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Resumen

El aumento de la poblacion y el uso incontrolado de recursos y materias primas a escala
global ha provocado una pérdida de la calidad ambiental y ha puesto de manifiesto la
necesidad de un cambio de la mentalidad de la sociedad. Este cambio ha de articularse a
partir de una normativa centrada en los conceptos de sostenibilidad y economia circular
y a través del desarrollo e implantacion de tecnologias més eficaces y respetuosas con el

medio ambiente.

El campo de las aguas residuales es uno de los que presenta una mayor capacidad de
desarrollo en términos de economia circular y sostenibilidad. Las aguas residuales acttan
como sumideros de diferentes recursos como son la energia o los nutrientes como el
nitrégeno y el fosforo. En la actualidad, el nitrégeno es eliminado del agua residual
mediante tratamientos bioldgicos como la nitrificacion-desnitrificacion que, ademas de
impedir la recuperacion de este recurso, tienen un consumo energético elevado. Ademas,
la produccion industrial del nitrdgeno amoniacal se centra en el proceso Haber-Bosch, el
cual es también electro-intensivo. Por todo ello, la necesidad de recuperar el nitrégeno

presente en el agua residual ha ido tomando fuerza en los Gltimos afios.

Los contactores de membrana de fibra hueca son considerados como una de las
tecnologias mas prometedoras para la recuperacion de nitrégeno. Estas membranas se
caracterizan por su hidrofobicidad, lo que permite Unicamente el paso de sustancias
gaseosas de una corriente a otra. Esta tecnologia consiste en poner en contacto una
disolucion rica en nitrogeno amoniacal a un pH elevado y una disolucion &cida. EI pH
elevado hace que el amonio presente se encuentre en forma de amoniaco gas el cual es
capaz de atravesar la membrana siendo capturado en la corriente acida, normalmente de
acido sulfarico, dando lugar a una disolucion de sulfato de amonio. Esta tecnologia
destaca por, ser selectiva para el nitrdgeno amoniacal, su bajo consumo energético y sus

bajas necesidades de espacio para su implementacion.

En este trabajo se realiza un estudio sobre la aplicacion de los contactores de membrana
de fibra hueca para la recuperacion de nitrégeno en el campo de las aguas residuales,

centrandose en los siguientes puntos:



Evaluacion del efecto de los principales parametros operacionales sobre el
rendimiento y la velocidad del proceso. Los parametros en cuestion son el pH, el
caudal y la temperatura de la corriente alimento, la superficie de membrana
disponible y las caracteristicas de las corrientes &cida y de alimentacion.
Desarrollo de un modelo matematico capaz de representar el proceso de
recuperacion, asi como la evolucion del pH durante el mismo.

Estudio economico y ambiental de la implantacion de esta tecnologia a escala
industrial en una depuradora.

Desarrollo de un sistema de control para su operacion en continuo.



Abstract

Population growth and the global uncontrolled used of resources have reduced
environmetal quality and highlighted the need for a change in society’s mentality. This
change should be carried out by new regulations based on the circular economy and
sustainability and through the development and implementation of more efficcient

evironmentally-friendly technologies.

Wastewater treatment appears as one of the most promising industrial fields in terms of
circular economy and sustainability. Wastewater acts as a sink of energy and nutrients
such as nitrogen and phosphorous, which end up in wastwater treatment plants. Nitrogen
is currently removed by the aerobic biological process called nitrification-denitrification.
This process avoids the possibility of recovering nitrogen and requires a high energy
consumption. Futhermore, ammonia is produced by the Haber-Bosch process, which also

requires a lot of energy, thus increasing the need for nitrogen recovery from wastewater.

The hollow fibre membrane contactor has appeared as a promising technology for
nitrogen recovery. This hydrophobic membrane favours the passage of free ammonia gas
from one side to the other without passing liquids. This technology puts a nitrogen-rich
solution high pH stream in contact with an acid solution. The high pH makes ammonia
appear as free ammonia gas, which is able to pass through the membrane. This free
ammmonia is captured by an acid solution, usually sulphuric acid, producing an ammonia
sulphate solution. The main advantages of this tecnology are its low energy consumption,

small space requirements and the fact that it is selective to ammonia.

This thesis describes an overall study of the potential of hollow fibre membrane contactor
for nitrogen recovery from wastewater, for which the following aspects of the tecnlogy

have been analyzed:

e Operational parameters such as pH, feed Flow rate, temperature, membrane
surface and the characteristics of the feed and acid stream.
e A mathematical model able to represent pH and nitrogen evolution during the

recovery process was developed.



e An economical and environmental analysis focused on the implantation of this
technology in a wastewater treatment plant.

e A control system for optimizing continuous operations.

Vi



Resum

L’augment de la poblaci6 i I’Us incontrolat de recursos i materies primeres a escala global
ha provocat la perdua de qualitat ambiental i ha posat de manifest la necessitat d’un canvi
de mentalitat de la societat. Aquest canvi ha d’articular-se d’acord amb una normativa
centrada en els conceptes de sostenibilitat i economia circular i mitjancant el
desenvolupament i implantacié de tecnologies més eficients i respectuoses amb el medi
ambient. EI camp de les aigues residual és un dels que presenta major capacitat de
desenvolupament en termes d’economia circular i sostenibilitat. Les aigiies residuals
actuen com a embornals de diferents recursos els quals arriben a les estacions depuradores

com son ’energia o els nutrients com el nitrogen i el fosfor.

Actualment, el nitrogen és eliminat de 1’aigua residual mitjangant tractaments biologics
com la nitrificacio-desnitrificacio, que a més d’impedir la recuperacié d’aquest recurs, té
un consum energetic elevat. A més, la produccio industrial del nitrogen amoniacal es basa
en el procés de Haber-Bosch que és també electro-intensiu. Els comptadors de membrana
de fibra buida son considerats com una de les tecnologies més prometedores per a la
recuperacio de nitrogen. Aquestes membranes es caracteritzen per la seua hidrofobicitat,

la qual cosa permet unicament el pas de substancies gasoses d’un corrent a altra.

Aquesta tecnologia consisteix a posar en contacte una dissolucié rica en nitrogen
amoniacal a un pH elevat i una dissolucio acida. El pH elevat fa que ’amoni present es
trobi en forma d’amoniac gas que és capag d’entravessar la membrana sent capturat en el
corrent acida, normalment d’acid sulfuric, 1 donant lloc a una dissolucié de sulfat
d’amoni. Aquesta tecnologia destaca per, ser selectiva per al nitrogen amoniacal, baix

consum energetic i poques necessitats d’espai per a la seua implementacio.

En aquest treball es realitza un estudi sobre 1’aplicaci6 dels comptadors de membrana de
fibra buida per a la recuperacio de nitrogen en el camp de les aigiies residuals, basant-se

en els segiients punts:

e S’ha avaluat I’efecte dels principals parametres operacionals sobre el rendiment

i la velocitat del procés. Aquests parametres sén el pH, el cabal i la temperatura
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del corrent d’alimentacio, la superficie de la membrana disponible i les
caracteristiques dels corrents acides i d’alimentacio.

S’ha desenvolupat un model matematic per tal de representar el procés de

recuperacio aixi com I’evolucio del pH.

S’ha realitzat un estudi economic i ambiental de la implantacié d’aquesta

tecnologia a escala industrial en una depuradora

S’ha desenvolupat un sistema de control per a I’operacio en continu.
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Introduccion

1.1 Situacion general del tratamiento de aguas residuales: problematica

ambiental y marco legal

El crecimiento de la poblacion, asi como el uso incontrolado de materias primas y
recursos, ha provocado diversos efectos negativos sobre el medio ambiente que han
empezado a ser visibles en nuestro dia a dia afectando a todas las capas del planeta: la
atmosfera, con el agujero de la capa de 0zono o el calentamiento global; la geosfera, con
la extraccion intensiva de todo tipo de materias primas y la pérdida y desertizacion de
suelos; la biosfera, con la destruccion de ecosistemas y disminucion de la biodiversidad;

y la hidrosfera, con la pérdida de calidad de las masas de agua.

Como consecuencia, tanto la comunidad cientifica primero, como la poblacién en general
en los ultimos afios, han tomado conciencia de esta problematica convirtiéndose en una
de las principales preocupaciones del ser humano y en objeto de estudio por parte de la
comunidad cientifica. En base a ello, nuevas escuelas de pensamiento han surgido con la
idea de cambiar los procesos de produccion hacia otros mas limpios y eficientes, creando
un nuevo paradigma sobre el concepto de desarrollo sostenible. Este concepto, cuyo
origen esta en la Comision Brundtland, oficialmente conocida como Comision Mundial
sobre Medio Ambiente y Desarrollo del afio 1987, se defini6 como: “El desarrollo que
satisface las necesidades del presente sin comprometer la capacidad de las generaciones
futuras de satisfacer las suyas”. Siguiendo esta idea, Se llevd a cabo una reforma
normativa y acuerdos internacionales, como el Protocolo de Kioto en 1997 sobre la
necesidad de reducir las emisiones de gases de efecto invernadero. En Gltima estancia,
todos estos acuerdos se tradujeron en cambios en los procesos productivos, buscando una
mayor eficiencia en términos de uso de recursos y energia, y el desarrollo de nuevas

tecnologias mas respetuosas con el medio ambiente.

Uno de los principales objetivos a cumplir para lograr un desarrollo sostenible es el uso
eficiente de las materias primas, asi como la reduccion en la produccion de residuos,
puesto que éstos son recursos cuya vida Util llega a su fin. En el afio 2016, solo en la
Union Europea se produjeron 2.500 millones de toneladas de residuos (Parlamento

Europeo, 2020a). Por ello, las autoridades comunitarias trabajan en el desarrollo de un



marco legislativo a fin de promover un modelo de gestion basado en la economia circular.
Este concepto se basa en un modelo de produccion y consumo que implica compartir,
alquilar, reutilizar, reparar, renovar y reciclar materiales y productos existentes todas las
veces que sea posible para crear un valor afiadido, extendiendo asi el circulo de vida de
los productos. En la practica el modelo de economia circular consiste en reducir al minimo
los residuos, lo que se contrapone con el modelo econémico lineal de “usar y tirar” en el
que se ha basado nuestro desarrollo en el dltimo siglo. Las necesidades de cambio de
modelo se basan en el aumento de la demanda de recursos, la escasez de algunos de ellos
y el impacto sobre el clima que supone el uso y la extraccion de los materiales, los cuales
aumentan el consumo de energia y emisiones de CO2. No obstante, la dependencia de
importaciones para algunos recursos como los combustibles fosiles o la roca fosfatica, es
otro aspecto importante a la hora de buscar un uso mas efectivo de los mismos. La Unién
Europea estima que avanzar hacia una economia mas circular generaria beneficios como:
reducir la presion sobre el medio ambiente, estimular la competitividad e innovacion, el
crecimiento econémico (0,5% adicional del PIB) y la generacién de empleo (unos
700.000 empleos en la UE para 2030)(Parlamento Europeo, 2020b).

El sector del agua no ha quedado fuera de estas corrientes dada su condicion de ser uno
de los sumideros méas importantes de residuos tanto industriales como urbanos (vertidos
industriales, aguas residuales urbanas, escorrentia, lixiviados...), lo cual tiene una
influencia negativa sobre la calidad de las aguas. La creciente preocupacion tanto de las
autoridades como de la sociedad sobre este punto llevo al desarrollo de legislacion a nivel
europeo, traspuesta y ampliada en los paises comunitarios, para obligar al tratamiento de
las aguas residuales, asi como establecer unos limites de descarga para diferentes
contaminantes: sélidos, materia organica o nutrientes. En el &mbito de estas obligaciones
se desarrolla la Directiva 91/271/CEE, del 21 de mayo de 1991, sobre el tratamiento de
aguas residuales urbanas, desarrollandose en la legislacion espafiola a través del Real
Decreto 509/1996 y modificado posteriormente a través del RD 2116/1998. Esta directiva
es considerada el eje de todas las normas en materia de saneamiento y depuracion de
aguas residuales de los estados de la Union Europea. El objetivo de esta es la proteccion
del medio ambiente frente a los efectos negativos que las aguas residuales, tanto urbanas
como industriales, puedan causar al medio ambiente regulando su recogida, tratamiento

y vertido. La principal exigencia es la necesidad de que las “aglomeraciones urbanas”, en



base al concepto de habitante equivalente, dispongan de sistemas de colectores y
tratamientos especificos de depuracién. Otro aspecto para destacar en esta directiva es la
definicion del concepto de “zona sensible”. Esta es un éarea donde, por la mayor
sensibilidad del medio receptor han de aplicarse medidas especiales, centradas en una
mayor eliminacion de nitrogeno y fosforo durante el proceso de depuracion. Estas zonas

catalogadas como sensibles son:

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

proteccion.

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

legislacion.

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

secundario establecido.

En la actualidad, una vez que el objetivo de la depuracién de las aguas residuales esta
asumido tanto por la administracion como por el ciudadano, diferentes tratamientos o
modificaciones de los existentes se han ido desarrollando e implementando con el
objetivo de, manteniendo la misma calidad del agua, encontrar la optimizacién del
proceso siguiendo el concepto de la economia circular. Gran parte de los esfuerzos de la
comunidad cientifica han pasado de la eliminacion de contaminantes de las aguas

residuales a la recuperacion de los recursos contenidos en dichas aguas.

1.2 Depuracion del Agua Residual en el siglo XXI

Los procesos de depuracion del agua residual han ido expandiéndose y desarrollandose a
partir de las exigencias legislativas comentadas en la seccion anterior. En este apartado
de la introduccion se abordan tanto los tratamientos convencionales, basados en una

eliminacion de los nutrientes y la materia organica presente en el agua residual, como



aquellos bajo la premisa de considerar el agua como una fuente de recursos, los cuales se

centran en la recuperacion de éstos.

1.2.1 Tratamiento convencional del agua residual

Las Estaciones Depuradoras de Aguas Residuales (EDAR) son instalaciones dedicadas a
la depuracion de aguas residuales cuyo objetivo es recoger las aguas residuales generadas
por una poblacion y/o industria a fin de reducir su contaminacion mediante procesos
fisicos, quimicos y/o biologicos antes de devolverla al medio receptor. Los principales

objetivos de los tratamientos de aguas residuales son:

La eliminacion de residuos, aceites, grasas, arenas y solidos suspendidos.

La eliminacion de la materia organica.

La eliminacion de nutrientes (compuestos de nitrégeno y fosforo).

La transformacion de los residuos retenidos en lodos estables.

La Figura 1.1 muestra el esquema de tratamiento méas habitual de una EDAR para una
gran poblacién. En cualquier EDAR se distingue la linea de aguas (conjunto de
tratamientos a los que se somete el agua residual) y la linea de fangos (conjunto de
tratamientos a los que se somete los fangos generados en la linea de aguas). A

continuacidn, se describen las principales etapas de ambas lineas:

e Linea de Aguas:

o Pretratamiento: etapa en la cual se eliminan los s6lidos de mayor tamafio,
las arenas, los aceites, las grasas y en general todo aquello que puede dafiar
las instalaciones posteriores. Estd compuesto por unidades como el pozo

de gruesos, el desbaste o el desarenador-desengrasador.

o Tratamiento Primario: en este tratamiento se produce la eliminacion de
gran parte de los solidos en suspension, tanto inertes como materia
organica particulada. Normalmente, se realiza mediante un decantador

primario, donde la gravedad provoca que los sélidos sedimenten.



o Tratamiento Secundario: consiste en un tratamiento biologico por el cual

la materia organica disuelta en el agua es degradada por los
microorganismos presentes en el sistema. Estos tratamientos pueden
realizarse mediante cultivos en suspension, como es el caso de los fangos
activados o las lagunas aireadas, donde los microorganismos se reparten
de forma homogénea formando agregados mas 0 menos grandes y entran
en contacto con la materia organica contaminante a traves de la agitacion;
0 mediante cultivos fijos, como los lechos bacterianos o biodiscos, donde
los microrganismos se desarrollan sobre un material de soporte que se
pone en contacto con el agua residual. Después del reactor bioldgico se
produce la decantacion secundaria a fin de separar el agua tratada del
fango generado durante el proceso biologico. En el tratamiento secundario
es donde suele tener lugar la eliminacion de nutrientes. En el caso del
nitrogeno mediante los procesos de nitrificacion-desnitrificacion y en el
caso del fésforo mediante precipitacion quimica o mediante eliminacion

bioldgica.

Tratamiento terciario: Este tratamiento suele consistir en procesos de
desinfeccion, en los que se reducen los patogenos presentes en el agua
mediante radiacién ultravioletas o la dosificacion de productos
desinfectantes. En algunos casos, normalmente con el objetivo de
reutilizar el agua para riego u otros fines, este tratamiento se complementa

con procesos de coagulacion-floculacién-sedimentacion-filtracion.

Linea de fangos: en esta linea se tratan los sélidos separados en la linea de aguas
mediante la decantacion tanto primaria como secundaria, buscando estabilizarlos
y reducir su volumen extrayendo el agua. Los principales tratamientos presentes

en la linea de fangos son:

o Espesamiento: se busca reducir el volumen de fangos mediante la

eliminacion de agua. Se puede llevar a cabo mediante procesos de
gravedad o por flotacion, en funcion del fango a espesar.



o Digestion: consiste en estabilizar los fangos, reduciendo su contenido en
materia organica biodegradable a fin de minimizar los problemas de olores
y los patdgenos presentes. Se realiza mediante procesos de digestion
aerobia o0 anaerobia. La digestion aerobia exige el aporte de oxigeno y por
ello solo suele aplicarse en las depuradoras de pequefio tamafio. Por el
contrario, la digestion anaerobia transforma la materia orgénica en
biogas, el cual es una mezcla de metano y dioxido de carbono con un
elevado poder calorifico, susceptible de ser aprovechado como fuente de
energia. Por este motivo la digestion anaerobia se aplica en todas las

depuradoras de grandes poblaciones.

o Deshidratacion y secado: tiene como objetivo reducir el contenido en agua
de los fangos estabilizados a fin de facilitar el transporte y manejo de los
lodos. Algunas unidades para realizar este tratamiento son los filtros
banda, las eras de secado o las centrifugas.

Influente Efluente

| I
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estabilizado

Figura 1.1. Esquema EDAR

Dentro de los tratamientos mencionados anteriormente el mas importante es el
tratamiento secundario (proceso bioldgico + decantacion). El tratamiento bioldgico mas
extendido en las EDAR es el de fangos activados, cuyo esquema se muestra en la Figura
1.2. Se trata de un proceso aerobio de cultivo en suspension en el que se pone en contacto
la biomasa con el agua a tratar para que se produzca la eliminacién de la materia organica

biodegradable. Posteriormente se produce la separacion fisica del efluente clarificado y



la biomasa mediante un decantador. Parte de la biomasa es recirculada al reactor y otra
es purgada, consiguiendo asi que el tiempo de permanencia de los microorganismos sea
mayor que el del agua residual. Este proceso se caracteriza por un suministro de oxigeno
de forma constante permitiendo a los microorganismos heterétrofos eliminar la materia
organica. A su vez, debido a la presencia de oxigeno se produce la oxidacion del nitrégeno

amoniacal a nitrato.

