Fosforo total (2 mg / 1) y Nitrégeno total (15 mg / I).
Los procesos en ella contemplados comprenden un pretratamiento consistente en un
desbaste donde se eliminan los sélidos gruesos y un desarenado desengrasado donde son
retiradas las arenas y grasas de la corriente de agua residual. Seguidamente se continla
con un proceso de eliminacion de fdsforo por pre-precipitacion, seguido de una
decantacion primaria donde se genera una corriente de lodos (primarios) y agua
clarificada. El agua clarificada pasa a un proceso biolégico de nitrificacion-
desnitrificacién en un reactor tipo “Ludzack-Ettinger modificado”, donde se reduce la
concentracion de nitrégeno. El agua resultante pasa a un segundo proceso de decantacién
tras el cual se evacua el efluente al medio receptor y se genera una nueva corriente de
lodos (secundarios). Las dos corrientes de lodos generados (primarios y secundarios), se
aunan formando los lodos mixtos y previamente concentradas por gravedad alimentan en
un digestor anaerobio mesofilo (35 °C) del que surge una corriente de lodo estabilizado
(digestato) y biogés. El biogas generado alimentaria una unidad de cogeneracion formada
por un motor de combustion interna calor para mantener la temperatura del digestor y

electricidad. El digestato es deshidratado mediante centrifugacion generando el fango
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deshidratado que es gestionado y una corriente de escurrido que es retornada a la cabecera

de la EDAR.

Escenario 1: El proceso incluye una etapa de pretratamiento del agua residual consistente
en un desbaste, y un desarenado-desengrasado aireado, proceso idéntico al del proceso
convencional (Figura 1), con la excepcién de que se incluye una etapa adicional que
incluye un rototamiz de 1 mm de paso de malla. Una vez pretratada el agua (1) se alimenta
en los reactores anaerobios de manto de lodo de flujo ascendente (UASB) (Figura 2) en
los que se obtiene una primera corriente de biogéds (9). Seguidamente, el efluente
resultante (2) es empleado para la produccion de biomasa mixotréfica microalgas-
bacterias en reactores tipo HRAP. La biomasa generada (3) es concentrada mediante un
proceso de flotacidn por aire disuelto (DAF), similar al descrito en los Capitulos 3y 4,
por el que se obtiene un efluente que es vertido al medio receptor (4) y una biomasa
concentrada (5) que es empleada como sustrato en la digestién anaerobia (mesofila (35
°C) o termdfila (55 °C)). Como resultado de esta digestion anaerobia se obtiene una
segunda corriente de biogas (10) y un efluente estabilizado (6) que pasa a ser deshidratado
por centrifugacién, obteniéndose una biomasa deshidratada (7) y un escurrido (8) que es

devuelto a la cabecera de la EDAR.

Escenario 2: Se trata de un proceso analogo al anterior (Figura 3), pero en este caso se
elimina el tratamiento mediante UASB (desapareciendo la primera corriente de biogas),
alimentandose (1) directamente los reactores tipo HRAP con agua pretratada. El resto de
los procesos descritos en el escenario anterior para el tratamiento de la biomasa generada

se mantienen.
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Figura 1: Esquema general de una EDAR convencional
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Figura 2: Esquema del Escenario 1 considerado para los balances de masa y energia con las principales corrientes: 1) Agua bruta tras desbaste, 2) Efluente UASB, 3) Efluente
HRAP, 4) Efluente DAF, 5) Biomasa concentrada, 6) Digestato, 7) Biomasa deshidratada, 8) Escurrido de centrifuga, 9) Biogas producido por el UASB y 10) Biogéas producido
por el digestor de biomasa (Mesdfilo (35 °C) o Termdfilo (55 °C)).
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Figura 3: Esquema del Escenario 2 considerado para los balances de masa y energia con las principales corrientes: 1) Agua bruta tras desbaste, 2) Efluente HRAP, 3) Efluente
DAF, 4) Biomasa concentrada, 5) Digestato, 6) Biomasa deshidratada, 7) Escurrido de centrifuga, 8) Biogas producido por el digestor de biomasa (Mesofilo (35 °C) o Termoéfilo
(55 °C)).
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Balance de materia

Se considera una EDAR convencional (Figura 1) para una poblacion de 50.000
habitantes con una generacion media de agua residual de 0,3 m®/ dia por habitante
(Acampa et al., 2019), lo que supone un caudal de tratamiento diario de 15.000 m?®/ dia.
Estos valores se escogieron como representativos para la realizacion de una comparacion
relevante sobre los flujos masicos de produccion de biogés, el cual es considerado
rentable para la generacion de electricidad a partir del tratamiento del caudal generado

por poblaciones minimas de 50.000 habitantes (Campello et al., 2020).

Para el Escenario 1 y 2 se realiz6 un analisis de las distintas corrientes de la EDAR,
identificAndose: Linea de agua, Linea de lodos y Linea de gas. Los célculos se realizaron
a partir de valores experimentales obtenidos en los capitulos 2, 3 y 4, valores
experimentales provenientes del proyecto All-gas (Aqualia, 2019) asi como mediante

datos bibliogréficos.

Balance de energia

El consumo de los distintos elementos identificados en una EDAR convencional y los
Escenarios 1y 2 (Tabla 1), dependen en gran medida de la escala, esto es, del tamafio de
poblacién, en general cuanto mayor es ésta el rendimiento energético de los procesos es
mayor (Campello et al., 2020). En este caso los valores de referencia de consumo eléctrico
para los distintos elementos en la EDAR convencional asi como de aquellos comunes con
los dos escenarios planteados, se obtuvieron de IDAE (2010) para poblaciones entre
50.000 y 100.000 habitantes, mientras que los de los de los escenarios 1 y 2 se detallan

en la seccion de resultados y discusion.
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Para el calculo de la produccion de metano y el rendimiento en su transformacién en
energia eléctrica mediante un sistema de cogeneracion con motor de combustion interna,
se considerd, para la EDAR convencional, un valor de 1,712 W / habitante equivalente
(Bachmann et al., 2015), mientras que en el caso de los escenarios 1 y 2 se emplearon los
flujos mésicos de metano obtenidos para el/los reactores anaerobios en el balance de
materia para cada escenario. El poder calorifico inferior del metano empleado en los
calculos fue de 9,43 kWh / m® (Garcia Posada et al., 2011), mientras que la eficiencia de
transformacion en energia eléctrica mediante cogeneracion con motores de combustion

interna fue del 36 % (BESEL, 2007).

Tabla 1: Elementos considerados en el balance energético de los distintos supuestos

EDAR: Convencional Escenariol Escenario 2
Bombeo Cabecera +
Motores y bombas desbaste +
Motores y bombas desarenado +
Rototamiz -
Motores y bombas decantacion primaria +

Aireacion nitrificacion- desnitrificacion + - -
Agitacion y retorno de fangos desnitrificacion +

UASB -
HRAP -
DAF -
Bombeo fangos

Espesador por gravedad

Digestion anaerobia y cogeneracion (consumo)
Digestion anaerobia y cogeneracion (produccion)
Centrifugado

+

+
+ 4+ o+ o+

+

+ + + 4+
+ + o+

+ + + + +

+ + o+
+ + o+

Para realizar el balance energético se han considerado los consumos eléctricos de los
elementos identificados para los distintos procesos en la Tabla 1, si bien no se han
considerado los consumos de otros procesos auxiliares (iluminacion, calefaccion de
edificios, mantenimiento, etc.) lo que hace que el consumo global difiera del real de una

EDAR. No obstante, al ser comunes tanto para el modelo de EDAR convencional como
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a los dos escenarios estudiados, su no inclusion no alteraria el analisis comparativo

realizado.

De acuerdo con Carlsson et al. (2016), se ha considerado que el calor generado en la
cogeneracion del biogés tanto en el caso de la EDAR convencional como en los dos
escenarios, es suficiente para cubrir la demanda incluso en el caso de la variante termofila,
a pesar de tener requerimientos de energia térmica que duplican al de los procesos

mesofilos.
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RESULTADOS Y DISCUSION

Balance de materia

Para la realizacién de los balances de materia de los escenarios 1 y 2 se diferencié entré
lineas de agua, lodos y gas. Las referencias bibliogréficas comunes empleadas para los

célculos se indican en la Tabla 2.

Tabla 2: Referencias bibliograficas empleadas en los calculos de los escenarios 1y 2.

Paradmetro Unidades Valor Fuente
Poblacién habitante 50000 (Campello et al., 2020)
Dotacién I/habitante dia 300 (Acampa et al., 2019)
[N-NOs]infiuente g/mé 0,0 (Metcalf et al., 2007)
[N-NO2]infiuente g/md 0,0 (Metcalf et al., 2007)
Rendimiento NKT UASB % 0,0 (de Sousa et al., 2008, Vashi et al., 2010)
Rendimiento NOs UASB % 0,0 (de Sousa et al., 2008, Vashi et al., 2010)
Rendimiento NO2 UASB % 0,0 (de Sousa et al., 2008, Vashi et al., 2010)
[SSV]Hrap g/ m? 250,6 (de Godos et al., 2016)
[N-NH4*THraP g/ m? 11,5 (de Godos et al., 2016)
[N-NO3]Hrap g/ m? 13,3 (de Godos et al., 2016)
[N-NO2]Hrap g/ m? 1,9 (de Godos et al., 2016)
[P-POs3]Hrap g/ m? 4,0 (de Godos et al., 2016)
Rendimiento NKT HRAP % 92,8 (Pacheco et al., 2019)
Sélidos biomasa HRAP % 0,407 (Aqualia, 2019)
[P-PO4]oar g/mé 0,35 (Aqualia, 2019)
Rendimiento SS DAF % 95,0 (de Godos et al., 2016)
[STTiodo deshidratado g/md 200000 (Dentel y Qi, 2014)
Rendimiento ST centrifuga % 90,0 (Dentel y Qi, 2014)

En los escenarios 1 y 2 (Figura 2), se han contemplado dos posibilidades, el uso de
digestores de biomasa de mezcla completa (CSTR) termofilo (55 °C) y mesofilo (35 °C),

que han sido analizados por separado.

Escenario 1:

Linea de Agua

En la Tabla 3 se presentan los caudales, concentraciones y flujos masicos obtenidos del

balance de masa a las distintas corrientes de agua indicadas en la Figura 2. Este balance
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de materia es comun tanto para la opcion del digestor CSTR mesofilo como termofilo.
Para la composicién del agua residual a tratar (corriente 1, Tabla 3) se han empleado los
datos experimentales fruto de la caracterizacion de las aguas de la EDAR de El Torno
(Capitulo 2), en cuanto al caudal, se ha considerado una dotacion de 300 litros por
habitante y dia (Acampa et al., 2019) para una poblacion de 50.000 habitantes. Se puede
apreciar como las composicion del agua pretratada permite clasificarla dentro de la
categoria de agua residual de carga contaminante media (Metcalf et al., 2007). Esta agua
presentd altas concentraciones en sulfatos como consecuencia de la influencia de las
mareas sobre el sistema de alcantarillado municipal. Al tratarse de un agua residual
urbana bruta, se ha considerado que la especiacion mayoritaria de los nutrientes eran
Nitrégeno orgéanico, amonio y fosfatos, siendo despreciables las otras especies como el
fésforo orgéanico, los nitratos o los nitritos (Metcalf et al., 2007). Tras el paso de la
corriente 1 por los UASB, se genera una corriente 2 (Columna 2, Tabla 3). Los
rendimientos aplicados a esta corriente provienen de los resultados experimentales
medios obtenidos en el capitulo 2. Concretamente se seleccionaron los rendimientos
correspondientes a un UASB operando a un TRH de 24 horas para la estacion fria (3
meses), y de 8 horas para el resto de estaciones (9 meses), esto es, un TRH promedio de
12 horas. En el caso de los rendimientos se escogieron aquellos méas conservadores
obtenidos en el capitulo 2 para los TRH de 24 y 8 horas, siendo de un 42 % para la
eliminacién de DQO, un 64 % en eliminacién de sélidos totales, 65 % en sélidos volatiles,
65 % en amonio y 85 % en sulfatos. En el caso del Nitrogeno Kjeldhal Total (Nitrégeno
amoniacal + Nitrogeno organico) se asumio que no hay reduccion de estas especies bajo
condiciones anaerobias (de Sousa et al., 2008, Vashi et al., 2010), tampoco se ha
considerado un incremento en la concentracion de fosfatos, comprobandose en este caso

experimentalmente en el capitulo 2, lo que corrobora la suposicion de que el fosforo
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organico resulta minoritario. La reduccion en la concentracion de sulfatos del 85 %,
explicado por las producciones de H2S en el biogas resultante, como se comenta méas
adelante en el apartado de la linea de gas.

El paso de la corriente 2 por los reactores mixotr6ficos microalgas-bacterias tipo HRAP
operados a un TRH de 7 dias (de Godos et al., 2016) gener6 una corriente 3 (Columna 3,
Tabla 3) conteniendo la biomasa generada, para la que se consideraron los valores medios
anuales experimentales obtenidos por de Godos et al. (2016) para las concentraciones de
solidos suspendidos volatiles, nitrdgeno amoniacal disuelto, nitratos, nitritos y fosfatos.
Las concentraciones de DQO total y sélidos suspendidos totales se calcularon empleando
las relaciones DQO / ST y SSV / ST obtenidas experimentalmente en la alimentacion en
el capitulo 3 asi como las concentraciones de sulfatos. Se puede apreciar como hay un
incremento en las concentraciones de s6lidos con respecto a la corriente 2 de alrededor
de 3 veces, lo que supondria una produccion de biomasa en el reactor HRAP de 10,06
gSS / m?dia, similar a la obtenida experimentalmente por de Godos et al. (2016) (8,4 gSS
/ m2dia), asi como una reduccion del 66 y 43 %, respectivamente, en los flujos masicos
de nitrogeno amoniacal y fosfatos.