Influente Efluente

—>| Decantador
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Recirculacién de fangos
Purga de fangos

Figura 1.2. Esquema del proceso de fangos activados

El tratamiento de fangos activados se sustenta mediante un gran consumo eléctrico,
principalmente por la aireacion, la cual puede representar hasta un 50% del consumo
eléctrico de la planta (Foley et al., 2010). Otro aspecto negativo de este tratamiento es su
incapacidad para recuperar los recursos presentes en el agua. Por ello, es necesario el
desarrollo de tecnologias alternativas que permitan reducir el consumo energético, asi

como recuperar los recursos del agua.

1.2.2 Tratamientos para la eliminacion de nutrientes del agua residual

Las tecnologias y tratamientos que se han venido usando en los Gltimos tiempos para la
eliminacién de nutrientes en las diferentes plantas de tratamiento de aguas, ya sean
urbanas o industriales, se han centrado en la eliminacion de estos compuestos,
imposibilitando asi su potencial recuperacién. En este apartado se presentan los

principales tratamientos para la eliminacion de fosforo y nitrogeno.



1.2.2.1 Eliminacion de fésforo

La eliminacion del fosforo de las aguas residuales se puede llevar a cabo por via quimica
0 por via bioldgica.

Eliminacion quimica de fésforo

La eliminacion quimica de fosforo se basa en la adicion de los reactivos necesarios para
provocar su precipitacion quimica. Esta adicion puede tener lugar antes de la decantacion
primaria, antes de la decantacion secundaria o en el tratamiento terciario. Los reactivos
utilizados son sales metélicas de hierro o aluminio (Me®*"), normalmente cloruros de
aluminio o hierro, sulfato de aluminio o aluminato sddico siguiendo la siguiente reaccién
(E 1.2):

Me3* + PO~ - MePO, | E11

Este proceso tiene un control sencillo basado en la adicion de metales segln la relacion
molar entre el fosforo presente y el metal afiadido. El principal problema de este proceso,
ademas de impedir la recuperacion del nutriente, es un incremento de la produccion de

fangos entre un 10 y un 30% frente al proceso sin la eliminacion de este nutriente.
Eliminacion biolégica de fésforo

La eliminacion bioldgica de fosforo se basa en el desarrollo de ciertas especies de
bacterias capaces de almacenar fésforo intracelularmente como granulos de polifosfato.
A estas bacterias se les denomina bacterias acumuladoras de polifosfatos (PAO). Las
bacterias PAO son capaces de producir una eliminacion neta de fosforo mediante la

alternancia de condiciones anaerobias y aerobias en el reactor bioldgico.

En condiciones anaerobias, la materia organica facilmente biodegradable es
descompuesta en &cidos grasos de cada corta por las bacterias acidogénicas. Las bacterias
PAO son capaces de absorber estos acidos grasos y almacenarlos en su interior en forma
de poli-hidroxi-alcanoatos (PHA) (Shen & Zhou, 2016). Estas bacterias no pueden crecer

en condiciones anaerobias, Unicamente almacenar sustrato intracelularmente. Para ello,
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obtienen la energia necesaria descomponiendo los polifosfatos que tienen almacenados
(E 1.2) lo cual supone una suelta de fosfatos al medio. El hecho de poder almacenar
sustrato en condiciones anaerobias supone una ventaja competitiva sobre el resto de

bacterias aerobias que se encuentran en el reactor bioldgico.

En condiciones aerobias, las bacterias PAO utilizan el PHA almacenado tanto para su
crecimiento como para acumular fésforo intracelularmente en forma de polifosfatos (E
1.3) reponiendo asi las reservas consumidas en la etapa anaerobia. La acumulacion en
estas condiciones es mayor que la suelta que tiene lugar en la etapa anaerobia, provocando
asi una disminucion neta del fosfato presente en el medio. La evolucion de la
concentracion de fosforo en un reactor discontinuo con alternancia de condiciones

anaerobias y aerobias se muestra en la Figura 1.3.

Concentracion

R Eliminacion
. J __________ neta de fosforo

Fase anerobia | Fase aerobia

Tiempo

Figura 1.3 Concentracién de fosfato durante el proceso de eliminacién bioldgica.

2C,H,0, + (HPO3) + H,0 - (C,H,0,), + PO3~ + 3H™ E12

(C,H,0,), + 0,2P03~ + 1,20, + 0,16NH}
- 0,16CsH,NO, + 1,2C0, + 0,2(HPO3) + 0,440H~ E13
+ 1,44H,0



1.2.2.2 Eliminacién de nitrégeno

Los principales tratamientos para la eliminacién del nitrégeno presente en el agua residual

son los siguientes:
Nitrificacion-desnitrificacion

Este tratamiento consiste en la combinacion de un proceso aerobio y otro anoxico. La
nitrificacion es un proceso por el cual el amonio en condiciones aerobias es oxidado a
nitrito en un primer paso (E 1.4), y finalmente a nitrato (E 1.5) gracias a la accion de dos
grupos de bacterias autotrofas: las bacterias amoniooxidantes y las bacterias
nitritooxidantes. El nitrato, que es el estado de oxidacion final de los compuestos del
nitrégeno, constituye ya un producto estabilizado. A temperatura ambiente (15-22°C), la
velocidad de crecimiento de la bacterias nitritooxidantes es mayor que la de las
amoniooxidantes, siendo la accion de estas la fase limitante del proceso (Ferrer & Seco,
2003). Los principales factores que afectan al proceso de nitrificacion son la
concentracion de oxigeno disuelto, la temperatura y el pH. Por ello, concentraciones
elevadas de oxigeno, temperaturas altas y un valor del pH entre 7,2 y 9 favorecen el

funcionamiento 6ptimo del proceso.

Primera etapa:

3 Amoniooxidantes

NH," + 502 NO; +2H* +H,0 E14

Segunda etapa:

1 Nitritooxidantes _
NO; +-0,—————NO0; E15

Reacciodn total:

NH," +20, > NO; +2H* + H,0 g1
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Para la eliminacion completa del nitrogeno, se lleva a cabo el proceso anoxico de la
desnitrificacion. Esta desnitrificacion se basa en la reduccion de nitrato a N2 gas en
ausencia de oxigeno y tiene lugar en dos etapas: la reduccion de nitrato a nitrito y,
posteriormente, la reduccion de nitrito a nitrégeno gas. Este proceso es realizado por
bacterias heterétrofas facultativas que usan el nitrato como aceptor final de electrones.
Esta reduccién de nitratos a nitrégeno gas, provoca la desabsorcion de nitrégeno del
sistema y, por lo tanto, imposibilita su recuperacion. A continuacion, se muestran las

ecuaciones del proceso, utilizando metanol como fuente de carbono (E1.7, E1.8y E 1.9).

Primera etapa:

6NO3 + 2CH;0H — 6NO3 + 2C0, + 4H,0 £ 17

Segunda etapa:

6NO; + 3CH30H — 3N, + 3C0, + 3H,0 + 60H™ g 138

Reaccién total:

6NO; + 5CH30H — 3N, + 5C0; + 7H,0 + 60H™ E 19

Este tratamiento tiene lugar en el reactor bioldgico, el cual es necesario compartimentar
en una zona aerobia y otra andxica para que ambos procesos tengan lugar. Aunque este
tratamiento es aplicable independientemente de la concentracion de nitrégeno de la
corriente a tratar, existen otros tratamientos que han sido desarrollados para aprovechar
las caracteristicas especiales de algunas corrientes como el sobrenadante de la digestion

anaerobia. Algunos de estos tratamientos se presentan a continuacion.
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BABE (Bio-Augmentation Batch Enhanced).

Este tratamiento consiste en la potenciacion del crecimiento de bacterias nitrificantes en
un reactor independiente mediante la puesta en contacto del fango secundario, rico en
bacterias nitrificantes con el sobrenadante de la digestion anaerobia, con una elevada
concentracion de nitrégeno amoniacal (600-1.200 mg N-NHs-I) y una elevada
temperatura (> 30°C). En la Figura 1.4 se muestra como se implementaria un reactor

BABE en el proceso de fangos activados.

Influente Efluente

—>| Decantador
secundario

A 4
\ 4

N

Reactor biolégico

Alre

Recirculacién de fangos
Purga de fangos

Reactor
BABE

Sobrenadante digestor
anaerobio

Figura 1.4. Esquema de la implementacion del reactor BABE en un proceso de fangos
activados.

La mezcla de ambas corriente en el reactor BABE provoca una reduccion en la carga del
reactor aerobio, el tiempo de retencién celular y las necesidades de aireacion dado que
hace aumentar la poblacion de las bacterias nitrificantes que llevaran a cabo el proceso
de nitrificacion en el reactor aerobio (Van Loosdrecht &Salem, 2006). Este tratamiento
mejora sustancialmente los procesos de nitrificacion en depuradoras con una elevada
carga de nitrogeno y su capacidad de hacer frente a importantes variaciones de carga
como es la de la estacionalidad invierno/verano. Ademas, la mayor velocidad de
nitrificacion obtenida puede tener un impacto positivo sobre la desnitrificacion, dado que
permite aumentar el volumen del reactor empleado para la transformacion del nitrato a

nitrégeno gas. Los resultados de la aplicacion de esta tecnologia a escala industrial, como
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es el caso de la depuradora de Gamerwolde en Holanda, muestran que es posible aumentar

la velocidad de nitrificacion en un 60% (Salem et al., 2004).

Uno de los factores que determinan la optimizacion del proceso es la relacion entre el
caudal del fango recirculado y el sobrenadante. Si el primero es demasiado elevado,
disminuird la temperatura del reactor, dado que esta es mas baja que la del sobrenadante,
reduciendo asi el rendimiento. A la inversa, si el caudal de recirculacion es muy bajo, la
concentracion de bacterias nitrificantes sera muy baja, reduciéndose asi el rendimiento

del proceso.
Proceso SHARON (Single Reactor High Activity Ammonia Removal Over Nitrite).

El proceso SHARON, desarrollado por Hellinga et al., (1998), se aplica principalmente a
corrientes concentradas a temperaturas elevadas con el objetivo de eliminar el nitrogeno
amoniacal via nitrito. El nitrito, como se comentd anteriormente, es un producto
intermedio del proceso de nitrificacion y también del de desnitrificacion. Lo que se busca
en el proceso SHARON es detener la nitrificacion en el primer paso (transformacion de
amonio a nitrito) y utilizar en la desnitrificacion el nitrito como aceptor de electrones,

obteniendo finalmente nitrégeno gas.

La elevada temperatura del sobrenadante de la digestion (alrededor de 30 °C) favorece el
proceso debido a su influencia sobre la actividad de las bacterias. En primer lugar,
aumenta la velocidad de crecimiento de todas ellas, incrementando asi la velocidad del
proceso. Ademas, a altas temperaturas la velocidad de las bacterias amoniooxidantes es
superior a la de las nitritoxidantes de forma inversa a lo que sucede a las temperaturas
habituales en los procesos de fangos activados (entre 10 y 25°C). Esto se traduce en que
a elevadas temperaturas operando el sistema con un tiempo de retencion celular bajo es
posible conseguir la oxidacion de amonio a nitrito y su acumulacion en el medio por el

lavado de las bacterias nitritooxidantes.

Cabe destacar que, debido a las elevadas concentraciones de amonio, el pH del reactor
decrece notablemente (se producen 2 moles de H* por cada mol de amonio oxidado),
porqgue lo que ha de ser neutralizado. Esta neutralizacion puede realizarse afiadiendo sosa

0 bicarbonato, o mediante el proceso de desnitrificacion (Van Loosdrecht & Salem,
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2006), para el cual es necesario la adicion de una fuente de carbono como el metanol.
Segln Hellinga et al., (1998) esta adicién de metanol es entre un 40-50% mas barata que
la adicion de sosa. La reaccion de desnitrificacion utilizando nitrito como aceptor de

electrones y metanol como fuente de carbono (E 1.10).

La aplicacién de la tecnologia SHARON supone una reduccion de un 25% de los costes
de aireacion, fruto de la no oxidacion de nitrito a nitrato, una reduccion del 40% en el
consumo de materia organica, una produccion de fangos un 30% menor y un descenso en
la emisiones de CO. del 20% (Mulder et al., 2014).

ANAMMOX (Anaerobic Ammonium Oxidizers)

Los bacterias ANAMMOX (Mulder et al., 1995), son unos organismos autotrofos capaces
de oxidar el amonio en ambientes sin oxigeno, utilizando el nitrito como aceptor de
electrones en ausencia de una fuente de carbono. La ecuacion E 1.11 representa la
reaccion que tiene lugar en este proceso. De acuerdo con la estequiometria de la reaccion,
el 89% del nitr6geno, es transformado en nitr6geno gas, siendo el 11% restante
transformado en nitrato. El proceso ANAMMOX requiere de un afluente con
concentraciones similares de amonio y nitrito, lo cual puede ser conseguido mediante un
proceso de nitritacion parcial a fin de oxidar el 50% del amonio a nitrito. La combinacion
de los procesos de nitritacion parcial y ANAMMOX reduce la demanda de oxigeno en
un 63% respecto al proceso de nitrificacion-desnitrificacion (Ruscalleda Beylier et al.,
2011). En la Figura 1.5 se muestra como se enclava este proceso dentro de todas las

transformaciones bioldgicas que puede sufrir el nitrogeno.

La aparicion de las bacterias ANAMMOX supuso una revolucion en la eliminacion
biolégica de nitrégeno (Abma et al., 2007). Sus caracteristicas de baja produccion de
fangos y la no necesidad de aireacion ni de fuentes externas de carbono, lo hacen un
proceso prometedor y sostenible (Chamchoi et al., 2008). No obstante, la velocidad de
crecimiento de estas bacterias es lenta y su rendimiento bastante bajo, lo que dificulta el

desarrollo de estos cultivos. Esto provoca que la aplicacion practica de este proceso se
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haya quedado por detras del progreso de la investigacion (Ni & Zhang, 2013). No

obstante, esta tecnologia ya ha sido aplicada a escala industrial con buenos resultados en
diferentes EDAR como la de Zdrich, Rotterdam o Malmd (Lackner et al., 2014).

NH} + 1,32N0; + 0,066HCO; + 0,13H*

5 1,02N, + 0,26N03 + 0,066CH,045Ny 15 + 2,03H,0 £+

La combinacién de los procesos de nitritacion parcial y ANAMMOX puede llevarse a

cabo de dos formas diferentes.

En dos etapas: en este caso el proceso tiene lugar en dos reactores distintos,
pudiendo aplicar las condiciones operacionales Optimas en cada uno de ellos.
Aunque existen diferentes configuraciones, la principal y méas estudiada es el
proceso SHARON-ANAMMOX. En el reactor SHARON se oxida el 50% del
nitrégeno amoniacal hasta nitrito con un consumo minimo de oxigeno y sin la
necesidad de adicionar materia organica. La fraccion restante de amonio junto con
el nitrito generado se eliminardn en el segundo reactor por las bacterias
ANAMMOX (Sri Shalini &Joseph, 2018).

En una Unica etapa: en este caso, tanto la nitrificacion parcial, como el proceso
ANAMMOX tienen lugar simultaneamente. Las diferentes configuraciones
desarrolladas se basan en la integracion de bacterias amoniooxidantes y
ANAMMOX en biofilms o granulos donde existe un gradiente de oxigeno
disuelto que permite la actividad de ambos microorganismos e imposibilitando el
crecimiento de bacterias nitritooxidantes. Las bacterias amoniooxidantes se
sitlan en la parte externa del granulo que esta en contacto con el oxigeno mientras
que las bacterias ANAMMOX proliferan en la parte interna del granulo. EI mas
representativo de estos sistemas es el proceso CANON (Completely autotrophic

N removal over nitrite)(Qian et al., 2017).
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Figura 1.5. ANAMMOX en el ciclo biologico del nitrogeno (modificado de Ni & Zhang,
2013)

1.2.3 El agua como fuente de recursos

La comunidad cientifica coincide en sefialar que las aguas residuales contienen
importantes cantidades de recursos potencialmente recuperables en forma de energia,
agua y nutrientes (nitrogeno y fosforo). Esta perspectiva hace que se busquen nuevas
alternativas a los tratamientos expuestos en el apartado anterior de forma que sea posible

recuperar estos recursos.

Especialmente importante es la recuperacion de fosforo, debido a que se trata de un
recurso no renovable que se encuentra en la naturaleza en forma de roca fosfatica. Se
estima, segun Cordell et al., (2009), que el 20% del consumo de esta roca es excretada
por los humanos y finaliza en las EDAR. En la misma linea, Batstone et al., (2015)
afirman que, teniendo en cuenta la excrecion animal, el mercado de roca fosfatica podria
ser sustituido por el fosforo presente en estas corrientes residuales o, al menos, reducir
drasticamente los necesidades de este recurso geoldgico. Con este objetivo, nuevos
tratamientos y tecnologias como la precipitacion de minerales fosfaticos como la estruvita

o la hidroxiapatita se han venido desarrollando en las ultimas décadas.

Ademas, teniendo en cuenta que el ratio de masa habitual nitrogeno:fésforo en el agua
residual, suele estar entre 3:1-5:1, aproximadamente el 50% del mercado del nitrégeno
podria ser abastecido (Batstone et al., 2015) mediante la recuperacion del nitrégeno

presente en este agua. Este es un campo menos desarrollado debido a que no se da la
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escasez del recurso en el mercado. No obstante, diferentes tecnologias como el stripping
0 tecnologias de membranas han sido desarrolladas recientemente con el objetivo de

recuperar el nitrégeno presente en el agua residual.

Otro recurso a recuperar en las aguas residuales es la energia. El agua residual urbana
contiene alrededor de 6,5 MJ-m? de energia quimica, la cual representa el 1% del
consumo energético mundial actualmente, o un 4% de la energia producida como
electricidad (Puyol et al., 2016). EI objetivo de las nuevas instalaciones debe ser
transformar esta energia en energia Gtil. La principal forma de recuperar la energia
presente en el agua residual se basa en procesos bioldgicos anaerobios, donde la materia
orgénica es transformada por parte de diferentes grupos de bacterias anaerobias en biogas

(mezcla de CHa4, CO2 y otros gases), el cual tiene un potencial energético destacable.

Mas recientemente, se han desarrollado diferentes tecnologias para la recuperacion de la
materia organica en forma de otro tipo de compuestos como son los polihidroxialcanoatos
(polimeros biodegradables capaces de sustituir a los polimeros derivados de los
combustibles fosiles), proteinas (como forma de nitrégeno) o celulosa (presente en el agua
en una fraccion importante, siendo el papel de bafio la principal fuente) (Kehrein et al.,
2020). No obstante, a pesar de que la investigacion relacionada con estos procesos ha

aumentado en los Gltimos tiempos, su aplicacién es aln escasa.

Como consecuencia a este consenso sobre la cantidad de recursos presentes en las aguas
residuales, ha surgido un nuevo paradigma desde la perspectiva de la economia circular,
el cual busca el uso de tecnologias viables que permitan la recuperacién de los recursos
presentes en el agua residual como nutrientes (fésforo y nitrégeno), agua, energia y
biosoélidos. Este paradigma de tratamiento se ha plasmado en el concepto de instalacion
de recuperacién de recursos (Water Resource and Recovery Facility (WRRF)) y se basa
en considerar el agua residual no como un residuo, sino como una fuente de recursos.
Bajo la premisa de buscar la recuperacion en vez de la eliminacion, estas WRRF
sustituyen a las clasicas EDAR buscando nuevas tecnologias que puedan conseguir ese
objetivo. Algunas de estas tecnologias se pueden implantar con ligeras modificaciones en

las plantas depuradoras existentes y otras requieren de cambios méas profundos.
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1.2.4 Esquemas de tratamiento para la recuperacion de recursos a partir del

agua residual

Dentro de este nuevo marco, diferentes tecnologias y esquemas de tratamiento han sido
desarrollados. Laaplicacion de estas tecnologias puede integrarse dentro de la depuracién
de aguas residuales de dos formas distintas: mediante una modificacién total de los
tratamientos convencionales o mediante pequefias modificaciones en las EDAR

existentes.