Una vez la biomasa de la corriente 3 procedente de los reactores tipo HRAP es separada
y concentrada mediante un sistema de flotacion por aire disuelto, se genera la corriente 4
(Columna 4, Tabla 3), el efluente de la EDAR. Para los calculos de esta corriente se tomd
como referencia el rendimiento de sistema DAF presentado en de Godos et al. (2016), asi
como valores experimentales obtenidos en los capitulos 3 y 4 para el céalculo de las
concentraciones de DQO total y solidos. Los rendimientos de eliminacion en el resto de
elementos solubles como amonio, nitrato, nitrito y sulfatos, se consideraron inalterados,
excepto para el caso de los fosfatos, pues al afiadir un coagulante de base metalica en el

proceso tienen lugar procesos de precipitacion de fosfatos, para estos se utilizaron las

166



concentraciones determinadas experimentalmente en la alimentacién de los digestores y

presentadas en los capitulos 3y 4.

Tabla 3:

Tabla 3: Resultados del balance de materia para la linea de agua del escenario 1

1 2 3 4
Q m/dia 15.000,0 15.000,0 15.000,0 14.840,6
[DQOJt gO2/m? 622,0 360,8 401,0 20,3
[SST] g/m? 218,0 78,5 313,33 15,8
[SSV] g/m? 184,0 64,4 250,6 12,7
[N-NHs]  g/m? 34,2 34,2 11,5 11,5
[N-NKT] g/m? 46,0 46,0 115 115
[N-NOs]  g/m? 0,0 0,0 13,3 13,3
[N-NO;]  g/m? 0,0 0,0 1,9 1,9
[P-POs%]  g/m® 7,0 7,0 4,0 0,35
[SO42] g/m? 73,0 11,0 8,1 8,1
[ND] g/ m 46,0 46,0 26,7 26,7
[PD] g/m? 7,0 7,0 4,0 0,4
mDQOt kg O2/dia 9.330,0 5.411,4 6.014,4 300,7
mSST kg /dia 3.270,0 1.177,2 4.698,8 234,9
mSSV kg / dia 2.760,0 966,0 3.759,0 188,0
mN-NHs kg /dia 513,3 513,3 172,5 170,7
mN-NKT kg /dia 690,0 690,0 172,5 170,7
mN-NOs; kg /dia 0,0 0,0 199,5 197,4
mN-NO, kg /dia 0,0 0,0 28,5 28,2
mP-PO43  kg/dia 105,0 105,0 60,0 5,2
mSOs2  kg/dia 1.095,0 164,3 121,3 120,0
mND kg / dia 690,0 690,0 400,5 396,2
mPD kg / dia 105,0 105,0 60,0 5,2
Datos: Calculados  Experimentales Ref. bibliogréafica

Linea de Lodo

El andlisis de la linea de lodos se inicia a partir de la biomasa generada en los reactores
tipo HRAP tras su cosechado por el sistema de flotacion por aire disuelto (DAF) (Figura
2, corriente 5). Los resultados del balance de materia a la linea de lodos se presentan en
la Tabla 4. Con respecto a la corriente 5 (columna 5), se emplearon los resultados
experimentales obtenidos en los capitulos 3 y 4, donde los resultados analiticos mostraron

concentraciones en DQO, sélidos y amonio proximos a los presentados por autores como
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Astals et al. (2013) para lodos mixtos. Esta corriente 5 es utilizada como sustrato en
digestores de mezcla completa mesdéfilos (35 °C), tras los cuales surge una corriente 6
(Columna 6, Tabla 4) de lodo estabilizado tras un TRH de 21 dias. Este TRH se tomé a
partir de los datos experimentales del capitulo 3, asi como el los rendimientos de
eliminaciéon de DQO (48 %), ST (16,9 %) y SV (21 %). La corriente 6 es deshidratada
por centrifugacion tras la que se generan dos corrientes. La corriente 7 (Columna 7, Tabla
4) fue calculada a partir de los valores tipicos de rendimiento de centrifugacion
presentados por Dentel y Qi (2014), donde se presentan capturas de sélidos del orden de
90 - 95 % manteniéndose las relaciones DQO / SST y SSV / SS obtenidas en la corriente
6 (Lodo digerido). En el caso de la corriente 8 (Columna 8, Tabla 4), supone un retorno
a la cabecera de la planta equivalente al 1 % del caudal de entrada suponiendo un
incremento en la carga contaminante de la entrada del 3, 11 y 11 % en términos de DQO
total, SST y amonio respectivamente.

Tabla 4: Resultados del balance de materia para la linea de lodos del escenario 1 (35 °C)

5 6 7 8
Q m?/ dia 159,4 159,4 16,7 142,7
[DQOJt gO2/m? 35.840,0 18.636,8 16.0269,7 2.081,5
[ST] g/m? 28.000,0 23.256,8 20.0000,0 2.597,5
[SV] g/m? 22.400,0 17.689,3 152.121,4 1.975,7
[N-NH4*] g/m? 11,5 410,0 410,0 410,0
mDQOt kg O/ dia 5.713,7 2.971,1 2.674,0 297,1
mST kg / dia 4.463,8 3.707,6 3.336,9 370,8
mSV kg / dia 3.571,1 2.820,1 2.538,1 282,0
mN-NH,  kg/dia 1,8 65,4 6,8 58,5
Datos: ‘ Calculados Experimentales Ref. bibliogréafica

En el caso de la variante con el digestor termdfilo (Tabla 5), los resultados para la
corriente 5 fueron los mismos que los presentados para el CSTR mesofilo, sin embargo

la corriente 6 (Columna 6, Tabla 5) mostr6 aumentos en las concentraciones de DQO
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total (21 %) y amonio soluble (31 %), con respecto a los resultados obtenidos en la
configuracién mesofila (Columna 6, Tabla 4). Estos resultados se obtuvieron empleando
los rendimientos de eliminacion de DQO (37 %), ST (21,8 %) y SV (30,1 %) observados
en el capitulo 3 para los reactores termofilos operados a un TRH de 21 dias, asi como las
concentraciones medias de amonio disuelto. En el caso de la corriente 7 (Columna 7,
Tabla 5) se apreci6 una reduccion del 6 % en el flujo masicos de lodos generados (mST)
con respecto al proceso bajo las condiciones meséfilas (Columna 7, Tabla 4). Con
respecto a la corriente 8 (Columna 8, Tabla 5) present6 resultados similares a la opcion
mesdfila (Columna 8, Tabla 4), incrementando el flujo masico en la corriente de entrada
a la EDAR (Columna 1, Tabla 3) en DQO total (4 %), SST (15 %) y amonio (11 %)
(Columna 1, Tabla 3).

Tabla 5: Resultados del balance de materia para la linea de lodos del escenario 1 (55 °C)

5 6 7 8

Q m?3/ dia 159,4 159,4 15,7 143,7
[DQOIt gO2/m? 35.840,0 22.579,2 20.6187,7 2.504,8
[ST] g/md 28.000,0 21.901,6 200.000,0 2.429,6
[SV] g/md 22.400,0 15.650,9 14.2920,0 1.736,2
[N-NH4*] g/mé 11,5 540,0 540,0 540,0
mDQOt kg O/ dia 5.713,7 3.599,6 3.239,7 360,0
mST kg / dia 4.463,8 3.491,6 3.142,4 349,2
mSV kg / dia 3.571,1 2.495,1 2.245,6 249,5

mN-NH4 kg / dia 18 86,1 8,5 77,6

Datos: Calculados Experimentales Ref. bibliogréafica

Linea de gas

El analisis de la linea de gas se realizo considerando las dos corrientes de generacion de
biogas presentadas en la Figura 2, correspondientes a los reactores UASB (corriente 9)
y los digestores de biomasa (corriente 10). En la Tabla 6 se presentan los resultados

obtenidos para el balance de materia, empleando como base de calculo los resultados
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experimentales obtenidos en el capitulo 2 y 3, para el reactor UASB y el digestor meséfilo
(35 °C), respectivamente. En el caso de la corriente 9 (Columna 9, Tabla 6) se adoptaron
los valores de composicion de biogés correspondientes al periodo de funcionamiento del
UASB bajo TRH de 8 h, mientras que en el rendimiento de metano se mantuvo el valor
mas conservador de los obtenidos para TRH de 24 h (invierno) y 8 h (resto del afio), 0,12
CH4 Nm?/ dia, correspondiente al presentado en el capitulo 2, considerando la proporcion
de recuperacion de biogas disuelto. En la corriente 10 (Columna 10, Tabla 6) se
emplearon los valores registrados de composicion de biogas del capitulo 3 para los
digestores mesofilos, asi como los rendimientos de metano encontrados para un TRH de
21 dias. Al comparar ambas corrientes (9 y 10, Tabla 6) se observa como el caudal diario
de metano es un 57 % superior en el caso del UASB con respecto al reactor mesofilo. Por
otro lado, la corriente de biogas generada en los reactores UASB presenta una riqueza del
80 % de metano frente al 66 % del reactor mesoéfilo. Esta diferencia en riqueza de metano
permitiria mejores rendimientos en los procesos de refinado de biogéas al partir de
concentraciones méas elevadas, si bien también presenta concentraciones de H2S muy
superiores (150 %) a las presentadas en el biogéas procedente del digestor mesdfilos,
generado por la accion de las bacterias sulfato-reductoras y la mayor proporcion (223 %)
en el flujo masico de sulfatos alimentados en los reactores UASB, como se presento en el

capitulo 2.
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Tabla 6: Resultados del balance de materia para la linea de gas del escenario 1 (35 °C)

9 10 BIOGAS
Q biogds Nm?/ dia 587,8 4545 1.042,29
[CH.] % 80,0 66,0 73,90
[H2S] ppmv 7.100,0 2.930,0 5.281,64
[CO] % 7,6 33,0 18,68
[O2] % 0,0 0,0 0,00
mCHs  Nm®/dia 470,2 300,0 770,20
mH.S Nm3/ dia 4,2 1,3 5,50
mCO2  Nmd/dia 44,7 150,0 194,66
mO2 Nm?3/ dia 0,0 0,0 0,00
Datos: ‘ Calculados Experimentales

En la Tabla 7 se presentan los resultados obtenidos para el balance de materia, tomandose
los resultados experimentales obtenidos en el capitulo 2 y 3, para los reactores UASB y
termofilo (55 °C), respectivamente. En este caso, los resultados obtenidos en la corriente
9 (Columna 9, Tabla 7) fueron los mismos presentados en la Tabla 6. Los valores de
referencia usados para el calculo de la corriente 10 (Columna 10, Tabla 7) se extrajeron
del capitulo 3 para los digestores termofilos trabajando a TRH de 21 dias. En este caso,
los caudales diarios de metano fueron un 13 % superiores a los obtenidos en el caso de

los reactores mesdéfilos (Columna 10, Tabla 6), siendo la composicion del biogas similar.

Tabla 7: Resultados del balance de materia para la linea de gas del escenario 1 (55 °C)

9 10 BIOGAS
Q biogds Nm?/ dia 587,8 521,9 1109,71
[CH4] % 80,0 65,0 72,95
[H2S] ppmv 7100,0 3010,0 5176,38
[CO2] % 7,6 35,0 20,49
[O2] % 0,0 0,0 0,00
mCHs  Nmd/dia 470,2 339,2 809,48
mH2S Nm?3/ dia 4,2 1,6 5,74
mCO2  Nm3/dia 44,7 182,7 227,34
mO: Nm?3/ dia 0,0 0,0 0,00
Datos: Calculados  Experimentales
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Escenario 2:

Linea de Agua

En la Tabla 8 se presentan los resultados de las distintas corrientes consideradas en el
escenario 2 (Figura 3) para la Linea de Agua. Este balance de materia es comun tanto
para la opcién del digestor CSTR mesdfilo como termofilo, siendo los valores
considerados y calculados para la composicién del agua residual pretratada (Columna 1,
Tabla 8) los mismos que para el escenario 1 (Tabla 3). En el caso de la corriente generada
en los reactores tipo HRAP, operando en este caso a un TRH de 3,5 dias, se emplearon
los valores experimentales medios facilitados por Aqualia (2019), y la referencia de
rendimiento de eliminacion de NTK del 92,8 % (Pacheco et al., 2019). Al comparar las
productividades calculadas en los HRAP para el escenario 2 (16,67 g / m?dia) y el
escenario 1 (10,06 g / m2dia), se aprecia un aumento del 66 %. Este aumento se debi6 a
que en el escenario 2 e flujo masico de SST y DQO fue un 32 % superior, debido a que
en el escenario 1 éstos fueron reducidos en el reactor UASB. En el caso de las
concentraciones de sulfatos, el aumento fue mucho mas marcado (7,3 veces) como
consecuencia de la supresion de la accién de las bacterias sulfato-reductoras del reactor
UASB con respecto al escenario 1. Con respecto a la corriente 3 (Columna 3, Tabla 8),
efluente del escenario 2, Se realizaron los célculos partiendo de resultados experimentales
medios facilitados por Aqualia (2019), y la referencia de rendimiento de eliminacion de
solidos suspendidos del sistema DAF (95 %) referido en de Godos et al. (2016). El analisis
del efluente del DAF (corriente 3) se hizo en referencia a los requerimientos de
depuracion exigidos por la Directiva 91/271/CEE. Para poder determinar si el efluente
(corriente 3) de la instalacion propuesta en el escenario 2 cumple con la normativa en
materia de depuracion de aguas residuales urbanas (Directiva 91/277/CE) es preciso
calcular la concentracion de nitrogeno total y fosforo total, esto es la suma del nitrégeno
y fosforo en forma particulada y disuelta. EI calculo de las concentraciones de nutrientes