En el caso de sustituir las EDAR convencionales por estaciones para la recuperacién de
recursos, Batstone et al., (2015) y Fernandez-Arévalo et al., (2017) coinciden en que hay
dos tipos de esquemas de tratamiento: linea principal de baja energia, Low Energy
Mainline (LEM) en inglés; y particidn, liberacion, recuperacion, Partition-Release-
Recovery (PRR).

e LEM: este esquema de tratamiento se caracteriza por aplicar las tecnologias de
recuperacion sobre la linea de aguas. Para llevar a cabo la depuracién del agua
residual mediante este tipo de esquema, es comun el uso de procesos anaerobios
con un bajo consumo energético como el reactor anaerobio de membranas
(AnMBR) para la eliminacion de la materia organica y, posteriormente, diferentes
tecnologias para la recuperacién de nutrientes. EI AnMBR es la combinacién de
un reactor anaerobio con un sistema de filtracion. De acuerdo con lo expuesto por
Seco et al., (2018), la presencia de la membrana favorece la retenciéon de
microorganismos de crecimiento lento y la posibilidad de operar con un tiempo
de retencion celular (TRC) alto en volimenes no muy elevados debido al
desacoplamiento del TRC con el tiempo de retencion hidraulico (TRH). Ademas,
los ahorros en aireacion, la posibilidad de trabajar a altas cargas, la capacidad de
eliminar compuestos de lenta degradacion, la menor produccion de fango y su
estabilizacion, asi como la posibilidad de producir energia como biogés, hacen de
este tratamiento una alternativa interesante respecto a los fangos activados. Esta
tecnologia permite mantener los nutrientes del agua residual, permitiendo asi la
posterior recuperacion de estos. A partir de este punto, diferentes opciones han
sido propuestas. Por ejemplo, Batstone et al., (2015) sugieren la aplicacion de

procesos de eliminacion autotrofica de amonio como el ANAMMOX y un
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proceso de absorcion para la recuperacion de fosforo después del AnMBR. Las
bacterias ANAMMOX, tal y como se explico anteriormente, son unos
microorganismos autétrofos capaces de oxidar el amonio con consumo minimo

de oxigeno y sin la necesidad de adicionar materia organica.

PRR: estos esquemas de tratamiento buscan la eliminacion de DQO vy la
acumulacion de nutrientes en los solidos ya sea en forma de polimeros
intracelulares o mediante asimilacion. Es decir, focalizan la recuperacion de
recursos a partir de la linea de fangos. El fosforo y el carbono soluble son
acumulados por los organismos heterotrofos aerobios en forma de
polihidroxialcanoatos, glucdgeno y polifosfatos los cuales son utilizados por estos
como fuente de energia (Batstone et al., 2015). Posteriormente, mediante una
digestion anaerobia, se estabilizan esos solidos y se produce la suelta de esos
nutrientes susceptibles de ser recuperados, a la vez que se produce biogas, el cual
puede ser utilizado como fuente de energia. Finalmente, una vez que esos
compuestos se encuentran en forma soluble y en elevadas concentraciones,
diferentes tecnologias pueden ser aplicadas para la recuperacion de estos
nutrientes. Por ejemplo, Batstone et al., (2015) propone el uso de fotobiorreactores
de membrana con un cultivo mixotrofico bacteria-alga donde los nutrientes se
acumulan intracelularmente y se elimina la DQO, un proceso de digestion
anaerobia para la suelta de esos productos acumulados y posteriormente, para la
recuperacion de nutrientes, tecnologias como la precipitacion de estruvita (fosforo

y nitrégeno) o el stripping (nitrégeno).

No obstante, estos dos grandes blogues no han de ser vistos como compartimentos

estancos, dado que algunos autores han propuesto la combinacion de ambos en funcion

de las caracteristicas del agua a tratar. En este caso se encuentra la planta propuesta por

Seco et al., (2018) donde presentan una WRRF completa a escala piloto donde el agua

decantada en un decantador primario alimenta un AnMBR para eliminar la materia

organica ademas de producir energia; un cultivo de microalgas en unos fotobiorreactores

de membrana que absorbe intracelularmente los nutrientes eliminandolos del efluente del

ANMBR, recuperando agua y fijando el CO>. Y, por ultimo, esas microalgas junto con el

fango primario y fango del AnMBR, son co-digeridas en condiciones termofilas. Este co-
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digestor va acompafado de una membrana para obtener una corriente rica en nutrientes y
libre de sélidos sobre la que aplicar diferentes tecnologias para recuperacion de fésforo
(precipitacion de estruvita) y nitrégeno (contactores de membrana).

Por otro lado, diferentes tecnologias pueden ser aplicadas sobre corrientes presentes en
las EDAR actuales haciendo posible la recuperacion parcial de recursos. Esta opcion,
ademas de ser mas barata, ya que aprovecha las instalaciones actuales, es mas sencilla de
aplicar. Para ello, es necesario que las corrientes existentes en las depuradoras presenten
caracteristicas que las haga susceptibles de ser tratadas. Uno de los primeros pasos dados
en esta direccion ha sido el aprovechamiento del biogéas tras el proceso de digestidn
anaerobia, el cual, reduce de forma significativa el consumo energeético de la planta.
Jenicek et al., (2012) han evaluado el balance energético en la depuradora de Praga,
llegando a la conclusion de que la autosuficiencia energética es posible mediante la

optimizacion tanto de los consumos de la planta como del proceso de digestion anaerobia.

Mas recientemente, se ha venido trabajando en la recuperacion de otros recursos como
son los nutrientes. Para la recuperacién de este tipo de recursos, como el fosforo o el
nitrogeno, es necesaria la existencia de una corriente de elevada concentracion de alguno
de ellos o0 de ambos. Este ultimo caso es el necesario para que tenga lugar la cristalizacién
de estruvita, el principal método para la recuperacion de fésforo. La principal corriente
potencial es el sobrenadante de la digestion anaerobia tras su paso por la etapa de
deshidratacion, presentando esta una elevada concentracion de fésforo y amonio, ademas
de una baja concentracion de solidos. Tedricamente, a esta corriente se podria aplicar la
cristalizacion sin necesidad de ningun tipo de modificacién en la EDAR. Sin embargo, se
da el hecho de que en muchos de los digestores anaerobios tiene lugar una precipitacion
incontrolada de fosforo, lo cual, ademas de colmatar las conducciones, puede recudir o
impedir la recuperacion, como el caso presentado por Serna-Garcia et al., (2021). Por
ello, algunos trabajos como el caso de Bouzas et al., (2019), plantean una modificacién
de la linea de fangos a fin de extraer gran parte del fésforo antes de la digestion anaerobia,

maximizando asi la recuperacion de estruvita y reduciendo la precipitacion incontrolada.

La integracion de los procesos de recuperacion de nitrégeno en las EDAR existentes es
relativamente sencilla, ya que la mayoria de las tecnologias existentes pueden acoplarse

mediante ligeras modificaciones. De forma general, estas suelen aplicarse sobre el
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escurrido de la deshidratacion de fango estabilizado tras la digestién anaerobia (Gustin
and MarinSek-Logar, 2011) mediante procesos de stripping 0 membranas, lo cual no
supone grandes modificaciones en el esquema de tratamiento, simplemente una etapa mas
dentro de la EDAR. Otra posible configuracion seria la de modificar el reactor anaerobio
con el objetivo de introducir y sumergir unas membranas, a fin de llevar a cabo la
recuperacion dentro del reactor durante la digestion (Fillingham et al., 2017). Las
diferentes tecnologias para la recuperacién de nitrégeno en la EDAR se desarrollan en

profundidad en la seccion 1.3.4.

1.2.5 Aspectos socio-econdmicos de la recuperacion de recursos

Aunque desde un punto de vista técnico existen en la actualidad varias tecnologias
capaces de trabajar a gran escala con el objetivo de recuperar recursos a partir del agua
residual, el valor que pueden tener los productos obtenidos con su implementacion, juega
un papel fundamental en el balance econémico y en el desarrollo de estas tecnologias y
mas en un mundo tan cambiante con respecto a la tecnologia, las normativas, la psicologia
de productores y consumidores, o el propio mercado. A continuacion, se muestran
algunos otros aspectos que se han de tener en cuenta a la hora de implantar estas

tecnologias.

e Desde el punto de vista de la produccion es importante tanto seleccionar la
tecnologia mas eficiente para cada corriente a tratar, como la calidad del producto,
la capacidad de mantener esa calidad de forma constante, el precio de produccion
o la aplicacion de economias de escala a la misma. El coste de la capacidad de
recuperacion (€/unidad de produccion) juega un papel crucial, siendo mas bajo
cuanto mas concentrada sea la corriente a tratar. Por ello, es importante priorizar
el uso de los flujos de nutrientes mas concentrados como son el estiércol, la orina
o los sobrenadantes de la digestion anaerobia. Ademas, la dependencia de este
coste de cambios externos, como puede ser el precio de la electricidad o el de otros
recursos necesarios para su aplicacion, determinara también la implantacion de la

tecnologia.

e Desde el punto de vista del mercado hay que tener en cuenta el precio del producto

y las caracteristicas de los productos con los que compite, la evolucién de precio
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de los recursos necesarios para la recuperacion (energia, reactivos...), el
tratamiento de las corrientes residuales o el marketing necesario para poner a la
venta el producto. Si las caracteristicas del producto obtenido son similares a las
de los productos comerciales tradicionales, su mercado se crecera debido a que su

implantacion en los flujos existentes sera directa.

Desde el punto de vista ambiental se debe considerar el efecto de esta nueva
tecnologia sobre el medio ambiente a nivel de uso de energia, reactivos quimicos,
materiales o los procesos de conversion necesarios para obtener el producto final.
Todo ello se engloba en el analisis de ciclo de vida de cada uno de los productos
obtenidos, teniendo en cuenta su proceso de fabricacidn, su entrada en el mercado,
su aplicacién, asi como su fin de vida y el tratamiento de los residuos asociados.
En este balance también hay que tener en cuenta la comparacion con los procesos
0 productos que puede sustituir o complementar y el impacto asociado a los

mismos.

Desde el punto de vista psicologico la imagen que tiene el consumidor es
determinante y afecta al resto de los aspectos a tener en cuenta. En la actualidad
existen estigmas que es necesario romper a la hora de instalar estos productos en
el mercado. El origen de estos productos reduce la potencial demanda por parte
de los consumidores, poniéndolos en una situacion de dificultad ante la
competencia por productos ya establecidos y asentados en el mercado. A tenor de
que el valor de estos productos se incrementa tanto por la aceptacion de los
usuarios finales como por su posicion en el mercado, su valor ha de basarse en su
valor intrinseco, no por su origen. Es por ello que diferentes campafas de
marketing y concienciacion acerca de las ventajas del uso de este tipo de productos

son necesarias y determinaran en gran medida su futuro.

Desde el punto de vista legal es necesario el desarrollo de normativas que
fomenten la economia circular y la recuperacion de recursos con total seguridad
y calidad, favoreciendo asi ademas una mayor autonomia en cuanto a recursos a
las diferentes regiones del planeta. Actualmente, seguin Directiva 2008/98/CE del

Parlamento Europeo y del Consejo sobre los residuos, para que un residuo deje de
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ser considerado como tal (end-of-waste criteria) ha de cumplir las siguientes

condiciones:
o lasustancia u objeto se usa normalmente para finalidades especificas.
o existe un mercado o una demanda para dicha sustancia u objeto.

o la sustancia u objeto satisface los requisitos técnicos para las finalidades
especificas, y cumple la legislacion existente y las normas aplicables a los

productos.

o el uso de lasustancia u objeto no generara impactos adversos globales para

el medio ambiente o la salud.

No obstante, la aplicacion de este concepto no ha sido suficientemente aplicado al campo
de las aguas residuales, limitdndose en la actualidad al uso del fango como co-substrato
en los procesos de co-digestion o su aplicacion como enmienda orgéanica principalmente
(Kehrein et al., 2020).

A pesar de que estas consideraciones puedan parecer en ciertas situaciones cuellos de
botella dificiles de superar, han de ser interpretados como puntos clave de los procesos
de disefio y gestion estratégica de la depuracion de aguas, orientando asi el desarrollo

hacia rutas de tratamiento basadas en la economia circular.

1.3 Recuperacion de nitrégeno

Siguiendo los principios de considerar el agua como una fuente de recursos y de economia
circular, este apartado se centra en la recuperacién del nitrégeno, objetivo principal de
esta tesis. Para ello se muestra la relacién del nitrogeno con la actividad humana para, a
partir de ahi, presentar las tecnologias aplicadas para su produccion industrial y aquellas
que permiten recuperar este nutriente a partir del agua residual y otras corrientes ricas en

este nutriente.
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1.3.1 El nitrégeno y su interaccién con el hombre

El nitrégeno es un elemento quimico esencial para los seres vivos encontrandose, de
forma mayoritaria, en la atmosfera, en forma de gas diatomico (N2). De forma natural el
nitrogeno atmosférico es fijado en el suelo mediante procesos abioticos, como la
oxidacion por la radiacion solar, o procesos bioticos, desarrollados por bacterias presentes
en suelo, ya sea libres o en simbiosis con la planta, transformando el nitr6geno gas en
amonio o amoniaco. Estas moléculas nitrogenadas son sintetizadas por las plantas,
entrando asi en la cadena trofica. Los excrementos y la orina, rica en amoniaco, hacen
que este nitrogeno vuelva al suelo. De forma paralela, diferentes bacterias presentes en
el suelo son capaces de oxidar este amonio a nitrito o nitrato, siendo estas moléculas
también asimiladas por las plantas. Por ultimo, estos componentes oxidados del nitrégeno
vuelven a la atmdsfera mediante procesos de descomposicion llevados a cabo por
bacterias desnitrificantes, las cuales transforman el nitrato en nitrégeno gas, que vuelve a

la atmésfera.

No obstante, el ciclo del nitrégeno asociado a la interaccion humana podria representarse
como ejemplifica Verstraete et al., (2016), el cual estaria compuesto de cuatro grandes
nudos: fertilizante, cultivo, alimento y consumo (Figura 1.6). En este ciclo, el nitrégeno
juega un papel fundamental como compuesto fertilizante en los cultivos, que luego son
consumidos por el hombre. Como se ha comentado anteriormente, las aguas residuales
actan como sumidero del nitrégeno, llegando el nitrégeno a ellas (N “usado”)
principalmente mediante las corrientes de saneamiento y de forma mas minoritaria, a
través de las pérdidas e ineficiencias del ciclo. La necesidad de eliminar estos compuestos
del agua residual se debe a la pérdida de calidad de las masas de agua cuando se produce

una acumulacion de nutrientes dando lugar a procesos de eutrofizacion.

La eutrofizacion es un proceso biologico por el cual, debido a una cantidad excesiva de
nutrientes como el amonio y fosfato en una corriente de agua, tiene un lugar un excesivo
crecimiento de algas, cianobacterias y otras plantas marinas que cubren la superficie del
agua. Esto reduce tanto el oxigeno disuelto en el agua como la entrada de luz, alterando
totalmente el ecosistema, dando lugar a la descomposicion de los seres vivos presentes

en la masa de agua y a la produccion de olores y sustancias toxicas.

24



Las importantes pérdidas que tienen lugar en el ciclo del nitrégeno hacen imperativo la
reduccion de las mismas y el desarrollo de procesos que permitan hacer un uso 6ptimo de
los recursos. En los paises de nuestro entorno, estas pérdidas estan relacionadas con el
proceso de obtencién de los fertilizantes, el uso incontrolado de los mismos, lo cual
provoca su aparicion en la escorrentia, la produccion de alimentos o el desperdicio de
estos. Por ejemplo, Unicamente el 17% del amonio producido mediante el proceso Haber-
Bosch es consumido por los humanos a través de los cultivos, el resto termina en la
atmosfera y las aguas (Beckinghausen et al., 2020). Se estima, segun Verstraete et al.,
(2016), que este flujo de pérdidas representa entre el 25 y el 50% de los alimentos
producidos en los paises desarrollados.

Eliminacién de nitrégeno Recuperacion de nitrégeno
(Ciclo largo) (Ciclo corto)

Pérdidas y emisiones

— Cultivo
]
]
Alimento
| Fertilizante
Nuevo | £ g
fertilizante l renovado
r 3
Haber-Bosch I : Consumo
Heces/ Orina
N, : ‘
v L - N “usado”
Eliminacién bioldgica de L Proccsos de recuperacion
N

Pérdidas e ineficiencias

———— Procesos principales

Figura 1.6. Esquema del flujo antropogénico del nitrogeno (modificado de Verstraete et
al., 2016).

A la hora de cerrar el proceso, se plantean en la Figura 1.6 dos ciclos. El primero de ellos,
el ciclo largo, se basa en la eliminacién biologica de nitrégeno en las EDAR, mediante
los procesos de nitrificacion-desnitrificacion. Como se comento anteriormente, en estos
procesos el nitrdgeno es transformado en N2 que se emite a la atmosfera. Segin Crawford

25



& Sandino, (2010) este proceso representa alrededor del 54% del consumo energético de
un proceso de fangos activados. A partir de este nitrogeno gas que se encuentra en la
atmosfera, se obtienen fertilizantes nitrogenados mediante el proceso de Haber-Bosch,
también electro-intensivo. Por el contrario, el ciclo corto se basa en la aplicaciéon de
tecnologias de recuperacion de nitrogeno en la propia EDAR, tales como stripping,
contactores de membrana o la precipitacion de estruvita. La posibilidad de extraer el
nitrégeno del agua residual y convertirlo en fertilizantes en un Gnico paso, hace que los

consumos energeticos globales se reduzcan notablemente.

A pesar de que el potencial uso que tiene el agua residual como fuente de recursos es
reconocido desde hace décadas, los procesos de recuperacion estdn habitualmente
centrados en la recuperacién de fosforo en forma de estruvita o hidroxiapatita, debido a
que es un recurso no renovable e insustituible. No obstante, la preocupacion con respecto
al nitrogeno, la cual ha surgido més recientemente, no se debe tanto a la escasez de este
elemento en la naturaleza, sino a los costes asociados tanto a su eliminacion de las aguas
residuales como, principalmente, a la produccion de fertilizantes nitrogenados mediante

el proceso de Haber-Bosch (HB).

1.3.2 Proceso Haber-Bosch (HB)

El proceso HB fue desarrollado en 1909 y es el proceso utilizado actualmente para la
sintesis del amonio partir del N2 atmosférico y el hidrogeno (Solon et al., 2019),
representando mas del 96% de la producciéon de amoniaco (Smith et al., 2020). En la
Figura 1.7 se muestra un esquema del proceso. Un gas natural con un contenido variable
en metano e hidrogeno y el aire atmosférico, con un 79% en N2, entran en contacto con
el catalizador a 500°C para generar la mezcla de N2, H2 y CO». Posteriormente, es esta
mezcla la que se introduce en el reactor, donde a 450° y 300 bares, se produce la
generacion de amoniaco, en forma de gas, el cual es enfriado obteniéndose asi una
disolucién pura de amoniaco liquido. Al ser una reaccion natural muy lenta, el proceso se
acelera con un catalizador de hierro y es promovido por 6xidos de aluminio y potasio,
permitiendo asi que el equilibrio se alcance con mayor rapidez. El aluminio, aungque no
tiene influencia en la velocidad de la reaccién, actia como promotor estructural, evitando
la sinterizacion de las particulas de hierro. El potasio, por contra, aumenta la tasa de
formacion del amoniaco en méas de dos 6rdenes de magnitud debido a que facilita la
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desorcion del amoniaco de la superficie del catalizador (Cherkasov et al., 2015). Por
ultimo, los catalizadores de hierro, requieren de altas temperaturas y alta presion a fin de

aumentar la velocidad de la reaccion.

Metano
Agua
Ny 17, 11],0- CO+3H,
Generacion
de la

mezcla

Aire

@ 2CH,+0,>2C0+4H, Commpis

Generacion
del
amoniaco

Figura 1.7. Esquema del proceso Haber-Bosch

El proceso HB es un proceso electro-intensivo y con un impacto importante desde el
punto de vista ambiental. Su consumo se estima en 6,4x10* MJ-afio, lo cual es
equivalente a 90.000.000 coches en lo que a consumo eléctrico se refiere 0 80.000.000
personas en términos de calentamiento global (Razon, 2014). De acuerdo con
Beckinghausen et al., (2020), para producir una tonelada de fertilizante amoniacal, se
necesitan 949 m* de gas natural, emitiendo asi 1,6 toneladas de diéxido de carbono. Desde
el punto de vista econémico, cabe destacar también que el coste de produccién sufre una
importante fluctuacién debido a su dependencia del gas natural, dado que es la fuente de
hidroégeno del proceso. El gas natural representa entre el 70% y el 90% del coste de
produccion del amoniaco (Huang, 2007). Smith et al., (2020) destacan que este proceso
fue concebido y desarrollado en un contexto de uso intensivo de combustibles fésiles, lo
que hace que sean la principal fuente de energia de este. Esta fuerte dependencia reduce
considerablemente su capacidad de optimizacion y adaptacion a un mundo mas limitado
en la presencia de estas fuentes de energia. Ademas, aunque la sintesis del amoniaco es
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una de las reacciones mas estudiadas, los catalizadores de hierro que se utilizan son
esencialmente los mismos que hace un siglo (Boudart, 1981; Cherkasov et al., 2015).
Estos hechos ponen de manifiesto la necesidad de evaluar nuevas tecnologias alternativas
a este proceso. Aunque se esta trabajando en procesos industriales para reemplazar al
proceso HB como el sugerido por Soloveichik, (2019), basado en procesos
electroquimicos, estos necesitan aun afios de desarrollo. En este contexto, la recuperacion
de nitrégeno a partir del agua residual parece una alternativa factible debido a la cantidad
de nitrégeno presente, el conocimiento de la tecnologia y el impacto positivo en emisiones
de efecto invernadero. Diferentes tecnologias se han venido desarrollando en los dltimos
afios para aplicar sobre corrientes ricas en nitrégeno, siendo algunas de ellas susceptibles
de ser usadas en una EDAR.

1.3.3 Corrientes potenciales para la recuperacion de nitrégeno

Como se ha mencionado anteriormente, la concentracion de nitrégeno de la corriente a
tratar es determinante a la hora de evaluar la tecnologia o las tecnologias a aplicar a la
hora de recuperar el nitrégeno de esta. Normalmente, una elevada concentracion de la
corriente reduce los costes asociados al tratamiento de esta. Aungue existen en la
actualidad diferentes tratamientos para concentrar el nitrégeno, algunos de los cuales se
explicaran mas adelante, como el intercambio i6nico o la electrodidlisis, lo ideal es
ahorrarse este paso siempre que sea posible, y trabajar con corrientes con una elevada
concentracion de nitrogeno amoniacal de forma natural. Las principales corrientes que
cumplen con estas caracteristicas serian la orina, residuos como el estiércol o el
sobrenadante de la digestion anaerobia. A continuacion, se muestran las caracteristicas

mas importantes de estas corrientes:

e Orina: La orina es la principal fuente de nitrégeno amoniacal de las EDAR.
Aproximadamente representa el 75% de la carga de nitrégeno total y menos del
1% de volumen (Larsen and Gujer, 1996). La concentracion de nitrogeno puede
alcanzar los 10-12 g-1"* mientras que la de fosforo es de 0,1-0,5 g-1"* (Patel et al.,
2020). A pesar de que es una corriente muy interesante desde el punto de vista de
la recuperacion de nutrientes, tiene el handicap de que esta corriente suele venir
diluida en las aguas residuales. Por ello, en diversos estudios se realiza una

separacion selectiva de esta corriente. A partir de ella se pueden obtener la
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recuperacion conjunta de nitrogeno y fosforo en forma de cristalizacion de
estruvita (Aguado et al., 2019), la recuperacion de nitrégeno Unicamente en forma
de sulfato de amonio (Zamora et al., 2017) o la produccion de hidrégeno (Kuntke
etal., 2014).

Estiércol: El estiércol es el principal residuo de las industrias ganaderas. Esta
corriente presenta muchas similitudes en cuanto a concentracion de nitrégeno y
fésforo con la orina. Las concentraciones de nitrogeno de esta corriente en la
bibliografia son elevadas y con gran variabilidad variando desde 0,65 g N-NH4*
-I* (Hernandez and Rodriguez, 2013) a 5,3 g N-NH4* -1t (Astals et al., 2011).
Debido a su elevado contenido en materia organica biodegradable, y a la
necesidad de estabilizarlo, el estiércol suele tratarse mediante procesos
anaerobios. El inconveniente esta en que el nitrégeno presente en forma de
proteina y urea es convertido en amoniaco, dando lugar a procesos de inhibicién
de la digestion anaerobia (Bayrakdar et al., 2017). Es por ello, que la aplicacion
de tecnologias para la recuperacion de nitrogeno sobre esta corriente no esta ya
solo enfocada en el hecho de recuperar el amonio presente, sino en el de reducir

la inhibicion de la digestion anaerobia y obtener una mayor produccion de biogas.

Sobrenadante de digestion anaerobia: esta corriente presenta una concentracion
de nitrdgeno amoniacal entre 0,5-1,2 g N-NH4*:I, lo que la hace una gran
candidata como fuente de nitrdgeno a recuperar. La principal ventaja de esta
corriente, aparte de su concentracion, es su disponibilidad, dado que en las
depuradoras de grandes poblaciones hay un importante caudal de la misma. Esta
disponibilidad hace que esta sea la corriente con mayor potencial de usarse a gran
escala, debido a que no es necesario hacer cambios en los tratamientos o en la
separacion de fracciones del agua residual. Ademas, al ser una corriente
biolégicamente estabilizada, fruto de la digestion anaerobia, presenta unas
condiciones mas favorables que las corrientes anteriormente mencionadas. Por el
contrario, el inconveniente mas destacado es la posible presencia de sélidos, los
cuales han de retirarse previamente a la aplicacién de la mayoria de las

tecnologias.
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e Otras aguas industriales: A pesar de que no estan muy presentes en la literatura,
cualquier otra corriente procedente de alguna actividad industrial con una elevada
concentracion de nitrogeno amoniacal seria susceptible de ser usada como fuente
de nitrégeno. Un ejemplo son las aguas residuales procedentes de industrias de
curtido de pieles, las cuales presentan una concentracion de nitrégeno amoniacal
de entre 200 y 500 mg NH4*-N-I"* (Carrera et al., 2003).

En la Tabla 1.1 se muestra una comparativa de las principales caracteristicas de las

corrientes anteriormente descritas.

Tabla 1.1. Principales caracteristicas de las corrientes ricas en nitrogeno amoniacal.

Sobrenadante de la

Orina * Estiercol™ digestion anaerobia***
DQO (g-I?) 4,1 6,3 1,3
NHa-N (g N-I'%) 4,2 18 0,8
PO4-P (g P-I?) 0,2 0,2 0,03
PH (g-1) 9 75 8,1

*Basado en los datos de (Kuntke et al., 2012; Zamora et al., 2017); **Basados en datos de (Garcia-Gonzalez
and Vanotti, 2015); Basados en datos de (Noriega-Hevia et al., 2020)

1.3.4 Tecnologias para la recuperacion de nitrégeno a partir del agua

residual.

En los ultimos afios diferentes tecnologias de tratamiento se han venido desarrollando,
dando lugar a diversas alternativas para recuperar el nitrégeno en funcién de la fuente a
tratar, sus condiciones o del producto que se pretenda obtener. Una de las principales
conclusiones alcanzadas es que la eficiencia de todos estos procesos decrece a bajas
concentraciones de amonio, por lo que, en ausencia de corrientes con una elevada
concentracion de nitrdgeno amoniacal como las expuestas anteriormente, se recomienda

seguir los siguientes pasos (Kehrein et al., 2020):

1. Laacumulacion de nutrientes mediante métodos quimicos, bioldgicos o fisicos.
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2. Lasuelta de estos nutrientes mediante métodos quimicos, bioldgicos o fisicos.

3. Laextracciony recuperacion de estos en forma de fertilizante concentrado a partir

de procesos fisicos, quimicos o bioldgicos.

En el caso de que la corriente a tratar presente una elevada concentracion, inicamente
seria necesario el tercer paso. En la Figura 1.8 se encuadran las principales tecnologias

aplicadas, las cuales se desarrollan en las siguientes secciones.

Tratamientos para la recuperacion de nitrogeno

Fisico-Quimicos Electroquimicos REOEESOSEE
membrana
Intercambio i6nico Sistemas Osmosis inversa
Precipitacion de biolectroquimicos Contactores de
estruvita Electrodialisis membrana (HFMC)
Stripping

Figura 1.8. Clasificacion de los distintos tratamientos para la recuperacion de

nitrogeno.

1.3.4.1 Intercambio i6nico

El intercambio i6nico es un proceso fisicoquimico que se ha venido utilizando en las
ultimas décadas para la recuperacion de nitrogeno, asi como de otros iones. Se trata de un
proceso de adsorcién en el cual una zeolita o resina, empaquetada en una columna, es
capaz de intercambiar iones con la corriente con la que entra en contacto. Estos
intercambiadores, habitualmente tratados quimica y/o térmicamente, tienen una
estructura micro y mesoporosa gque proporciona una gran capacidad de intercambio en
poca superficie, asi como una alta eficiencia y una rapida cinética (Lubensky et al., 2019).
La Figura 1.9 muestra un esquema del proceso de intercambio ionico. Este empieza con
la puesta en contacto de los intercambiadores con la corriente a tratar. Los cationes de
amonio son retenidos por la resina o zeolita. Para que estos cationes sean retenidos, los
cationes originalmente presentes en la resina se liberan. Esta capacidad de intercambio es
limitada, por lo que, cuando la proporcion de cationes adsorbidos sea elevada ya no
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quedaran cationes que intercambiar y, por tanto, la resina estara saturada. Cuando esta
estructura porosa se satura, debe de ser regenerada, con una disolucién del ion original,
(normalmente sodio, regenerado con sosa 0 NaCl), obteniendo por un lado una corriente

rica en nitrogeno a un pH basico y por otro la columna disponible para realizar el ciclo de

nuevo.
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Figura 1.9. Esquema del proceso de intercambio i6nico

Las principales ventajas de esta tecnologia es que presenta buenas eficiencias con un
reducido consumo de energia y con un funcionamiento relativamente sencillo. Sin
embargo, la posibilidad de ser una opcion potencialmente de bajo coste para la
recuperacion de nitrégeno va a depender del uso de reactivos para la regeneracion y
mantenimiento de las columnas de intercambio (Vaneeckhaute et al., 2017). Esta
tecnologia ha sido aplicada en diferentes corrientes como en aguas residuales tratadas o
sobrenadantes de digestién anaerobia, pero su efectividad ha venido determinada por la
velocidad de saturacion de las columnas de intercambio, lo cual esta intimamente
relacionado con la afinidad entre los iones a capturar y el intercambiador. Por lo tanto, en
algunos casos, algunos pretratamientos como la filtracion, pueden ser necesarios para
reducir solidos y posibles cationes competidores del amonio, y asi, incrementar su

eficiencia.

Hay muchos tipos de materiales que pueden ser utilizados como intercambiadores idnicos
para la recuperacion de nitrégeno. Por ejemplo, las zeolitas naturales como puede ser la
clipnotilolita (Na, K,Ca)2-3Al3(Al,Si)2Si13036-12(H20), han sido extensamente estudiadas
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y aplicadas debido a su gran selectividad por el amonio y su bajo coste. Esta zeolita
enriquecida con el amonio intercambiado es considerada como un fertilizante de
liberacion lenta debido a su alta porosidad y que la velocidad de suelta de ese amonio es
mas lenta que la capacidad de adsorcion (Vaneeckhaute et al., 2017). Huang et al., (2018)
analizan en su trabajo diferentes zeolitas y adsorbentes atendiendo a su capacidad para
adsorber el amonio, concluyendo que las zeolitas naturales tienen una capacidad de
adsorcion de 8-49 mg N-NH4-g* a diferentes rangos de concentracion y una eficiencia de
entre 60-97%. Las resinas cationicas por el contrario, presentan una mayor adsorcion que
las zeolitas naturales, pero su selectividad es menor (Farkas et al., 2005). Esto se debe a
que, durante el intercambio, otros cationes, especialmente cationes divalentes, compiten
con el amonio (prioridad adsorcion: Ca?* >Mg?* >K* >NHs" >Na*). Aunque algunos
autores como Wang et al., (2017) sugieren la posibilidad de aplicar una membrana
capacitativa de deionizacion como un pretratamiento para eliminar iones que compiten
con el amonio, esta aplicacion es escasa actualmente. La capacidad de adsorcion de estas
resinas se mueve en un rango de 28-74 mg N-NH4-g* (Huang et al., 2018).

Aunque algunos autores han trabajado con la aplicacion directa de zeolitas como
fertilizante, este proceso es aplicado mayoritariamente con el objetivo de extraer el
amonio de una corriente diluida y conseguir una concentrada. En esta linea, Lubensky et
al., (2019) combinan la aplicacién de un intercambio i6nico usando clipnolitolita con un
proceso de stripping obteniendo sulfato de amonio como producto final; Sancho et al.,
(2017) aplican unas zeolitas naturales enriquecidas con sodio y, posteriormente, unos
contactores de membrana de fibra hueca para obtener el amonio en forma de fertilizante
nitrogenado; Huang et al., (2020) proponen el intercambio idnico a escala industrial para
separar el nitrogeno y el fosforo de forma individual y, en un paso posterior, la
recuperacion de fosforo como hidroxiapatita y contactores de membrana para la
recuperacion del nitrégeno. En la Tabla 1.2 se muestran las caracteristicas de algunos de
los trabajos publicados recientemente de la aplicacion de intercambiadores i6nicos para
la extraccion de amonio. Los diferentes trabajos publicados muestran algunos de los
principales intercambiadores aplicados, asi como la gran variabilidad de corrientes y
concentraciones de amonio susceptibles de ser tratadas con el objetivo de recuperar el

nitrégeno amoniacal.
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Tabla 1.2. Comparativa de diferentes trabajos que utilizan el intercambio idnico para la recuperacion de amonio.

Concentracion Adsorcion %
Intercambiador Corriente tratada maxima L Escala Referencia
(ppm N-NHa) 1 Eficiencia
(mg N-g™)
. - Sobrenadante de . (Lubensky et al.,
Clipnoptilolita digestion 1.000 3,5 60 Laboratorio 2019)
Clipnoptilolita-Na Agua tratada 50 29 95 Laboratorio (Sancho et al., 2017)
Titanato de sodio Agua residual 20 45 80 Laboratorio (Zhang et al., 2019)
amorfo
Clipnoptilolita-Al Efluente secundario 25 30 95 Laboratorio  (Guaya et al., 2015)
sintético
Cenizas tratadas Sintético 1.000 16 73 Laboratorio  (Zhang et al., 2011)
Mesolita Sobrenadante de 600 97.36 95 Piloto (Thornton et al.,

digestion

2007)
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1.3.4.2 Cristalizacién de estruvita

La importante presencia de fosforo en las aguas residuales unido a la escasez de la roca
fosfatica, la cual es la principal fuente de este recurso, y que ha sido tradicionalmente
dependiente de intereses geopoliticos y fluctuaciones de mercado (Guedes et al., 2014),
hace que la recuperacion de este recurso sea de especial interés. A pesar de que el fosforo
puede ser recuperado como hidroxiapatita (Wan et al., 2017) , fosfato célcico (Law &
Pagilla, 2019) o estruvita (Marti et al., 2017), es este ultimo el proceso mas interesante
por su capacidad de recuperar nitrégeno y fésforo de manera conjunta. La estruvita
(MgNH4PO4-6H20, MAP) es considerada como un fertilizante de liberacion lenta que se
caracteriza por su baja solubilidad y su elevado contenido en fésforo (un 13% en masa).
No obstante, la capacidad de recuperacién de nitrégeno con esta tecnologia viene
determinada por la ratio molar de la estruvita. Por cada gramo de nitr6geno, son
necesarios 2,2 gramos de fosforo. Esta relacion, unida a la mayor concentracion de
amonio que de fésforo en las diferentes corrientes de la EDAR, hace que el porcentaje de
recuperacion del fosforo que se consigue con esta tecnologia sobre la corriente a tratar
(60-80%), sea mayor que el del nitrégeno puesto que el primero es el limitante para la
cristalizacion de estruvita. A pesar de esto, el efluente del proceso de cristalizacion de
estruvita sigue presentando elevadas concentraciones de amonio y pH cercano a 9, lo que
la hace interesante para aplicar otras tecnologias centradas en la recuperacion de

nitrégeno como el stripping o los contactores de membrana (Morales et al., 2013).

La recuperacion de fosforo ya esta presente en el campo de las aguas residuales desde
hace algunos afios y su implantacion a escala industrial es mas frecuente que las
tecnologias de recuperacidn de nitrogeno exclusivamente. En la Tabla 1.3 se muestran
algunos de los principales trabajos donde se aplica la cristalizacion de estruvita. Las
corrientes de aplicacion son diversas (sobrenadante de digestion, orina, aguas negras...)
y los porcentajes de recuperacion de estruvita elevados. Por ejemplo Bouzas et al., (2019)
modificaron la linea de fangos de una EDAR, elutriando el fango mixto del espesador, a
fin de incrementar la cristalizacién de estruvita y reducir la precipitacion incontrolada que
suele tener lugar en el digestor anaerobio. Sumando la produccion de estruvita a partir de
dicha corriente de elutriacion con el escurrido de la centrifuga y el sobrenadante del
espesador, se obtuvieron 103 kg estruvita al dia, lo que supone un 19% del fosforo total
que entraba a la EDAR. En la misma linea Roldan et al., (2020) estudian en este trabajo
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el andlisis de ciclo de vida de una alternativa para maximizar la recuperacion de fésforo
en forma de estruvita en una EDAR usando corrientes previas a la digestion anaerobia.
Zhou et al., (2019) analizaron la recuperacion de fésforo como estruvita utilizando un
reactor AirPrex ©. Este reactor se sitiia después de la digestion anaerobia ejerciendo como
cristalizador. Su principal caracteristica es que es un reactor aireado con un flujo central
permitiendo crear un circuito de conveccién dentro del reactor determinando, mediante
la potencia de ese flujo, el tamafio de los cristales a obtener dado que, cuando alcanzan
cierto tamafio, estos se van depositando en el fondo, facilitando asi su recogida. A escala
industrial cabe mencionar la cristalizacion de estruvita realizada en la EDAR Sur de
Madrid (Lizarralde et al., 2019). En este trabajo se muestra un modelo matematico para
analizar las diferentes configuraciones de la planta y condiciones operacionales que
permitan la gestion 6ptima del fosforo en la EDAR. Este modelo fue calibrado y validado

a partir de los datos de la experimentacion de un afio en esta EDAR.