en forma particulada se realizo a partir de los flujos mésicos de solidos (mSST) (columna
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3, Tabla 8) y el contenido en fosforo (1,20 %) y nitrogeno (7,44 %) (Aqualia, 2019) de
la biomasa. Tras el célculo de estas concentraciones se sumaron a los flujos méasicos de
fésforo (mPD) y nitrégeno (mMND) disuelto, respectivamente (columna 3, Tabla 8) y se
calcularon las concentraciones correspondientes. Los resultados obtenidos para DQO
(26,9 mg O2/ 1), Solidos suspendidos totales (21,0 mg / I), Fosforo total (0,6 mg /1) y
Nitrégeno total (13,51 mg / I) mostraron el cumplimiento con la mencionada normativa.
Estos resultados supusieron una diferencia entre los dos escenarios estudiados, ya que en
el primero no se cumplen los limites exigidos para el nitrégeno, siendo los valores

registrados en nitrogeno disuelto de 26,7 mg/ | ([ND], columna 4, Tabla 3).

Tabla 8: Resultados del balance de materia para la linea de agua del escenario 2

1 2 3
Q m3/dia 15.000,0 15.000,0 14.706,1
[DQOIt gO2/md 622,0 528,0 26,9
[SST] g/md 218,0 4125 21,0
[SSV] g/md 184,0 330,0 16,8
[N-NH4*] g/md 34,2 11,0 11,0
[N-NKT] g/md 46,0 11,0 11,0
[N-NOs] g/md 0,0 0,8 0,8
[N-NO2] g/md 0,0 0,2 0,2
[P-PO43] g/md 7,0 2,2 0,4
[SO47 g/md 73,0 67,6 67,6
[ND] g/md 46,0 12,0 12,0
[PD] g/md 7,0 2,2 0,4
mDQOt kg Oz/dia 9.330,0 7.920,0 396,0
mSST kg / dia 3.270,0 6.187,5 309,4
mSSV kg / dia 2.760,0 4.950,0 2475
mN-NHs4 kg / dia 513,3 165,0 161,8
mN-NKT kg /dia 690,0 165,0 161,8
mN-NOs kg /dia 0,0 12,0 11,8
mN-NO:  kg/dia 0,0 2,3 2,2
mP-POs3 kg /dia 105,0 33,2 5,1
mSO42 kg / dia 1.095,0 1.013,7 993,8
mND kg / dia 690,0 179,3 175,7
mPD kg / dia 105,0 33,2 51
Datos: Calculados Experimentales Ref. bibliogréafica
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Linea de Lodo

La linea de lodos se inicia a partir de la biomasa generada en los reactores tipo HRAP tras
su cosechado por el sistema DAF (corriente 4, Figura 3). Los resultados del balance se
presentan en la Tabla 9, donde para el célculo se emplearon los resultados experimentales
obtenidos en el capitulo 4. En comparacion con la biomasa cosechada (mST, corriente 5,
Tabla 4) en el escenario 1 se observo un aumento del flujo mésico de solidos cosechados
con respecto al escenario 2 (mST, corriente 4, Tabla 9) en un 31 %, fruto del incremento
de productividad de los HRAP, anteriormente comentado. Seguidamente, esta biomasa
fue alimentada al digestor anaerobio mesofilo (TRH de 18 dias), tras el que se genera la
corriente 5 (Columna 5, Tabla 9). Para el analisis de esta corriente se emplearon los datos
experimentales del Capitulo 4, en los que se vio una mejora en los rendimientos de
eliminacion de solidos totales (32 %) y volatiles (43 %) con respecto al escenario 1 (16,9
y 21 %, respectivamente). Igualmente se observd un aumento en las concentraciones de
amonio disuelto (32 %), propiciado por las mejoras en el sistema de agitacion y
alimentacion en el escalado del digestor del escenario 2, con respecto a los resultados del
escenario 1. Para el célculo de la corriente 6 (Columna 6, Tabla 9), se emplearon las
mismas referencias bibliograficas del escenario 1. Como resultado, se apreci6 un ligero
aumento en la produccion de sélidos del 8 % con respecto al escenario 1. La corriente de
retorno a cabecera (7) (Columna 7, Tabla 9), supuso un retorno a la cabecera de la planta
equivalente al 2 % del caudal de entrada causando un incremento en el flujo mésico en la
corriente de entrada a la EDAR (Columna 1, Tabla 8) en DQO total (5 %), SST (12 %)

y amonio (29 %).
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Tabla 9: Resultados del balance de materia para la linea de lodos del escenario 2 (35 °C)

4 5 6 7
Q m3/ dia 293,9 293,9 18,0 275,9
[DQOIt gO2/m? 25.600,0 16.128,0 23.7176,5 1.717,9
[ST] g/md 20.000,0 13.600,0 200.000,0 1.448,7
[SV] g/m? 16.000,0 9.120,0 13.4117,6 9715
[N-NH4*] g/md 115 540,0 540,0 540,0
mDQOt kg O:/dia 7.524,0 4.740,1 4.266,1 474,0
mST kg / dia 5.878,1 3.997,1 3.597,4 399,7
mSV kg / dia 4.702,5 2.680,4 2.412,4 268,0
mN-NH4 kg / dia 3,4 158,7 9,7 149,0
Datos: ‘ Calculados  Experimentales Ref. bibliografica