Tabla 1.3. Comparativa de diferentes trabajos que utilizan la precipitacion de estruvita

como tecnologia de recuperacion de nitrégeno.

0,
Corriente tratada e * Escala Referencia
Eficiencia
Sobrenadante de 90 Piloto (Britton et al., 2015)

digestion anaerobia

Sobrenadante del
decantador primario y 86 Industrial (Bouzas et al., 2019)
sobrenadante de digestion

Sobrenadante de

digestion anaerobia 87 Industrial (Zhou et al., 2019)
Orina 87 Piloto (Aguado et al., 2019)

Orina 55 Piloto (Wei et al., 2018)
Aguas negras 90 Laboratorio  (Goel & Kansal, 2020)

Aguas negras 90 Laboratorio (Sun et al., 2020)

*Los porcentajes de eficiencia son relativos al fosforo respecto a la corriente tratada.
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1.3.4.3 Stripping

El stripping es el proceso mas conocido y estudiado para recuperar nitrogeno,
habitualmente en forma de disolucion de sulfato de amonio. Una corriente con una alta
concentracion de amonio a un pH elevado (9-11) y/o a elevada temperatura, es
introducida en una columna donde se pone en contacto con aire a contracorriente. La
necesidad de trabajar a altos pH y temperatura se debe a desplazar el equilibrio amonio-
amoniaco hasta este ltimo, de forma que el amoniaco pueda ser extraido con el aire. Son,
por lo tanto, dos factores cruciales a la hora de alcanzar la maxima eficiencia del proceso.
Este aire captura el amoniaco y lo introduce en un segundo paso en un scrubber. Esta
unidad es una columna en la cual se pone en contacto este aire cargado en amoniaco con
gotas de &cido, normalmente &cido sulfdrico. EI amoniaco se absorbe en la corriente
liquida y el bajo pH del acido provoca el desplazamiento del equilibrio de amoniaco a
amonio creando una disolucién de sulfato aménico con un pH neutro. El pH final de esta
disolucion se debe a que, a medida que se va capturando el amoniaco por el &cido, el pH
de este va subiendo hasta que alcanza un valor cercano a la neutralidad donde ya no es
capaz de capturar mas amoniaco. La Figura 1.10 muestra un esquema del proceso
explicado anteriormente, sefialando en azul el perfil de concentracion de amoniaco gas en

ambas columnas.

Almmento
NaOHr‘I
o calo

A I Sulfato de

Y amonio

Figura 1.10. Esquema del proceso de stripping.

La tecnologia de stripping, ademés de ser ampliamente aplicada, también a escala
industrial, presenta unas eficiencias de recuperacion muy elevadas, por encima del 85%
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en la mayoria de las situaciones. Por el contrario, presenta también algunas desventajas
como son el elevado consumo de reactivos, principalmente por la necesidad de subir el
pH de la corriente de alimento; la elevada demanda energética, asociada al calor y a la
introduccidn del aire mediante soplantes; y las necesidades de espacio para la instalacion

de ambas columnas.

La comunidad cientifica, de forma paralela, ha venido trabajando en la mitigacion de los
inconvenientes de la tecnologia anteriormente presentados. Este es el caso de Yuan et al.,
(2016) quienes focalizan su trabajo en incrementar la transferencia de masa entre el aire
y la corriente liquida rica en nitrégeno con el fin de reducir las necesidades de espacio.
Por ello, proponen la implementacion de un lecho rotativo sustituyendo la columna
tradicional reduciendo en 14 veces el tamafio de este. Respecto al consumo de reactivos,
trabajos como el de Boehler et al., (2015) presentan algunas alternativas. En este trabajo,
Ilevado a cabo a escala industrial, se afiade un pretratamiento para extraer CO> antes del
proceso de stripping para subir el pH reduciendo el consumo de reactivos, habitualmente

sosa. Este pretratamiento puede reducir el consumo de sosa en un 40-50%.

La tecnologia de stripping ha sido aplicada a diferentes escalas obteniendo elevados
resultados de recuperacion con corrientes de diversa indole. En la Tabla 1.4 se muestran
y comparan algunos de los trabajos mas representativos. A modo de ejemplo, Huang et
al., (2016) recuperaron nitrégeno a partir de estiércol de porcino previamente digerido
anaerdbicamente, con eficiencias superiores al 90%. Wei et al., (2018) presentan una
configuracion para el tratamiento de la orina con el fin de recuperar tanto nitrdgeno como
fosforo. En un primer paso se recuperaba el fosforo y, la corriente de salida del proceso
de precipitacion de estruvita era tratada mediante el proceso de stripping, obteniendo
eficiencias de recuperacion del 85%. Al contrario de estos dos trabajos, cuyo principal
objetivo era la recuperacion de nitrogeno, esta tecnologia también se ha aplicado con otros
fines. Asi, Serna-Maza et al., (2014) aplican el stripping para extraer el amoniaco de un
proceso de digestion anaerobia para reducir la inhibicién por amoniaco de las arqueas
metanogénicas, en particular las encargadas de realizar la metanogénesis acetoclastica; o

Lei et al., (2007) quienes aplican esta tecnologia para purificar el biogas.
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Tabla 1.4. Comparativa de diferentes trabajos que utilizan el proceso de stripping para la recuperacion de nitrdgeno.

Concentracion

Corriente (Ppm N-NH.) % Recuperacion pH T (°C) Escala Referencia
Digestor anaerobio 227 48 10 70 Piloto (Serna-Maza et al., 2014)
Digestor anaerobio 1.510 95,3 9 35-70 Laboratorio (Xiaohui Lei et al., 2007)

Sobrenadante digestor anaerobio 2.200 88,3 105 50 Piloto (Gustin and Marinsek-Logar, 2011)
Artificial 1.000 81 11 40  Laboratorio (Yuan et al., 2016)
Orina 8.000 90 9,3 60 Industrial (Boehler et al., 2015)

Estiércol 1.200 32 8,9 35 Piloto (Alitalo et al., 2012)

Lixiviado vertedero 1.584 92 9 25 Piloto (dos Santos et al., 2020)
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1.3.4.4 Sistemas (bio)electroquimicos

Los sistemas (bio)electroquimicos (BES) han aparecido recientemente como una
alternativa para la recuperacion de nitrogeno. Estas tecnologias se basan en un flujo de
electrones como fuerza impulsora que provoca el transporte de los iones cargados
positivamente a traves de una membrana de intercambio cationico (MIC). Como muestra
el esquema presentado en la Figura 1.11, esta membrana separa dos celdas: anodo y
catodo. En el anodo tiene lugar la reaccién de oxidacién, la cual es la fuente de electrones,
mientras que el catodo, donde tiene lugar la reaccion de reduccion, es el sumidero de esos
electrones (Kuntke et al., 2018). El ion amonio es capaz de atravesar la membrana hacia
el catodo donde el elevado pH produce la conversién de amonio a amoniaco gas, el cual
puede ser extraido a través de un proceso de stripping. Destaca el hecho de obtener un
elevado pH en el catodo sin la necesidad de afiadir una base, reduciendo asi el consumo
de reactivos en comparacion con otras tecnologias. Las principales diferencias entre los
procesos bioelectroquimicos y electroquimicos residen en la presencia de catalizadores
de la reaccion y en los compuestos oxidados. En los sistemas bioelectroquimicos, los
microorganismos son capaces de catalizar la oxidacion de compuestos organicos en
electrones, protones y bicarbonato, mientras que, en los sistemas electroquimicos, se

produce la oxidacién de componentes inorganicos sin la accion de los microorganismos.

—» A
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Salida T | 1] | Alre + NH,
;
Ox+ H' . Ox
/»-’ 1 “‘\
NH,"— NH, |
- I ‘_,/
red . OH-+red
i 1
Anodo *  Citodo
Alimento f MIC + Adre
|

Figura 1.11. Esquema de sistema bio(electroquimico).

Los BES pueden dividirse en dos grandes grupos: celda de combustible microbiana (MFC
segun sus siglas en inglés) y celdas de electrolisis microbiana (MEC). Las MFC son

capaces de producir energia a través de la reduccion del oxigeno en agua e hidroxilos los
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cuales provocan el transporte de electrones a través del circuito eléctrico. A fin de
mantener la electroneutralidad, se induce un transporte de iones a través de la membrana
de intercambio cationico, como puede ser el amonio. Por el contrario, en las MEC, el
agua se reduce en hidrégeno e hidroxilos. Esto proporciona a las MEC una ventaja
respecto a las MFC y es la produccion de hidrégeno, la cual puede servir tanto para
favorecer el stripping del amoniaco sin la necesidad de afiadir aire, como proporcionar
un valor afadido debido a la produccién de este gas (Kuntke et al., 2014). El hidrégeno
es considerado una fuente de energia limpia lo que le da un valor econémico importante,
mayor que la electricidad. Cabe destacar que la 6ptima aplicacion de ambas celdas viene
determinada por la biodegradabilidad del sustrato, la relacion DQO/N (Kuntke et al.,
2018) y la concentracién de amonio, dado que este puede provocar procesos de inhibicion
en las bacterias del anodo (>4 g N-NHa-1"1)(Zhang and Angelidaki, 2015).

Estas tecnologias han sido aplicadas a escala de laboratorio por diferentes autores en los
ultimos afios. Algunos de los trabajos publicados se comparan en la Tabla 1.5. Todos
ellos estan focalizados en la recuperacion de nitrégeno, no obstante, se han desarrollado
algunas modificaciones de estos procesos en los Ultimos afios para permitir la
recuperacion conjunta de nitrogeno y fésforo. Un ejemplo es el caso de Wan et al., (2017),
quienes disefiaron un esquema de tratamiento con un proceso de ésmosis inversa y una

MEC para recuperar fésforo y nitrégeno de forma simultanea.

Aunque estas tecnologias son muy prometedoras y han crecido enormemente en los
ultimos afos, se enfrentan a diferentes cuellos de botella a la hora de su aplicacién a gran
escala y de forma extendida. En primer lugar, su coste, especialmente por los metales
necesarios para la catélisis, asi como la membrana; y, en segundo, la necesidad de mas
desarrollo y conocimiento para poder aplicarlos a una escala industrial dado que la
mayoria de las investigaciones actuales se limitan a escala de laboratorio. Fuera del
laboratorio, su funcionamiento es inestable debido a fugas, la poca energia producida,
fluctuaciones del influente y la formacion de productos no deseados (Kehrein et al.,
2020). Por dltimo, al igual que en todos los procesos donde una membrana esta
involucrada, el ensuciamiento de esta fruto de la formacion de solidos sobre su superficie

afecta a la selectividad de la misma 'y, por lo tanto, al buen funcionamiento del sistema.
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Tabla 1.5. Comparativa de diferentes trabajos que utilizan procesos electroquimicos para la recuperacion de nitrégeno.

Concentracion % Consumo

Efluente (Ppm N-NH.) Tecnologia Recuperacion (kWh-kgN™) Escala Referencia
Sobrenadante de_ digestion 2120 ES 40 13.1 Laboratorio (Desloover et al.,
anaerobia 2012)
Lixiviado vertedero 4.540 MEC 54 8,5 Laboratorio  (Qin etal., 2016)
Agua residual 5-40 MFC 85-15 - Laboratorio  (Yeetal., 2019)
Orina 4.800 ES 76 12,7 Laboratorio (Luther et al., 2015)
. . (Zamora et al.,
Orina 4.000 MEC 31 13 Piloto 2017)
Orina 4.050 MFC 57 0,96 Laboratorio  (Kuntkeetal,
2012)
. , (Kuntke et al.,
Orina 700 MEC 33 2 Laboratorio 2014)
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1.3.45 Electrodialisis

La electrodidlisis (ED) es un sistema electroquimico ampliamente aplicado en el campo
del agua potable y que ha comenzado a ser aplicado en el campo de la recuperacion de
nutrientes en los Ultimos afios. Las principales diferencias entre las BES y la ED es que
esta Ultima oxida compuestos inorganicos en vez de organicos y que este proceso no esta
catalizado por la accidén de las bacterias. En la ED se aplica una corriente eléctrica que
genera un gradiente de potencial usado para concentrar o diluir los iones presentes en la
solucion a tratar (Thompson Brewster et al., 2016). Normalmente el proceso de ED consta
de membranas de cationes y aniones dispuestas de forma alterna y separadas, con
electrodos en ambos extremos a fin de crear el campo eléctrico, el cual provoca la
migracion de los iones a través de las membranas (Vineyard et al., 2020). Su esquema es
similar al que se muestra en la Figura 1.11 en ausencia de los microorganismos en anodo
y catodo. Aunque esta tecnologia tiene una aplicacion limitada a gran escala para la
recuperacion de nutrientes (Vaneeckhaute et al., 2017), si que ha sido aplicada
satisfactoriamente a escala piloto sobre diferentes corrientes como el sobrenadante de la
digestion anaerobia (Ward et al., 2018) o estiércol de cerdo (Shi et al., 2018). Varios

ejemplos de aplicaciones de esta tecnologia se comparan en la Tabla 1.6.

El principal inconveniente de esta tecnologia, al igual que los sistemas
bioelectroquimicos, es el fouling de la membrana debido a la formacion y precipitacion
de solidos, el cual reduce tanto la selectividad como la capacidad de iones de atravesar la
membrana. Para tratar de reducir este efecto varias alternativas han sido desarrolladas,
siendo la més importante la electrodiélisis reversible. EI cambio en la polaridad de los
electrodos provoca la ruptura de los agregados depositados en la membrana,
proporcionando asi un sistema de limpieza de esta. Aplicando este sistema, Shi et al.,
(2019) obtuvieron eficiencias de recuperacion de nitrégeno superiores al 80% tratando
estiércol de cerdo. Otra modificacion que esta cobrando importancia es la aplicacion de
membranas bipolares acompariando a la electrodialisis. La unidn de la membrana bipolar
posibilita la separacién del agua en OH"y H", bajo un campo eléctrico, favoreciendo asi
la separacion de aniones y cationes en diferentes compartimentos, creando asi un
compartimento con disoluciones de &cido y otro con disoluciones de bases, a partir de
las sales iniciales (Shi et al., 2018). EIl elevado pH de la cdmara de bases favorece la
recuperacion de nitrogeno mediante un proceso de stripping.
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Tabla 1.6. Comparativa de diferentes trabajos que utilizan procesos electrodidlisis para la recuperacion de nitrdgeno.

Concentracion

%

Consumo

Corriente (ppm N-NHz) Tecnologia Eficiencia Escala (kWh-kg N Referencia
Sobrenadante digestion 7.100 ED 76 Piloto 4,9 (Ward et al., 2018)
anaerobia
Estiércol 5.400 Memb:aré""Db'po'ar 78 Laboratorio 19 (Shi et al., 2018)
Estiércol 2.600 ED reversible 84 Laboratorio 50 (Shi et al., 2019)
Estiércol 3.200 ED+ Stripping 95 Laboratorio 18,05 (Ippegzlflz)e tal,
. s Membrana bipolar i . (van Linden et al.,
Agua residual sintética 1.160 +ED 85-91 Laboratorio 5,3 2020)
. I . (Tarpeh et al.,
Orina 4.000 ED+ Stripping 93 Laboratorio 8,5 2018)
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1.3.4.6  Osmosis directa

Otra tecnologia que se ha venido aplicando recientemente para la recuperacion de
nutrientes, es la 6smosis directa. La principal caracteristica de estos procesos, y la que la
hace diferencial con otras tecnologias, es su transferencia de masa. La fuerza impulsora
en este caso es la presion osmotica, la cual favorece el paso de agua a través de una
membrana semipermeable desde una solucion diluida a la solucion de extraccion, mas
concentrada (Figura 1.12). Este paso de flujo hacia la corriente de extraccién tiene lugar
en ausencia de una presion hidraulica, lo cual reduce los consumos energéticos
comparado con otras tecnologias (Xie et al., 2016). El objetivo es el de extraer el agua de
la corriente a tratar, incrementando la concentracion de, en este caso, amonio, mediante

la diferencia de presion osmotica entre ambas corrientes.

/ BN \
s |
| ".
| 5O |
- i
I I 0o
Alimento| 4 ——__ \___—— p{Solucion.

Membranz semipermezhle

Figura 1.12. Esquema del proceso de 6smosis directa.

Ademas del bajo coste energético, debido a que la fuerza impulsora es la presién
osmotica, la 6smosis directa se caracteriza por la produccion de un producto de elevada
calidad y su bajo potencial de ensuciamiento (Robles et al., 2020). Por el contrario, su
principal inconveniente es la difusion incontrolada de iones desde la corriente extractante,
normalmente agua de mar o una disolucién con una elevada concentracion de iones,
reduciendo asi la efectividad del proceso. A pesar de esto, se han obtenido buenas
eficiencias, como se muestra en la Tabla 1.7. Por ejemplo, Nguyen et al., (2013)
consiguieron concentrar la corriente a tratar entre 3,5y 7,2 veces manteniendo el 96% de
amonio y un 98% fosfato trabajando con sobrenadante del digestor anaerobio; o Zhang et

al., (2014) quienes concentraron la corriente a tratar entre 2,5 y 6 veces, manteniendo
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entre 50-80% del amonio y 90% del fosfato utilizando orina como corriente alimento. No
obstante, esta tecnologia se basa en la concentracion del ion objetivo, en este caso el
amonio y, por ello, otras tecnologias para la recuperacion de este compuesto son

normalmente necesarias para obtener un producto comercial.

Tabla 1.7. Comparativa de diferentes aplicaciones de procesos de dsmosis directa para

la recuperacion de nitrégeno.

. Concentracién % .
Corriente (ppm N-NHs)  Eficiencia Escala Referencia
Fango aerobio 3.000-8.000 96 Laboratorio (Nguyen etal.,
2013)
. i . (Zhang et al.,
Orina 11.900 50-80 Laboratorio 2014)
. . (Volpin et al.,
Orina 7.900 96 Laboratorio 2019)
Agua residual 15,8 67 Laboratorio  (Xue et al., 2015)
Sobrenadante . (Holloway et al.,
DA 1.300 82-92 Laboratorio 2007)
Agua residual 31 66 Laboratorio (Singh et al., 2019)

Uno de los factores determinantes de la aplicacién de esta tecnologia es la corriente de
extraccion. En primer lugar, su idoneidad, la cual viene determinada por su capacidad de
extraccion. Esta esté asociada a la concentracién de iones de la misma, por lo que se suele
aplicar agua de mar como corriente de extraccion. En esta linea, diferentes trabajos han
propuesto algunas modificaciones para incrementar la vida Gtil de esta corriente. En
algunas ocasiones se complementa con la aplicacién de una 6smosis inversa (Hancock et
al., 2013). En un primer paso, se produce el paso de agua a la corriente de extraccion,
siendo este proceso una 0smosis directa tradicional, obteniéndose una corriente mas
concentrada en nitrégeno. En un segundo paso, esta corriente de extraccion es tratada con
un proceso de 6smosis inversa, produciendo agua con una baja concentracion de sales y
a su vez, reconcentrandola. Esta corriente, seria ahora susceptible de ser reutilizada para

procesos de 6smosis directa. No obstante, el proceso de ésmosis inversa suele tener un
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coste importante, muy superior a la dsmosis directa. Otros autores han trabajado en la
inclusion de una dsmosis directa en un biorreactor anaerobio de membrana con el objetivo
de potenciar la recuperacion de nutrientes a la vez que se reduce el fouling, el cual es uno
de los principales problemas de los biorreactores de membrana convencionales (Awad et
al., 2019; Li et al.,, 2017). No obstante, esta aplicacion estd poco extendida en la

actualidad.

1.3.4.7 Contactores de membrana de fibra hueca (HFMC)

Descripcién de la tecnologia

Los contactores de membrana de fibra hueca (Hollow Fiber Membrane Contactors
(HFMC) en inglés) son la tecnologia aplicada y estudiada en esta tesis y esta considerada
como una de las mas prometedoras en el campo de recuperacion de nitrogeno. Estos
contactores estan hechos de membranas de fibra hueca, hidrofobicas, permeables a los
gases y de diferentes materiales como polipropileno (PP) politetraflueroetileno (PTFE) o
floruro de polivinilideno (PVDF), en funcion de su aplicacién. El funcionamiento de estas
membranas consiste en poner en contacto una corriente rica en nitrégeno, a un pH
elevado, con una corriente acida. La Figura 1.13 muestra un esquema del paso del
amoniaco a través de la fibra. ElI pH elevado de la corriente de alimento desplaza el
equilibrio amonio-amoniaco hacia esta Gltima especie. Esto favorece el paso de amoniaco
en forma de gas desde la solucion alimento hasta la solucién acida a través de los poros
de la membrana por difusion, siendo la diferencia de concentracion de este compuesto a
ambos lados de la membrana, la fuerza impulsora del proceso. En la corriente &cida,
normalmente de &cido sulfurico (H2.SOs4), este amoniaco gas se reabsorbe en la solucion
en forma de amonio debido a la elevada concentracién de protones presentes en el acido.
Por el paso de amoniaco a amonio en la disolucion &cida, la concentracion de protones va
disminuyendo, obteniendo finalmente una disolucién de sulfato de amonio (AmS) a pH
neutro. Cuando el pH es proximo a la neutralidad, el paso de amoniaco a través de la
membrana se ralentiza porque la diferencia de concentraciones de amoniaco a ambos
lados de la membrana se reduce considerablemente. Aunque el acido sulfurico es el mas
utilizado, también existen experimentos realizados con otros acidos como el nitrico o el

fosforico (Vecino et al., 2019), obteniendo soluciones de nitrato y fosfato amonicos, con
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similares eficiencias. La posibilidad de aplicar diferentes &cidos con iguales eficiencias

de recuperacion ofrece una gran aplicabilidad y versatilidad a la tecnologia.

Cuando el amoniaco gas cruza la membrana, el equilibrio amonio-amoniaco de la
corriente a tratar se modifica: el amonio presente en la corriente alimento se transforma
en amoniaco, liberando protones y disminuyendo asi el pH de la corriente. Esto provoca
una disminucién en la concentracion de amoniaco que puede llegar a detener el proceso
de transferencia de materia. Por este motivo, es necesario controlar el pH de la corriente
alimento durante el tratamiento a fin de mantener la concentracion de amoniaco en la
misma. En consecuencia, es necesario mantener el pH por encima de 8,6, lo que se realiza
mediante reactivos como la sosa (Noriega-Hevia et al., 2020) o aireacion (Boehler et al.,
2015), garantizando asi que el equilibrio amonio-amoniaco esté desplazado hacia este
ultimo. A pesar de que la sosa es mas cara, la aireacion plantea la problematica de un

incremento de las pérdidas de amoniaco por stripping.

La transferencia de masa del amoniaco a traves de la membrana viene determinada por
tres resistencias en serie: la del alimento, la propia de la membrana y la de la corriente de
extraccion. Estas resistencias son: (i) la transferencia desde la solucién de alimento a
través de la capa limite hasta la superficie de la membrana; (ii) la difusion del amoniaco
gaseoso a través de los poros; y (iii) la reaccién del amoniaco con la corriente acida y su
difusion a través de esta. Por ello, el coeficiente de transferencia de masa global viene

determinado por:

1 4 1 N 1
Kal Km Kac E112

x| -

Donde K es el coeficiente global de transferencia masa, Ka es el coeficiente de
transferencia de masa asociado a la corriente de alimento, Ky el coeficiente de
transferencia de masa referido a la membrana y Kxc el coeficiente de transferencia masa
relativo al &cido. No obstante, este ultimo suele despreciarse ya que se considera que la
concentracion de protones libres es tan elevada que la reaccion entre ambas corrientes se

produce de forma instantanea.
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Figura 1.13. Esquema del paso del amoniaco a traveés de la fibra.

A la hora de aplicar este tipo de contactores de membrana hay diversos aspectos a evaluar
para seleccionar las posibles configuraciones y materiales. Como se ha mencionado
anteriormente, existen membranas de diferentes tipos de materiales que pueden ser mas
0 menos interesantes en funcion de la corriente a tratar. Las principales caracteristicas de
los materiales utilizados en las membranas son las que se exponen en la Tabla 1.8 en
funcién de su angulo de contacto y estabilidad térmica y quimica. Se entiende por angulo
de contacto aquel formado por la gota liquida sobre la superficie de la membrana.
Normalmente las membranas de PP y PTFE son las més aplicadas. Ambas presentan unos
angulos de contacto grandes, lo que reduce el riesgo de transporte de alguna de las dos
corrientes al otro lado de la membrana (procesos de wetting), y una buena estabilidad
quimica, caracteristica fundamental si vamos a poner en contacto corrientes a pH
extremos como es el caso. No obstante, las membranas de PP y PTFE estan limitadas por
su estructura simétrica, la cual esta restringida por porosidad y el rango del tamafio de los
poros (Tan et al., 2006). Las membranas de PVDF, por el contrario, han sido menos
aplicadas, pero han mostrado eficiencias similares. La ventaja de estas membranas, en
comparacion con las anteriores, radica en la posibilidad de obtener una estructura
asimétrica lo que reduce la resistencia de paso y, como consecuencia, incrementa la
transferencia de masa (Li et al., 2000). No obstante, su &ngulo de contacto puede presentar

mayores problemas para mantener su hidrofobicidad a largo plazo.
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Tabla 1.8. Caracteristicas de los diferentes tipos de membrana en funcién de su

material.

Material ~ Angulo de contacto  Estabilidad térmica  Estabilidad quimica

PP 100-118 Moderada Buena
PVDF 92-100 Buena Moderada
PTFE 113-133,5 Excelente Excelente

Operacion

Los contactores de membrana estdn compuestos por unas fibras huecas que suelen ir
dentro de un médulo. En la Figura 1.14 se muestra un esquema del flujo en el interior del
modulo. El fluido 1 es introducido por el interior de las fibras, mientras que el fluido 2
entra en la carcasa y se distribuye homogéneamente por la misma gracias a unos
deflectores situados en el tubo de distribucion. En este caso, las dos corrientes se

introducen a contracorriente para favorecer asi la transferencia de materia.

Salida fluido 1 Entrada fluido 1

|

Entrada

. o
fluido 2 Salida fluido 2

Fibras Tubo de recoleccion
distribucion

Figura 1.14. Esquema del flujo en el interior del médulo modificado de Estay et al.,
(2018).

Ambas corrientes se pueden poner en contacto en el mddulo mediante dos
configuraciones distintas:
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e Configuracion A: La corriente a tratar circula por el interior de las fibras y el &cido

por la carcasa del médulo.

e Configuracion B: El &cido circula por el interior de las fibras y la corriente a tratar
por la carcasa del modulo.

La primera opcion favorece una mayor transferencia de masa y una mayor velocidad de
recuperacion. No obstante, desde un punto de vista operacional, es méas interesante y
recomendable la segunda opcidn, en la que el &cido circula por el interior de las fibras y
la corriente a tratar por la carcasa. El espacio disponible en la carcasa es mayor que en el
interior de las fibras, lo que permite reducir el riesgo de posibles atascos en las fibras o
procesos de ensuciamiento de la membrana (Darestani et al., 2017). Aunque la corriente
alimento se somete a un pretratamiento para la eliminacién de los sélidos suspendidos, es
posible que queden algunas particulas o se forme algun precipitado debido al elevado pH

de la corriente.

Con relacion a los diferentes parametros operacionales, los mas importantes y estudiados
son el pH de la corriente rica en nitrégeno, la velocidad o caudal de alimentacién y la
temperatura de la corriente. EI pH de la corriente a tratar es considerado como el factor
determinante del proceso, tal y como describen Ashrafizadeh & Khorasani, (2010) o
Amaral et al., (2016) en sus trabajos. Tal y como se mencion6 anteriormente, para que el
proceso tenga lugar, el pH ha de estar por encima de 8,6 para que el equilibrio amonio-
amoniaco esté desplazado hacia esta Ultima especie. Efecto similar es el provocado por la
temperatura. Una mayor temperatura favorece el desplazamiento del equilibrio hacia el
amoniaco, favoreciendo la transferencia a traves de la membrana. El efecto de estos
parametros se evaluara en el apartado de resultados y discusion comparando los

resultados obtenidos en este trabajo con la bibliografia.

La velocidad de alimentacion o el caudal de alimentacion, tiene una influencia menor que
el pH, pero también importante sobre el proceso de recuperacion. El efecto de este
parametro viene intimamente relacionado con la resistencia Ka. Una mayor velocidad de
alimentacion incrementa la turbulencia, reduciendo asi la capa limite del alimento vy,
como consecuencia, la resistencia Ky, favoreciendo la transferencia de amoniaco. No

obstante, a la hora de evaluar este aspecto, hay que tener en cuenta las presiones en ambos
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lados de la membrana. Mayores caudales provocan una mayor presion en el modulo, lo
cual puede provocar dafios en la membrana como pueden ser la ruptura o deformacion de
las fibras. Por ello, es necesario que el aumento del caudal de alimentacion vaya
acompariado de un incremento en el caudal de acido. Las casas comerciales recomiendan
una relacién minima de aproximadamente un tercio entre el caudal de alimentacién y el
caudal de acido. Todos estos parametros operacionales seran estudiados, cuantificados y
discutidos en el apartado de resultados de esta tesis.

Ventajas e inconvenientes

Esta tecnologia de contactores de membrana de fibra hueca presenta importantes ventajas
como son: el poco espacio necesario para su implantacion, su facilidad de escalado, ser
selectiva con el amonio, su bajo consumo energético y la capacidad para recuperar
amonio a bajas concentraciones (Darestani et al., 2017). El encapsulado de estas
membranas en mddulos favorece el escalado de la misma por su modularidad y por la
escasa necesidad de espacio, ya que ofrece una gran superficie de intercambio en poco
volumen. Esta reduccion de volumen se estima de entre 1,4 y 15 veces con respecto a las
columnas de intercambio habituales (Xu et al., 2019). Ademas, el hecho de que no exista
contacto directo entre las dos fases, flexibiliza la operacion, mitigando problemas como

el foaming o las emulsiones (Rongwong & Goh, 2020).

Cabe destacar también la elevada selectividad para el amonio, no solo a la hora de
maximizar la eficiencia de recuperacion, sino en la calidad del producto obtenido. La
imposibilidad de paso de otras sustancias, como pueden ser los metales pesados o
microcontaminantes organicos, hace que la calidad del producto obtenido sea elevada
(Licon Bernal et al., 2016). Aunqgue es cierto que la tecnologia de contactores de
membrana es aplicable para corrientes diluidas de nitrogeno, el coste de los reactivos
necesarios para subir el pH puede resultar muy elevado. Por ello, con el fin de concentrar
el amonio de forma previa a la entrada de la corriente al contactor de membrana Zhang et
al., 2017 proponen el uso de un electrodo capacitativo de deionizacion mientras que

Sancho et al., 2017 proponen la aplicacion de zeolitas.

Respecto a los inconvenientes de los contactores de membrana, el posible fouling de la

membrana o procesos de wetting, los cuales influyen negativamente en la eficiencia de
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recuperacion, y el coste asociado al uso de reactivos para incrementar el pH, son los méas
importantes. Tanto el fouling como el wetting estan intimamente relacionados puesto que
el segundo puede ser consecuencia del primero. El wetting es un fendmeno que ha sido
descrito por varios autores tanto en contactores de membrana como en membranas de
destilacion. En una membrana hidrofobica ideal, los poros de la membrana estan
ocupados Unicamente por el vapor que pasa de la solucién alimento a la de extraccion.
No obstante, a largo plazo o bajo ciertas condiciones operacionales, las cuales se
describirdn mas adelante, estos poros pueden estar total o parcialmente ocupados por una
de las dos corrientes liquidas. Si se da este caso, el proceso de wetting estara teniendo
lugar. El efecto de este proceso se aprecia tanto en la reduccion del flujo como en la
calidad de la corriente de extraccion. En la Figura 1.15 se pueden observar esquemas de
las diferentes situaciones. A medida que la alimentacion va entrando en contacto con los
poros, puede producirse un humedecimiento parcial de los mismos. En este caso, el
proceso puede continuar si la mayoria de los poros estan secos. No obstante, bajo ciertas
condiciones, este humedecimiento de los poros puede ir a mas, dando lugar a un wetting

parcial el cual puede dar lugar a dos consecuencias:

e Hacer disminuir el flujo de permeado debido a la reduccion de superficie de
membrana activa para, posteriormente, incrementarse ese flujo fruto del paso
parcial de la corriente de alimentacion hacia la de extraccion, disminuyendo asi

la calidad de la segunda.

e Causar un incremento de flujo de forma puntual (linea discontinua), en el caso de
que el transporte de vapor sea superado por el del liquido, seguido de una rapida
disminucion por el blogueo constante de los poros por las posibles incrustaciones
que se pueden producir (Rezaei et al., 2018). Este proceso, de forma paralela,

reduce la calidad del permeado.

En una situacion de wetting total, la membrana dejaria de actuar como barrera y, por lo
tanto, el alimento entraria en contacto con la corriente de extraccion pasando a través de

la membrana e imposibilitando la recuperacion.
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Figura 1.15. Efecto de los distintos tipos de wetting sobre el flujo (modificado de Rezaei
etal., 2018).

El wetting engloba una gran cantidad de interacciones fisicas y quimicas sobre la
membrana (Rezaei et al., 2018). Los principales motivos por los que puede surgir son: la
tension superficial y viscosidad de los fluidos, el fouling, la temperatura, la presion o las

caracteristicas de la membrana.

e Tension superficial: es uno de los factores mas importantes. Cuando menor es la
tension superficial, mayor es el potencial de wetting. Hay que tener en cuenta que,
durante el proceso, se producen cambios en ambas corrientes que pueden variar

este parametro e incrementar el riesgo de wetting.

e Viscosidad: la viscosidad de las corrientes también presenta influencia sobre el
potencial de wetting. Una menor viscosidad hace que las soluciones puedan
penetrar mas facilmente a través de los poros de la membrana (Mosadegh-Sedghi
etal., 2014).

e Temperatura: el efecto de la temperatura sobre el wetting viene intimamente
relacionado con la tension superficial y la viscosidad. Una mayor temperatura

reduce la tension superficial y la viscosidad, incrementando su riesgo.
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Fouling: este es el principal inconveniente de todo tipo de membranas, la
deposicion de materiales sobre la superficie de la membrana o en el interior de los
poros. Relacionado con el wetting, tiene un efecto directo sobre la hidrofobicidad
de la membrana, aumentando asi el riesgo potencial de este proceso. Ademas,
también reduce la tension superficial y colmata los poros de la membrana. Todo
esto, ademas de dafiar la membrana, reduce el flujo a través de la misma, asi como
la calidad del producto de la extraccion. Este fouling puede ser debido tanto a la
deposicién de organismos vivos, biofouling, como de compuestos quimicos
organicos (aceites) o inorganicos (carbonato de calcio, sulfato de calcio...)(Rezaei
et al., 2018). Este proceso puede ser reversible o irreversible. En la aplicacién de
este tipo de membranas para la recuperacion de nitrégeno, el fouling méas habitual
es el inorganico debido a que el elevado pH de la corriente de alimento puede
provocar la deposicion de precipitados como carbonatos en la superficie de la
membrana. No obstante, este es un fouling reversible, debido a que son particulas
muy solubles en agua a pH neutro, por lo que es sencillo diluirlas y eliminarlas de
la superficie de la membrana. La forma de prevenir y de eliminar el fouling es

mediante limpiezas quimicas periddicas de la membrana.

Presion: la diferencia de presion a ambos lados de la membrana tiene una relacion
directa con el wetting. Caudales elevados incrementan la presion y, con ello, la
posibilidad de estos procesos dado que aumentan la diferencia de presion a través
de la membrana (Rezaei et al., 2018). No obstante, los incrementos de caudal
tienen a su vez un impacto positivo ya que reducen la capa limite (menor Ka) e
incrementan el flujo a través de la membrana. Es por ello que el caudal es un
parametro operacional a evaluar buscando incrementar al maximo el flujo sin que

el incremento de la presion dé lugar a la aparicion del wetting.

Caracteristicas de la membrana: la tendencia al wetting viene también
determinada por las caracteristicas de la membrana, incluyendo tanto propiedades
quimicas de la superficie de la membrana como su hidrofobicidad, como
estructurales, en cuanto a porosidad y tamario de poro. La hidrofobicidad de la
superficie puede predecirse a través del angulo de contacto formado por la gota

liquida sobre la superficie y la superficie de la membrana. Un &ngulo mayor o
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igual a 90° es considerado como valor minimo para evitar la aparicion de este
proceso. Por debajo de ese valor, se considera que el potencial es elevado.
Respecto a la porosidad y el tamafio de poro, diferentes autores afirman que
grandes poros y elevadas porosidades hacen mas facil la presencia de liquido en
el interior de los poros. No obstante, los tres parametros han de ser evaluados en

su conjunto (Mosadegh-Sedghi et al., 2014).