La opcidn termdfila del escenario 2 (Tabla 10) mostr6 un descenso en las concentraciones
de DQO total (12 %), ST (19 %) y SV (21 %) en la corriente 5, lodo digerido, mientras
que las concentraciones de amonio disuelto se incrementaron (13 %), con respecto a los
valores de la opcién mesofila del mismo escenario. Estos resultados supusieron
igualmente una mejora frente a los obtenidos en la opcion termofila del escenario 1,
descendiendo las concentraciones para la DQO total (30 %), ST (44 %) y SV (48 %), y
aumentando para el amonio disuelto en un 11 %. Estas diferencias con respecto a los
digestores meséfilos han sido anteriormente discutidas en los capitulos 3 y 4 como
resultado del aumento de las cinéticas del reactor, fruto del incremento de temperatura.
En el caso de la comparacion con el termofilo del escenario 1, las mejoras pueden deberse
a la optimizacion en el sistema de agitacion y automatizacion de la alimentacion en el
escalado del digestor. Con respecto a la corriente 6, lodos deshidratados, (Columna 6,
Tabla 10), el aumento en los rendimientos de eliminacién del digestor anaerobio
termdfilo del escenario 2 dio como resultado una reduccion del 19 % en la cantidad de
lodos generados, presentando una relacion de SV/ST del 65 %, similar a la opcion

mesofila donde esta relacion fue del 67 %. El anélisis de la corriente 7 de efluente de la
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centrifuga (Columna 7, Tabla 10), supuso un retorno a la cabecera de la planta
equivalente al 2 % del caudal de entrada causando un incremento en el flujo masico en la
corriente de entrada a la EDAR (Columna 1, Tabla 8) en DQO total (4 %), SST (10 %)
y amonio (33 %), registrdndose en este supuesto los retornos méas elevados en amonio,
como resultado de la estrategia de operacion termdfila del reactor anaerobio,

anteriormente discutida en el capitulo 4.

Tabla 10: Resultados del balance de materia para la linea de lodos del escenario 2 (55 °C)

4 5 6 7
Q m3/ dia 293,9 293,9 14,5 279,4
[DQOIt gO2/m? 25.600,0 14.080,0 25.6000,0 1.481,3
[ST] g/m? 20.000,0 11.000,0 200.000,0 1.157,3
[SV] g/m? 16.000,0 7.200,0 130.909,1 757,5
[N-NH4"] g/md 115 610,0 610,0 610,0
mDQOt kg O:/dia 7.524,0 4.138,2 3.724,4 413,8
mST kg / dia 5.878,1 3.233,0 2.909,7 3233
mSV kg / dia 4.702,5 2.116,1 1.904,5 2116
mN-NH4 kg / dia 3,4 179,3 8,9 170,4
Datos: ‘ Calculados  Experimentales Ref. bibliografica

Tal y como se muestra en la Figura 4, las mayores producciones de lodos se obtuvieron
en el Escenario 2 bajo la configuracion de digestién mesofila, mientras que la opcion
termofila presentaron las menores (19 %) producciones de lodos con respecto al mesofilo
del mismo escenario. Con respecto a una EDAR convencional, todos los escenarios
estudiados mostrando reducciones medias en las cantidades de lodos generados del 13 %,
presentdndose la mayor diferencia con respecto al terméfilo del escenario 2 con una
reduccion del 22 %. Estos resultados presentan a la opcidn terméfila del escenario 2 como
la mas interesante desde el punto de vista de la produccién de lodos para una EDAR de

50.000 habitantes equivalentes.
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Figura 4: Producciones de lodo en cada uno de los escenarios: Convencional (calculado a partir de
(National Research Council, 1996), 0,248 kg ST / m® agua tratada)

Linea de gas

En el caso del Escenario 2 solamente existe un punto de produccion de biogas, localizado
en el digestor anaerobio. En la Tabla 11 se presentan los resultados para la corriente de
gas (8) de la opcién mesoéfila y termdéfila. Para ambos casos se han empleado los
resultados experimentales obtenidos en el capitulo 4 para TRH de 18 dias. Al comparar
las composiciones del biogas, ambas temperaturas presentan valores similares, pero al
revisar los rendimientos de metano, se puede ver como la opcion termofila es un 41 %
superior a la mesofila. Este resultado, comparando los rendimientos de metano de los
distintos escenarios (Figura 5), presenta la opcidn termofila sin UASB como la idénea

para la optimizacion en la produccion de biogas.
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Tabla 11: Resultados del balance de materia para la linea de gas del escenario 2 (35 y 55 °C)

8 (35°C) 8 (55°C)
Q biogas Nm3/ dia 1378,3 1945,9
[CH4] % 58,0 58,0
[H2S] ppmv 6975,0 7227,0
[CO2] % 35,0 34,0
[O2] % 0,0 0,0
mCH4 Nm?3/ dia 799,4 1128,6
mH:S Nm3/ dia 9,6 14,1
mCO:2 Nm3/ dia 4824 661,6
mO: Nm?3/ dia 0,0 0,0
Datos: Calculados  Experimentales
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Figura 5: Producciones de metano en cada uno de los escenarios: EDAR Convencional; calculado a partir
de la produccion media de energia eléctrica (1,712 W / habitante equivalente (Bachmann et al., 2015), el
rendimiento de la cogeneracién (36 %, (BESEL, 2007)) y el poder calorifico inferior del metano (9,43 kWh
/ m® (Garcia Posada et al., 2011)).
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Balance de energia

Los balances de energia se realizaron, tal y como se presentd en la Tabla 1, considerando
los diferentes procesos que conforman la linea de tratamiento tanto para la EDAR
convencional como en los distintos escenarios. Los resultados obtenidos, no suponen un
indicativo del consumo energético global del proceso pues hay consumos que no han sido
considerados, estos corresponderian a los servicios auxiliares, comunes a la EDAR
convencional y los escenarios propuestos, que no distorsionarian el analisis comparativo.
Estos consumos derivados de elementos auxiliares no considerados en el andlisis, pueden
representar entre un 6 — 12 % de la energia total consumida en una EDAR (Capodaglio y
Olsson, 2020).

EDAR Convencional

Para la estimacion de los consumos de una EDAR convencional se consideraron los
elementos y consumos presentados en la Tabla 12. En esta tabla se puede ver como el
proceso de tratamiento biol6gico (Aireacion nitrificacion - desnitrificacion y Agitacion y
retorno de fangos desnitrificacion) supone el 74 % del consumo total, viéndose en la
literatura que so6lo el proceso de aireacion puede representar entre el 55 — 70 % del
consumo total de una EDAR convencional (Gandiglio et al., 2017), siendo uno de los
puntos clave a optimizar en este tipo de instalaciones desde el punto de vista energético.
El balance de los consumos y producciones desde una aproximacion tedrica, mostraron
un rendimiento neto de 0,26 kWh / m?, inferior a los encontrados en la bibliografia, donde
se refieren valores medios de consumo de 0,5 kWh / m® (Soares et al., 2017) pero siendo
similar en potencia (5,33 W / habitante equivalente (h-¢)) a los valores medios estimados
en EDARs tratando el agua de municipios de 50.000 habitantes (4,5 W / h-e) (IDAE,

2010).
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Tabla 12:

Tabla 12: Balance energético para una EDAR convencional (15.000 m®/ dia)