Contra los procesos de wetting y fouling las principales medidas a tomar a fin de recuperar
la membrana se basan en la limpieza quimica de la misma, similar a las membranas de
ultra y microfiltracion. Segun las principales casas comerciales de contactores de
membrana, estas membranas se han de regenerar poniéndolas en contacto de forma
alterna con disoluciones basicas y acidas. Las corrientes basicas son disoluciones de
NaOH o KOH a pH 11 y las acidas disoluciones de acido citrico o nitrico a pH 1. Este
procedimiento es importante llevarlo a cabo periédicamente tanto para el mantenimiento
de la membrana como para hacer frente a problemas puntuales de fouling mas intenso.
No obstante, en el caso mas extremo de que la membrana haya perdido su hidrofobicidad
y se haya dado el paso de corrientes liquidas a través de los poros, es necesario otro tipo
de tratamiento especifico. Este consiste en poner en contacto la membrana con una
disolucion de etanol o propanol como paso previo a la limpieza quimica, intercalando
ademas procesos de secado para evitar que cualquier tipo de residuo quede dentro de la
estructura porosa. Este tratamiento nos permitiria recuperar la membrana en el caso de

que esta sufra un fouling severo, asi como un proceso de wetting total.
Aplicaciones

La aplicacion de los HFMC para la recuperacion de recursos se centra en la transferencia
de gases, como puede ser el amoniaco (Lauterbdck et al., 2014) o el diéxido de carbono
para obtener biometano (Hidalgo et al., 2019), donde las especies recuperadas son

transferidas en forma de gas, estando los poros de la membrana vacios.

En el campo de la recuperacion de nitrogeno, esta tecnologia ha sido aplicada para
diferentes corrientes y en diferentes condiciones. Las dos configuraciones existentes para
la aplicacion de estas membranas son: configuracion externa, es decir, un mddulo

alimentado con una corriente concentrada, y configuracion interna, donde la membrana
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estd sumergida en el interior de un reactor anaerobio, actuando este como carcasa. A pesar

de que la primera es la mas comun y la mas sencilla de aplicar, existen trabajos donde la

membrana se encuentra sumergida en el reactor anaerobio. Su presencia en este tipo de

reactores tiene como objetivo extraer el posible amoniaco disuelto durante la digestion,

el cual inhibe la actividad de las arqueas metanogenicas acetoclasticas (Dube et al., 2016)

y asi mejorar el funcionamiento del proceso y maximizar la produccion de biogas. En la

Tabla 1.9 se muestra la comparativa de diferentes trabajos con distintas corrientes

caracterizandose por sus elevados porcentajes de recuperacion y trabajar con corrientes

relativamente concentradas en nitrogeno amoniacal. Estos son algunos de los ejemplos

mas representativos en funcién de la corriente a tratar y su escala:

Estiércol de pollo: Bayrakdar et al., (2017) aplican a escala de laboratorio una
membrana hidrofdébica de PP sumergida en el digestor anaerobio donde se digiere
el estiércol, para estabilizarlo y obtener energia en forma de biogas. El estiércol
presenta un elevado contenido en nitrégeno, en este caso por encima de los 4.000
g N-I"1. Esta alta concentracion, puede provocar inhibicion por amoniaco en el
proceso de digestion. La aplicacién de esta membrana supuso una produccion de
biogas 1,55 veces mayor con el mismo volumen de digestor, trabajando a pH 7,8,

ademas de la recuperacion del amonio en forma de sulfato de amonio.

Estiércol de cerdo: en la misma linea, Garcia-Gonzalez & Vanotti, (2015), se
encontraron con el mismo proceso de inhibicion por amoniaco en la digestion
anaerobia del estiércol de cerdo, con una concentracion de 3 g N-I"%. Estos autores
utilizaron una membrana permeable a los gases, también a escala de laboratorio,
pero en este caso de politetrafluoroetileno, obteniendo eficiencias de
recuperacion del 95% trabajando a pH 9.

Lixiviados: Amaral et al., (2016), aplicaron un contactor de membranas de PP
para recuperar el nitrégeno de los lixiviados de un vertedero, cuya concentracion
inicial era de 0,8 g N-I"ta escala de laboratorio. Aplicando diferentes condiciones
de pH obtuvieron un 99% de eficiencia de eliminacion (relacion entre la cantidad
de amonio extraida de la corriente a tratar al inicio y al fin del proceso) y un
79,1% de eficiencia de recuperacién (relacién entre cantidad de amonio en la

disolucion &cida al final y la cantidad inicial en la corriente a tratar) a pH 10.
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Sobrenadante de digestion anaerobia: Waeger-Baumann & Fuchs, (2012)
trabajaron con las membranas sumergidas en el digestato, trabajando a diferentes
temperaturas (20-40°C) y pH (8,6-10) sobre la corriente, la cual presentaba
concentraciones de nitrogeno amoniacal entre 3 y 3,5 g N-I"}, a escala de
laboratorio. Los rendimientos obtenidos en las diferentes condiciones variaron

entre el 80 y el 98,5% de eficiencia de recuperacion.

Orina: Nagy et al., (2019), aplicaron membranas de politetrafluoroetileno
sumergidas a escala de laboratorio a unas condiciones de a temperaturas de entre
20y 40°C y pH entre 10 y 12. La concentracion inicial de la corriente de orina a

tratar era de 7,6 g N-I" obteniendo eficiencias de recuperacion del 85%.

Aunque la mayoria de los trabajos se centran a escala de laboratorio o piloto, como los

que se citan previamente, ya se estd empezando a implementar a escala industrial.

Algunos ejemplos recientes son:

Boehler et al., (2015) disefiaron una planta de contactores de membrana
trabajando con sobrenadante de la digestion anaerobia con una concentracion de
amonio de hasta 3,4 g N-I"ta pH de entre 9,3y 10,2 . El caudal a tratar era de 28,8
m3-dia’ obtienedo eficiencias de recuperacion del 95-99%, las cuales son

similares a las obtenidas a escala laboratorio/piloto por otros autores.

Richter et al., (2019) aplicaron esta tecnologia en la depuradora de Mdnster
(Alemania) sobre el sobrenadante de la digestion, el cual presenta unas
concentraciones de amonio de aproximadamente 0,8 g N-NHy -IX. En esta planta
se trabaja con unos caudales de 360 m*-dia, obteniendo eficiencias del 96 %,

similares a las obtenidas a escala de laboratorio.

Estos dos dltimos estudios reflejan la viabilidad técnica de la aplicacion de estas

membranas para la recuperacion de nitrogeno, manteniendo en ambas situaciones las

eficiencias de recuperacion mostrada a escalas mas pequefias. No obstante, los estudios

sobre la viabilidad economica de la aplicacion de la tecnologia a estas escalas son adn

€SCasos.
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Tabla 1.9.Comparativa de la aplicacion de contactores de membrana para la recuperacion de nitrogeno.

Concentracion

Corriente (opm) Recuperacion Condiciones operacionales Escala Referencia
Estiercol 4000 - 7,8/36°C Laboratorio (Bayrakdar et al., 2017)
Estiércol 3000 95 9/25°C Laboratorio (Garcia-Gonzalez and Vanotti, 2015)
Estiercol 2000 79 9/25°C Laboratorio (Dube et al., 2016)
Lixiviados 800 80-98 10/25°C Laboratorio (Amaral et al., 2016)
Sobrenadante digestor ~ 3.000-3.500 85 10-12/20-40 °C Laboratorio  (Wé&eger-Baumann & Fuchs, 2012)
Orina 7.600 95-99 10-12/20-40 °C Laboratorio (Nagy et al., 2019)
Efluente zeolitas 400-1.400 96 12/22 °C Laboratorio (Licon Bernal et al., 2016)
Sintético 3.000-6.000 98 9/25°C Laboratorio (Daguerre-Martini et al., 2018)
Sintético 800 53-98 10/20 °C Laboratorio  (Ashrafizadeh & Khorasani, 2010)
Sobrenadante digestor 3.400 99 9,3-10,2/50 °C Industrial (Boehler et al., 2015)
Sobrenadante digestor 800 98 10,3/25°C Industrial (Richter et al., 2019)
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Modelacion

Paralelamente a la aplicacion de esta tecnologia, la comunidad cientifica ha venido
trabajando en el desarrollo de modelos de diferente complejidad, capaces de predecir el
comportamiento de los contactores de membrana. Estos modelos varian en funcion de su
complejidad y los aspectos que tienen en cuenta a la hora de definir y estimar el
coeficiente de transferencia de masa. Algunos trabajos se centran en determinar este valor
en funcidn de la variacion de la concentracion en el tanque de alimentacion, sin tener en
cuenta los procesos intrinsecos de la membrana. Este es el caso de los trabajos de
Ashrafizadeh & Khorasani, (2010) y Wickramasinghe et al., (1993).

Ashrafizadeh & Khorasani, (2010) utilizan la formula (E 1.13) méas extendida para
estimar la transferencia de masa. Esta depende del volumen a tratar (V), del area de
membrana (A), del tiempo (t), de la concentracion inicial (Co) y de la concentracion a un
tiempo t (Cy).

K =——L Lo
- A'tnCt E1.13

Ashrafizadeh & Khorasani, (2010) modelan el proceso y estudian el efecto de distintos
parametros sobre la transferencia de masa mediante 35 ensayos llevados a cabo con una
disolucién de hidroxido de amonio a escala de laboratorio. Los pardmetros estudiados
fueron las concentraciones de acido y nitrogeno en las corrientes, el pH, la velocidad de
circulacién de las corrientes y la presencia de otros iones, concluyendo, como en los casos

anteriores, que el pH es el factor determinante en el coeficiente de transferencia de masa.

El modelo propuesto por Wickramasinghe et al., (1993), el cual fue uno de los primeros
modelos desarrollados en este campo, propone una ecuacion similar. La ecuacion
principal (E 1.14) utilizada en este caso es algo diferente a la E 1.13, ya que sustituye el

primer término de la misma, siendo Q el caudal volumétrico.

Vo Q
1= "1 El1l4
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En este articulo, se modela la transferencia del oxigeno disuelto en el agua a través de la
membrana atendiendo al pH, los caudales y a diferentes configuraciones de membranas
a escala de laboratorio. Los autores afirman que el coeficiente de transferencia de masa
depende tanto de la membrana en si misma como de la capa limite creada alrededor de

ella, siendo la de la membrana la que mayor influencia tiene.

Existen también otros trabajos en los que, ademas de calcular la evolucién de la
concentracion en el tanque mediante férmulas similares a las expuestas en los trabajos
anteriores, se tienen en cuenta también los aspectos que afectan a este coeficiente de
transferencia de masa en el interior del médulo. Un ejemplo de ello es el trabajo
presentado por Tan et al., (2006), quienes concluyeron que el pH es el factor que méas
influencia tiene en el proceso junto con la velocidad de la corriente a tratar, trabajando

con la siguiente ecuacion (E 1.15):

dc Q OJc 2 K
at 9z Ry EL15

2

nmR;,
Donde c es la concentracion de amonio en la corriente a tratar, t es el tiempo, Q es el
caudal volumétrico, n el nimero de fibras, Rin el radio interno de la fibra y z el espesor de

la fibra.

Estos autores tienen en cuenta el gradiente de concentracién en el interior de la fibra 'y
como dicho gradiente afecta al paso de amonio a través de sus paredes. El primer término
hace referencia al interior de la fibra y el segundo a las paredes de la misma. La inclusion
del gradiente de concentracion en z les permitié a los autores afirmar que el incremento
de la velocidad incrementa la turbulencia y hace disminuir la capa limite, aumentando asi

la transferencia de masa.

Existen también otros modelos mas complejos como los propuestos por Agrahari et al.,
(2011), Nosratinia et al., (2014) y Coker et al., (1998). Agrahari et al., (2011) incluyen
también la difusion axial y radial dentro de las fibras pero afiaden otros términos como la
difusion de Knudsen a través de los poros y la adsorcion y desorcion de las moléculas
desde y en las paredes de los poros durante su transporte a través de la membrana. Para

validar el modelo llevaron a cabo 19 tipos de experimentos distintos utilizando una
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disolucion de cloruro de amonio como corriente a tratar. En la misma linea, Nosratinia et
al., (2014) presentan un modelo con muchas similitudes al anterior. No obstante, una de
sus principales diferencias es que en este caso la difusion a través del poro esta gobernada
por la difusion de la ley de Fick, en vez de la Knudsen como en el caso de Agrahari et al.,
(2011). Esto se debe a que, en el primer modelo se entiende que los poros son muy
pequefios en comparacion con la trayectoria de la molécula en difusién, es decir, que las
colisiones ocurrirdn mas frecuentemente entre las moléculas y la pared del poro que entre
las moléculas entre si. En cambio en el trabajo de Nosratinia et al., (2014) se entiende que
los poros son de un tamafio mayor y que las colisiones con la pared del poro no seran

dominantes.

Como herramientas para la modelacion y simulacion del proceso, es interesante el trabajo
recogido por Nagy et al., (2019). En este trabajo se utiliza el software ChemCAD 7.1.4
para modelar el proceso de recuperacion de nitrégeno a partir de orina. Este software
incluye un apartado llamado “Membrane UnitOP” el cual usa un modelo polimérico para
la separacion de gases con membranas de fibra hueca a partir de unas condiciones
iniciales tales como: nimero de fibras, diametro interno y externo de la fibra, longitud...
Este modelo se basa en el modelo descrito por Coker et al., (1998) que recoge la difusion
axial y longitudinal del amonio a lo largo de las fibras. Para llevarlo a cabo se modelaron

14 experimentos distintos realizados con agua residual a escala de laboratorio.
Cristalizacion.

Los contactores de membrana han sido estudiados no solo como soporte para la
recuperacion de nitrogeno en forma de disolucion, sino también para, de forma
simultanea, favorecer el proceso de cristalizacion de sulfato aménico. La cristalizacion,
uno de los procesos mas aplicados en la industria quimica, consiste en la mezcla de dos
corrientes liquidas para crear un ambiente de sobresaturacién donde se induce la
nucleacion, el crecimiento de las particulas y, normalmente, la aglomeracion de estas.
Factores hidrodinamicos son los que determinan el contacto inicial mientras que es la
mezcla de ambos fluidos la que determina la calidad de los cristales, debido a su
influencia sobre la distribucion de ese ambiente sobresaturado en el reactor (Charcosset
et al., 2010). En este &mbito, la membrana no es considerada como una barrera para el

transporte selectivo de un componente, sino como un soporte fisico capaz de dar lugar a
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un ambiente de sobresaturacion, donde los cristales puedan nuclear y crecer

proporcionando las siguientes ventajas (Drioli et al., 2012):

Se da una sobresaturacion uniforme debido a la distribucion de los poros a lo largo

de la membrana.

Se produce una mezcla radial importante dentro de la fibra, lo que favorece el

crecimiento de los cristales.

La posibilidad de control de las condiciones de sobresaturacion debido a la

transferencia de masa a través de la membrana.
La capacidad para inducir una nucleacion heterogénea.
La capacidad de controlar las caracteristicas de los sélidos.

Menor consumo energético, comparado con los procesos de evaporacion para la

obtencion de cristales.

Su capacidad de crear un gran numero de nucleos/cristales por unidad de
volumen, obteniendo ratios de nucleacion similares o incluso superiores en los

obtenidos en los cristalizadores tradicionales.

La facilidad para escalar el proceso debido a la modularidad de los contactores.

Por el contrario, como todos los procesos de membrana, los procesos de wetting y la

obstruccion las fibras y los poros hace necesario una limpieza intensa de las membranas,

evitando asi la reduccion en el rendimiento y eficiencia del proceso (Charcosset et al.,

2010).

La aplicacion de esta tecnologia se ha basado en los ultimos afios en la recuperacion de

nitrégeno en forma de bicarbonato de amonio. Autores como McLeod et al., (2015) o

Bavarella et al., (2020) han aplicado esta tecnologia con el fin de recuperar el amonioy a

su vez mejorar la calidad del biogas producido en la digestion anaerobia, obteniendo asi

biometano. Para ello, utilizan los contactores de membrana para extraer el CO; de la

corriente gaseosa, la cual, al atravesar los poros de la membrana y entrar en contacto con
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una corriente rica en nitrégeno, crea ese ambiente sobresaturado para la nucleacion. La
sustitucion de las tradicionales columnas de adsorcion por estas membranas permite una
importante reduccién de espacio. Para la recuperacion de nitrogeno como sulfato de
amonio, su aplicacion es muy reciente. El trabajo mas representativo es del de Davey et
al., (2020) quienes trabajaron en condiciones de supersaturacion estudiando el efecto de
la acumulacién de sulfato sobre la resistencia a la transferencia de masa, concluyendo
que, siempre que haya un exceso de &cido presente, la transferencia de masa no se ve
influenciada y la cristalizacion puede tener lugar. Ademas, estudiaron el efecto de la
aplicacion de un antidisolvente a fin de reducir la solubilidad del sulfato de amonio. Con
ello consiguieron incrementar el rendimiento del proceso en un 57%. No obstante, a pesar
de lo prometedor de estos resultados, este trabajo se realiz6 con un alimento sintético, una
superficie de membrana de 9,33x10* m?y una velocidad de alimento de 0,04 m-s, por

lo que su escalado y aplicacidn con corrientes reales requiere un estudio mas profundo.

1.3.5 Comparativa de las diferentes tecnologias para la recuperaciéon de

nitrégeno

En esta seccidn se presenta una tabla resumen (Tabla 1.10) comparativa de las tecnologias
explicadas en las secciones anteriores. Aunqgue todas ellas presentan elevadas eficiencias
de recuperacion por encima del 80%, excepto la cristalizacion de estruvita, el nivel de
desarrollo de la tecnologia, asi como sus caracteristicas y aplicaciones difieren. Esta
menor eficiencia de recuperacion de la cristalizaciéon de estruvita se debe a que este
proceso estd limitado por la concentracion de fosforo presente en la corriente. No
obstante, la cristalizacién de estruvita presenta la ventaja de la recuperacion simultanea
de nitrogeno y fosforo, asi como la posibilidad de aprovechar la corriente del rechazo del
proceso, la cual presenta elevadas concentraciones de nitrogeno amoniacal, aplicandole
otra tecnologia de las aqui presentadas. Tanto el intercambio iénico como los sistemas
bioelectroquimicos, la electrodialisis y la dsmosis directa, son tecnologias capaces de
extraer el amonio de una corriente diluida dando lugar a una nueva corriente concentrada.
Esta corriente podria ser utilizada como fuente de fertilizantes nitrogenados, pero no es
un producto final para su aplicacion directa. Para serlo, necesitarian la aplicacion

posterior de un proceso de stripping o HFMC. No obstante, su aplicacién como paso de
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extraccion y concentracion del nitrégeno dentro del proceso global de recuperacion,

puede ser determinante en segin qué corrientes, dado que el coste de tratamiento es menor

cuanto mayor es la concentracién del componente a recuperar.