W/ h-e kwh / dia Referencia
Bombeo Cabecera 0,21 252 (IDAE, 2010)
Motores y bombas desbaste 0,15 180 (IDAE, 2010)
Motores y bombas desarenado 0,25 300 (IDAE, 2010)
Motores y bombas decantacion primaria 0,01 12 (IDAE, 2010)
Aireacion nitrificacion- desnitrificacion 3,45 4.140 (IDAE, 2010)
Agitacion y retorno de fangos desnitrificacion 0,48 576 (IDAE, 2010)
Bombeo fangos 0,08 96 (IDAE, 2010)
Espesador por gravedad 01 40 (IDAE, 2010)
Digestién anaerobia y cogeneracion (consumo) 0,20 240 (Bachg;)alrg etal,
Digestion anaerobia y cogeneracion (produccion) -1,71 -2055 (Bachrz'rz)alnsr; etal,
Centrifugado 0,4 160 (BESEL, 2007)
Consumo: 5,33 5.996
Produccion: 1,71 2.055 kwh / m3
Balance: 3,62 3.941 0,26
Datos: Calculados Ref. bibliografica
Escenario 1

En el caso del escenario 1 se mantuvieron los elementos comunes a la EDAR

convencional y se introdujeron las nuevas unidades, indicandose sus potencias y balances

energéticos en la Tabla 13, donde se presentan los resultados para la variable mesofila

(35°C) y termofila (55 °C). Como se puede observar en esta misma tabla, las unidades de

UASB (1.438 kwh / dia) y HRAP (1.680 kWh / dia) son las que més energia consumen

(30y 35 %, respectivamente) frente al total (4.773 kWh / dia). Con respecto a una EDAR

convencional, el consumo del escenario 1 supone una reduccion del 46 % en el conjunto

de procesos considerados, como consecuencia del efecto combinado de la sustitucién del

proceso de bioldgico de nitrificacion-desnitrificacion (3,45 W / h-e) por un proceso

UASB-HRAP-DAF que consume en su conjunto (2,98 W / h-e) unido a un incremento

del 27 % en la autoproduccion de energia eléctrica. Tal y como se comentd anteriormente,

180



no se consideraron diferencias en el consumo energético de la digestion anaerobia y

cogeneracion entre la opcion mesdfila y la termdfila, ya que las producciones de calor

son suficientes para satisfacer las necesidades térmicas de ambas estrategias (Carlsson et

al., 2016). Al comparar los balances energéticos entre el digestor meséfilo y termdfilo,

no se encontraron grandes diferencias (5 %) entre ambos, que alcanzaron valores de 0,14

kWh / m®. Esto es consecuencia de la similitud en los rendimientos de metano observados

entre ambas estrategias térmicas (Capitulo 3).

Tabla 13: Balance energético para el Escenario 1 a 35y 55 °C (15.000 m*/ dia)

W / h-e kWh /d
35°C 55°C 35°C 55°C Referencia
Bombeo Cabecera 0,21 252 (IDAE, 2010)
Motores y bombas desbaste 0,15 180 (IDAE, 2010)
Motores y bombas desarenado 0,25 300 (IDAE, 2010)
Rototamiz 0,03 41 (Aqualia, 2019)
UASB 1,20 1.438 Vazquez 2014
HRAP 1,40 1.680 (Aqualia, 2019)
DAF 0,38 450 (Aqualia, 2019)
Bombeo fangos 0,08 32 (IDAE, 2010)
('%:fﬁ;'r%g)a”aer"b'a y cogeneracion 0,20 240 (Bachmann et al., 2015)
Digestidén anaerobia y cogeneracion 5 (BESEL, 2007, B'achmann
L -2,18 -2,29 -2.615  -2.748 etal., 2015, Garcia Posada

(produccién) etal,, 2011)
Centrifugado 0,4 160 (BESEL, 2007)

Consumo: 4,30 4,30 4.773 4,773

Produccion: 2,18 2,29 2.615 2.748

Balance: 2,12 2,01 2.159 2.025

KWh / m? 0,14 0,14
Datos: Calculados biblilgg?:éfica
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Escenario 2

En el escenario 2 se elimino la unidad de UASB y se modifico el TRH del HRAP de 7 a
3,5 dias, observandose un cambio en el balance global de consumo y produccién eléctrica.
Tal y como se puede observar en la Tabla 14, en este caso los mayores consumos
eléctricos estuvieron representados por el HRAP, suponiendo el 34 % del consumo total
(2.495 kWh / d). Al comparar este escenario con el de una EDAR convencional la
disminucion del consumo representé el 42 %, debido al cambio del tratamiento bildgico
(3,45 W / h-e, Tabla 12) por un HRAP (0,7 W / h-g, Tabla 14), asi como al incremento
de la energia eléctrica del 32 y 86 % con respecto a las variables meséfila y termofila,
respectivamente. Este cambio en la configuracion supuso un descenso en el consumo total
del sistema del 44 %, con respecto al escenario 1, debido fundamentalmente a la
eliminacion de la etapa de tratamiento anaerobio mediante UASB ya que al disminuir el
THR del reactor mixotréfico microalgas-bacteria de 7 a 3,5 dias, se consigue un descenso
del consumo de esta etapa del 50 %. Ademas de esto, en los rendimientos energéticos de
las variantes mesofilas y termdfilas, a diferencia del escenario 1, se encontraron que los
rendimientos eléctricos del biogas generado en el modelo termdfilo fueron un 41 %
superiores. Las reducciones en los consumos globales, asi como el gran incremento en las
producciones eléctricas del termdfilo (39 %), pero no del mesdfilo (3 %), con respecto al
escenario anterior, mostraron al escenario 2 como el mas ventajoso para la depuracion de
las aguas residuales en la EDAR estudiada. Estos resultados, tal y como se ha comentado
anteriormente, representan un balance energético positivo para para el caso mesofilo (-
0,01 kWh / m®) y terméfilo (-0,09 kWh / m®), debiéndose tener presente los consumos no
analizados en este estudio como los de los servicios auxiliares. A pesar de esta

consideracion y tal y como se ilustra en la Figura 6, el escenario 2 bajo su configuracion
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termofila resultd ser la opcidn mas ventajosa desde un punto de vista energético en

comparacion con una EDAR convencional, el resto de escenarios y variables estudiadas.

Tabla 14: Balance energético para el Escenario 2 a 35y 55°C (15.000 m3/ dia)

W /h-e kWh / dia
35°C 55°C 35°C 55°C Referencia
Bombeo Cabecera 0,21 252 (IDAE, 2010)
Motores y bombas desbaste 0,15 180 (IDAE, 2010)
Motores y bombas desarenado 0,25 300 (IDAE, 2010)
Rototamiz 0,03 41 (Aqualia, 2019)
HRAP 0,70 840 (Aqualia, 2019)
DAF 0,38 450 (Aqualia, 2019)
Bombeo fangos 0,08 32 (IDAE, 2010)
agjﬁstlr?]r;)anaerobla y cogeneracion 0,20 240 (Bachmann et al., 2015)
Digestion anaerobia y cogeneracion (Baphmann etal., 2015,
L -2,26 -3,19 -2.714  -3.831 Garcia Posada et al., 2011,

(produccion) BESEL, 2007)
Centrifugado 0,4 160 (BESEL, 2007)

Consumo: 2,40 2,40 2.495 2.495

Produccién: 2,26 3,99 2.714 3.831

Balance: 0,14 -1,59 -219 -1.336

kwh/m? -0,01 -0,09
Datos: Calculados biblisglt;éfica
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Figura 6: Balances energéticos de los distintos escenarios
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Vision Global

En la siguiente tabla se recoge a modo de resumen los principales resultados obtenidos

de los balances de materia y energia realizados para las diferentes alternativas.

Tabla 15: Matriz comparativa de los distintos escenarios.

El E2
Convencional
UASB+M UASB+T M T
Cumplimiento de la Directiva + i i + +
91/271/CEE
Produccion de lodos 3.720W 3.337 3.142 3.579 2910

Incremento de la carga contaminante
influente por recirculaciones (X m - 672 788 1.023
NH4, DQO y SST) kg / dia

Contenido en CHas en el Biogas% 63 -67% @ 80 66 80 65 58

6.818 — 13.636

(0510 ® 7100 2930 7100 3010 6975

Contenido en HzS en el Biogéas

Balance energético (kwh / m3) 0,26 0,14 0,14 -0,01

906

58

7.227

-0,09

(1) (National Research Council, 1996)
(2) (Bachmann et al., 2015)
(3) (Montebello et al., 2012)



CONCLUSIONES

1. Todos los escenarios planteados, suponen un significativo ahorro energético
frente al proceso convencional, siendo el proceso sin UASB y con digestion
termdfila de lodos el que mejores resultados obtiene, suponiendo un ahorro del
100% del consumo eléctrico asociado a los principales procesos involucrados en
el tratamiento del agua y el lodo, obteniéndose un superavit de 0,09 kwh / m3,

2. En términos de produccién de lodos, cualquiera de las estrategias planteadas
supone una generacion de lodos comparable al de una instalacién convencional,
si ben el proceso sin UASB vy digestion termdfila es el que presenta una menor
produccion.

3. Solamente cuando no se emplea UASB se consigue generar un efluente con una
calidad dentro de los limites impuestos por la normativa vigente en términos de
materia organica, sélidos en suspensién y nutrientes.

4. Cuando no se emplea UASB la carga contaminante que retorna a cabecera de
planta, procedente del escurrido de la deshidratacion del lodo, es alrededor de un
30 % superior a cuando se emplean en el tratamiento del agua como paso previo
al reactor tipo HRAP mixotroéfico.

5. Las mayores producciones de lodos se obtuvieron en el Escenario 2 bajo la
configuracién de digestién mesdfila, mientras que la opcién terméfila del mismo

escenario presento las menores.
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CONCLUSIONES GLOBALES

La hipotesis principalmente defendida en esta tesis es que la optimizacién de los procesos
de digestion anaerobia en una EDAR, tanto para las aguas como para los lodos y
especificamente microalgas, en nuestro caso, podria generar suficiente energia en forma
de biogds como para satisfacer una parte importante de la demanda energética de la
EDAR. Para comprobar esta hipotesis, se han desarrollado a lo largo de los distintos
Capitulos una serie de experimentos que responden a los objetivos planteados
inicialmente, obteniéndose las siguientes conclusiones globales:

1. El tratamiento anaerobio de agua residual municipal bajo condiciones invernales
de 17 y 19 °C es posible operando a TRH por encima de 14 h para evitar la
acumulacién excesiva de DQO particulada no digerida en el interior del reactor,
siendo el seguimiento del porcentaje de hidrdlisis y el balance de DQO
herramientas de control importantes para conseguir una correcta operacion de los
reactores UASB.

2. La operacion de reactores anaerobios UASB a escala piloto, en latitudes con
climas templados (16 — 27 °C) esta limitada por la influencia de la estacién fria
sobre los rendimientos de los reactores, siendo necesario operar a TRH 3 veces
mas altos (24 h) a los del periodo estival para conseguir rendimientos de metano
similares, siendo éstos de 0,09 m® CH4/ kg DQOeliminada, Mejorables optimizando
el disefio del reactor (altura / didmetro) e incluyendo una etapa de recuperacion de

metano disuelto en el efluente.



3. La utilizacion de un sistema de recuperacion de metano sometido a presion de -
40 mbar en el espacio en cabeza, permite una recuperacion del 29 % del metano
disuelto en el efluente, suponiendo incrementos en los rendimientos de metano
del 33 % en el caso del UASB trabajando a TRH =8 h y del 25 % en el de TRH
= 18 h, lo que supone rendimientos de metano de 0,12 y 0,15 m® CHa / kg
DQOteliminada, respectivamente.

4. La aplicacion de un sistema de alimentacion pulsada en comparacién con la
alimentacion continua, mejor6 para dos TRH (36 y 24 h) distintos los
rendimientos de eliminacion de sélidos (50 — 100 %), DQO (84 y 44 %) y sulfatos
(150%) bajo condiciones invernales (16 -20 °C). Sin embargo, los rendimientos
de metano no aumentaron significativamente con respecto al periodo de operacién
continua, debido al incremento de la actividad de las bacterias sulfato-reductoras
por la mejor agitacion del manto de lodo.

5. Los mejores rendimientos de metano, de la digestion anaerobia de microalgas
cultivadas en el efluente de los reactores UASB, se alcanzaron en los digestores
termofilicos trabajando a TRH = 14 dias (152 + 7 ml CHa / gSVaiimentadodia),
suponiendo una mejora del 11% sobre el resultado alcanzado por los digestores
mesofilicos (136 £ 13 ml CH4/ gSValimentadodia).

6. Los mejores rendimientos de metano, de la digestion anaerobia de microalgas
cultivadas en el agua residual pretratada, se alcanzaron en el digestor termofilico
trabajando a 18 dias de TRH (0,31 m3 CHas/ kg SVaiimentadodia) siendo un 25 %y
un 41 % superior que los digestores mesofilico y de temperatura ambiente,

respectivamente.



7. La depuracion sostenible de las aguas residuales es posible bajo un escenario
basado en el tratamiento aerobio mediante microalgas y la digestién anaerobia
termofilaa 21 h de TRH, de la biomasa mixotrofica cosechada mediante flotacion,
obteniéndose un balance de energia positivo de 0,09 kWh / m3agua residual tratada Y UN
efluente que cumple con la Directiva 91/271/CEE, al mismo tiempo que se
reducen en un 22 % los lodos generados, en comparacion con una EDAR

convencional.
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