Tabla 1.10. Comparativa de las diferentes tecnologias para la recuperacion de

nitrogeno.
Tecnologia Ventajas Desventajas Eficiencia Escala
Bajo consumo Consumo de
energético ) )
HFEMC Reducido reactivos >95% Industrial
espacio Foul_mg
Alta eficiencia Wetting
Consumo
o Bajo coste reactivos )
Intercambio ionico Baja energia Necesidad de 60-95% Industrial
Alta eficiencia otra tecnologia
para recuperar
Recuperacion
Estruvita fosforo Baja eficiencia  20-30%  Industrial
Valor producto parael N
obtenido
Consumo energia
Stripping Muy aplicado y reactivos 85-95% Industrial
Alta eficiencia Necesidades
espacio
Necesidad de
] o Produccion de otra tecnologia ]
Bioelectroquimicos hidrégeno y para recuperar 30-80%  Laboratorio
energia Escala
Fouling
Necesidad de
. . otra tecnologia )
Electrodialisis Bajo consumo para recuperar  70-90%  Laboratorio
reactivos
Escala
Fouling
Necesidad de
, L Bajo consumo otra tecnologia )
Osmosis directa 50-90%  Laboratorio

energético

para recuperar.
Escala.
Fouling
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A pesar de gue todas estas tecnologias son viables y han sido estudiadas por diferentes
grupos de investigacion en los ultimos afios, este trabajo de tesis se centra en los
contactores de membrana. El principal motivo por el que se ha elegido esta tecnologia es
su elevada capacidad de recuperacion con unas necesidades de espacio asumibles y su
relativamente sencillo funcionamiento. Ademas, hay algunos aspectos que han sido
estudiados solo parcialmente en la literatura como es el caso de la modelacion o del
estudio econoémico de la misma. Dado el potencial de la tecnologia para la recuperacion
de nitrégeno, se hace patente la necesidad de estudios que abarquen los diferentes &mbitos
de esta: parametros operacionales. analisis econdmico, modelacién del proceso, sistema
de control ... Con esta tesis se busca aportar informacién sobre estos aspectos de la

tecnologia HFMC para facilitar su futuro desarrollo e implantacién a escala industrial.
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2 Objectives

Due to the necessity to develop and implement new technologies which involve the
controlled use of resources and reduce waste, alternatives such as the application of
Hollow Fibre Membrane Contactors for nutrient recovery have appeared. From the point
of view of the circular economy, this technology offers an alternative for nutrient recovery
from wastewater as a marketable fertilizer product with a lower energy and resource
requirements than other alternatives for ammonia fertilizer production such as the Haber-

Bosch process.

The main objective of this thesis was to carry out an overall study of the hollow fibre
membrane contactor as a technology for nitrogen recovery in the field of wastewater,
working with reject water. This overall approach provides comprehensive information on
the technology and its application, including interesting tools for its implementation and
scale-up, such as the modelling of the process, an economic analysis or a control system
for continuous operations. For this, the following sub-objectives were developed:

e To study the effect of the main operational parameters on the process
performance. pH, temperature, membrane surface, feed flow rate and initial
ammonia concentration effects were evaluated to optimize the process in terms of

nitrogen recovery rate and recovery efficiency.

e To evaluate the product obtained at the end of the recovery process. To achieve
this objective, the nitrogen content of the subproduct was determined as well as
the possibility of obtaining it as a solution or as crystals. For the last option,
different tests were done to evaluate the possibility of carrying out membrane
crystallization inside the contactor.

e To model the nitrogen recovery process. A mathematical model was developed
capable of representing ammonia transfer through the membrane and the effects
of the operational parameters. pH variation during the experiment was also
evaluated and modelled, this being an important factor in evaluating the economic

impact of the different operational conditions.
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To analyse the economic aspects of the technology. This point focused on the cost
of implementing and operating the full-scale technology, including capital and

operational costs and its environmental benefits.

To develop a process control system. For continuous operation, which is necessary
for its scale-up, an automatic control system was designed and implemented based

on pH evolution.
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3 Materials and methods

In this research different aspects of the HFMC technology were evaluated. Firstly, the
main operational parameters were studied looking for the optimum conditions and the
production of an AmS solution with the maximum ammonia concentration. To simulate
the experiments carried out a model representing the evolution of Total Ammonia
Nitrogen (TAN) and reagent consumed in maintaining pH during the experiment was
developed. Reagent consumption is a key issue in the economic analyse of the technology
and is needed to evaluate its potential for full-scale implementation. An automatic control

system was also developed.

3.1 Experimental set-up

Different configurations of HFMC set-up were applied for the different experiments. The
main differences between them were the scale in terms of membrane surface and the

volume treated.

3.1.1 General set-up

Most of the experiments were carried out using the set-up shown in Figure 3.1 consisting

of:

e Two 3M® X50 2,5x8 Liqui-Cel Extra-flow propylene hollow fibre membrane
contactors with a membrane surface of 1,4 m? per module (total surface of 2,8
m?). Table 3.1 shows the characteristics of the membrane.

e Two peristaltic pumps with an adjustable flow rate.

e Two close tanks which a volume of 1,2 | for the feed solution and the acid solution,

respectively.
e Two Consort ®SP10 T sensors to measure pH and tank temperatures.

e A multiparametric analyser (Consort C832) to connect the sensors to a PC for data

monitoring.

e 711 Liquino and 700 Dosino of Metrohm® to maintain feed tank pH during the

experiment by the addition of sodium hydroxide.
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e Pneumatic polyethylene pipe with a diameter of 8 mm linked by plastic/metal

joints of the same diameter.

Figure 3.1. Experimental set-up being (1) the consort, (2) the membrane modules, (3)
the acid solution, (4) the feed solution, (5) the peristaltic pumps, and (6) the Liquino

and Dosino.

Following Darestani et al., (2017), in this work the feed solution was pumped through the
shell side instead of the lumen side due to less potential fouling on the shell side due to
its larger space available than inside the fibre. The sulphuric acid solution was pumped
through the lumen side counter-currently. Both streams were recycled to their respective
tanks. Temperature and pH data were measured and recorded each 20 seconds and stored
in the computer. A pH control system was developed and implemented. When the pH
value was below the set point, a 2 ml of NaOH (1M) was added using the ineterconnected
Liquino and Dosino (Metrohm®). The Liquino, which was linked to the computer,
received the order to add a certain amount of NaOH. The Liquino then activated the
Dosino, which adds NaOH every 20 seconds until pH was above the set point.
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3.1.2 Crystallization set-up

A different set-up was used for the preliminary HFMC test to analyse the ammonia
sulphate crystallization. The scheme was similar to the general set-up (Figure 3.2) except
for different membrane and sensors for the crystallization tests. The characteristics of the

crystallization set-up are summarized as follows:

e The custom-made membrane module was made from sealing 6 individual
membrane fibres with epoxy resin (Araldite, RS Components, UK) in 2 Nylon
tubing (Swagelok, UK) between two 2" tee pieces (John Guest, RS Components,

UK). Table 3.1 shows the characteristics of the membrane.

e A 211 feed tank with 2L solution of 4 g NHa4-I"t (made from 23,72 g NH4CI
(99%)).

e AO0,5 I acid tank with 0,36 | of a solution of 5wt % H>SO4 (99%) (0,25 1) and
187,4 g (NH4)2SO4 (99%).

e Two peristaltic pumps (Watson Marlow 520s) delivered the feed solution and

draw solution counter-currently.

A\ 4

A 4 \ 4
Feed J_‘ ll Acid
tank _"@—I_' i tank

Fibers Shell

Figure 3.2. Crystallization set-up

Although both membranes were similar as regards materials, there was an important
difference in terms of internal diameter and thickness. The bigger internal diameter and
thickness of the crystallization membranes is an advantage for its application as a

crystallization platform. These characteristics favour nitrogen recovery with a lower
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membrane clogging potential due to the bigger internal space, which allow the growth of

crystals without obstructing the fibres.

Table 3.1. Membrane characteristics

Parameter HFMC Crystallization membrane
Manufaturer Liqui-Cel Membrana
Membrane type PP PP 300/1200
Surface (m?) 1,4 0,00373
Number of fibers 10.200 6
Length (m) 0,16 0,165
Material Polypropylene Polypropylene
Thickness (um) 40 300
Packing density 45% 34,6%
Diameter ID (um) 220 1200

3.1.3 Continuous operation set-up

The continuous operation set-up was designed to evaluate the proposed control system.
The membrane and the pumps, as well as the Liquino and Dosino pH control system,
were like the general set-up (see Section 3.1.1). The main differences between this and
the general set-up were the instrumentation and the volume of the storage tanks. The

scheme is shown in Figure 3.3, the main units of the set-up being:

e A reservoir tank of 10 liters where the feed solution pretreated at the fixed pH is

stored.

e A peristaltic pump to fill the feed tank.
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e A feed tank of 2,1 liters equipped with a pH/Temperature sensor (SP10 T from
Consort ®) where the pH is adjusted during the experimentation by 711 Liquino
and 700 Dosino of Metrohm®.

e A waste tank where the feed solution treated is stored. An electrovalve regulated
the passage of this stream.

e Two peristaltic pumps with an adjustable flow rate to transport the feed and the

acid solution across the membrane modules.

e Two X50 2,5x8 Liqui-Cel Extra-flow propylene hollow fibre membrane
contactors made by 3M® with a membrane surface of 1,4 m? per module (total
surface of 2,8 m?).

e An acid tank with a volume of 2,1 litres equipped with a pH/Temperature sensor
(SP10 T from Consort ®).

e A multiparametric analyser (Consort C832) connected the sensors to a PC where

the data was monitored.

HFMC
—— v -; v >— """""
Reservoir X | : -
tank o [ (. 0
Feed. | .2 | 1 0 i Ac 1d’
tank [T o/ | = e "@ tank

! v
Liquino/Dosino Consort < —
4

Waste tank

Figure 3.3. Continuous operation set-up.

Data storage and the Liquino and Dosino system was the same as that described in Section
3.1.1. Feed tank filling and emptying was regulated by the proposed control system (see
Section 4.4).
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3.2 Analytical methods

To characterize the streams evaluated in this thesis, the following parameters were
measured according to Standard Methods (American Public Health Association, 1995):
Total Solids (TS (2.540B)), Total COD (CODrt (5.220B)), Ammonium (NH4"-N (4.500
NH3-D)), Phosphate (PO43-P(4.500P-E)). Ammonium and phosphate were analyzed
automatically by a SMARTCHEN® 450 photometer from AMS Alliance. Alkalinity and
volatile fatty acids concentration were measured by titration according to the method

proposed by Moosbrugger et al., (1993).

Ammonia concentration evolution was periodically analyzed by taking a 3 mL sample
from the feed tank to measure the ammonium concentration. The sample was diluted to a
certain volume and analyzed in the automatic photometer. The experimental results in
this work were the arithmetic mean of at least two replicate measurements with an
uncertainty of 3%, so that all values that deviated more than 3% from the replicate average

were discarded.

Different analytical methods were used for the crystallization test; ammonia
concentration was analyzed by a photometric method (Spectroquant® cell test 114559,
Merck, UK) in a UV/vis spectrometer (Spectroquant® UV/VIS Spectrophotometer, Pharo
300, Merck, UK). At the end of each experiment, the draw solution was filtered through
a 0.45um filter to separate the crystals from the solution. The sample was air dried and
then weighed. The crystals were inspected by microscope (Leica DM5500B
Microsystems, Milton Keynes, UK) and analysed on ImageJ software (Natural Institute

of Health) to determine the crystal size distribution.

3.3 Nitrogen rich streams

Three different nitrogen-rich streams were used: reject water from a mesophilic anaerobic
digester (RW1), reject water from a thermopbhilic anaerobic co-digester fed with AnMBR
sludge, microalgae and primary sludge (RW2), and a synthetic solution (SS). The main

characteristics of these streams are detailed in the following sections.
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3.3.1 Reject water from a mesophilic anaerobic digestor (RW1)

RW1 was reject water from the mesophilic anaerobic digester of the full-scale Conca del
Carraixet WWTP, in Valencia, Spain (Figure 3.4), with a flow rate of 40.000 m*-day™.
This plant has an activated sludge (AS) process in the mainline to remove organic matter
and nitrogen by nitrification-denitrification. Phosphorous is removed by ferric chloride
chemical precipitation. Primary and waste sludge are thickened separately and digested
in an anaerobic reactor in mesophilic conditions to stabilise the sludge and recover
energy. The digested sludge is dewatered by separating the reject water, which is
recirculated to the biological reactor, and the solid fraction. This reject water, which was
the feed solution RW1 for this thesis, is the most suitable WWTP stream to recover
nitrogen because of its high concentration of nitrogen in the form of ammonia and its low
solid content. The complete characterization of this stream is shown in Table 3.2. As can
be seen, the main difference between the streams is the ammonia concentration, which
provided an opportunity to evaluate the effect of the ammonia concentration on recovery
efficiency and the recovery rate.

Figure 3.4. Conca del Carraixet WWTP

3.3.2 Reject water from a thermophilic anaerobic co-digestor fed with

AnMBR sludge microalgae and primary sludge (RW2)

RW?2 is reject water from the Conca del Carraixet WRRF pilot plant, which has three
main units: an AnMBR, a membrane photobioreactor (MPBR) and an AD process based
on AnMBR technology (AnMBRAap). The pilot AnMBR (Figure 3.5), which has a reactor
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volume of 0,9 m* and an ultrafiltration membrane surface of 60 m?, is fed with the effluent
of the WWTP primary clarifier to remove soluble organic matter anaerobically, obtaining
biogas and the mineralization of the nitrogen and phosphorous organic content. The solids
are physically retained and the high quality-permeate, which is free of suspended solids
and pathogens (Mofiino et al., 2017), is then treated in the MPBR (Figure 3.6).

Figure 3.5. AnMBR pilot plant.

In this unit, microalgae are cultivated in four photobiorreactors with a total volume of 2,2
m? (Gonzélez-Camejo et al., 2018). Biomass growth is driven by biological assimilation
of the inorganic nutrients present in the AnMBR permeate, the harvesting of solar energy
and carbon dioxide biofixation. The ultrafiltration of the MPBR system produces

reclaimed water free of solids and pathogens.

Figure 3.6. MPBR pilot plant.
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The sewage sludge and the harvested microalgae fed the AnMBRap (Figure 3.7), which
had a reactor volume of 1 m?, to convert the organic matter to biogas. As a result of this
treatment biosolids and a nutrient-rich stream are produced (Serna-Garcia et al., 2021)
due to the release of intracellular nutrients during digestion. This nutrient-rich stream
presents potentially recoverable nutrients and no solids or pathogens, due to being passed
through an ultrafiltration membrane. This is the RW2 stream, which feeds the HFMC for
nitrogen recovery. The complete characterization of this stream is shown in Table 3.2.

Figure 3.7. AnMBRap pilot plant.

3.3.3 Nitrogen rich streams comparative

The characterization of the aforementioned streams is shown in Table 3.2. As can be seen,
the main difference between the streams is the ammonia concentration, which gave us the
opportunity to evaluate the effect of the ammonia concentration on recovery efficiency

and recovery rate.

When the experiments were carried out with a reject water (RW1 and RW2), the high pH
precipitates some solids that should be removed from the solution to avoid membrane
clogging. For this, a pre-treatment is needed to remove these solids. The alkalinity
determines the NaOH requirements to increase and maintain pH and is directly related to

reagent costs.
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Table 3.2. Nitrogen-rich solutions characterization

RW1 RW?2 Synthetic
COD (g-m?) 1.320+ 15 1.169 + 64 -
TSS (g'm3) 5.606 + 50 - -
N-NHas (g N-m3) 820+180 330+20 Variable
P-PO4 (g P-m3) 305+15 17,714
pH 8,1 75 Variable

Alkalinity (g CaCOs-m=?) 2.733+31 1.906+67

3.4 Pre-treatment

A pre-treatment is needed to adjust the pH of the feed solution and to remove the solids
formed. Firstly, the pH is raised by adding sodium hydroxide until the set-point fixed for
that test is achieved. If the feed solution is reject water, some solids will appear, mainly
carbonates. The high pH favours the precipitation of carbonates such as magnesium
carbonate or calcium carbonate as well as the phosphates. As these solids can cause
fouling and membrane clogging they should be removed in two steps before feeding the

membrane contactor:
e Solids are settled for 8-10 minutes to remove the largest (Figure 3.8).
e The supernatant is passed through a 0.45um filter.

This pre-treatment has other effects apart from solids removal. The COD associated with
these suspended solids is removed, as well as most of the phosphorous present in the
reject water. As can be seen in Table 3.3, there is a reduction of approximately 95% in P
However, the main disadvantage of this pre-treatment is the nitrogen loss due to free
ammonia stripping. When adding sodium hydroxide, the stirring for the complete mixture
causes the loss of some free ammonia by stripping, which is equivalent to a 10% of the

TAN present in the reject water. Thus, this step should be carried out very carefully in
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order to minimize these losses by applying the minimum stirring or stirring in a closed

tank. The changes in pH and alkalinity depend on the pH operating conditions.

Figure 3.8. Reject water clarifying.

Table 3.3. Effect of the pre-treatment over the stream.

RW1 RW?2
Before After Before After
TSS (g-m*) 5606 +50 <L.D <LD <LD
N-NHa (g N-m-3) 820+180 713+168 508+20 453+15
P-PO4 (g P-m™3) 305+15 13+08 17,7+14 09+0,3
pH 8,1 * 75 *

Alkalinity (g CaCO3-m?3) 2.733 + 31 * 1.906+67  *

3.5 Experimental description

All the experiments carried out in this research could be merged into three groups:
operational parameters, membrane crystallization and continuous operation. The

description of these experiments is described in the following sections:
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3.5.1 Operational parameters

The operational parameters studied were pH, temperature, membrane surface, ammonia
concentration, feed flow rate and acid concentration. These experiments were carried out
using the general set-up shown in Figure 3.1. In all the tests, except the ones in which the
effect of acid concentration was evaluated, the concentration of the acid solution was 4,9

g H2S04-1"1 (0.05M). The parameters studied were classified in six sets of experiments:

1. pH. Values between 9-11 were studied to evaluate the effect of this parameter on
the process efficiency. pH lower than 9 were discarded because the percentage of
free ammonia is negligible at this pH. At pH values higher than 11 all the
ammonia nitrogen is in the form of free ammonia. The test conditions of the six
experiments are shown in Table 3.4. As can be seen in this table the effect of pH
is evaluated at different conditions: exp 1-3 carried out with 1,4 m? and low feed

flow rate, and exp 4-6 carried out with 2,8 m? and high feed flow rate.

Table 3.4. Operational parameters tests: pH.

Stream N° pH T(°C) Membrane surface (m?) Feed Flow rate x10° (m3-s)

1 9 25 1,4 0,67

2 10 25 1,4 0,67

3 11 25 1,4 0,67
RW1

4 9 25 2,8 2,50

5 10 25 2,8 2,50

6 11 25 2,8 2,50

2. Membrane surface. Values of 1,4 m? and 2,8 m? (1 or 2 units of 2,5x8 Liqui-Cel
modules) were studied. The two units of the HFMC were in series. Test
conditions of the four experiments carried out are shown in Table 3.5. As can be

seen in this table the effect of this parameter is evaluated at different conditions:
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exp 7-8 carried out at a pH of 10 and high feed flow rate, and exp 9-10 carried
out at a pH of 11 and low feed flow rate.

Table 3.5. Operational parameters tests: membrane surface.

Stream N° pH T(°C) Membrane surface (m?) Feed Flow rate x10° (m3-st)

7 10 25 1,4 1,00

8 10 25 2,8 1,00
RW1

9 11 25 1,4 0,33

10 11 25 2,8 0,33

3. Feed flow rates. Values from 0,33x10° to 5,83x10° m3-s™* were evaluated. The

conditions of the nine experiments carried out are shown in Table 3.6.

Table 3.6. Operational parameters tests: feed flow rate.

Stream N° pH T(°C) Membrane surface (m?) Feed Flow rate x10° (m3-s™)

11 10 25 2,8 0,33
12 10 25 2,8 0,67
13 10 25 2,8 1,00
14 10 25 2,8 1,67
RwW1 15 10 25 2,8 2,50
16 10 25 2,8 3,34
17 10 25 2,8 4,17
18 10 25 2,8 5,00
19 10 25 2,8 5,83
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4. Temperature. Values from 25 to 35 °C, which is the range of temperatures of
reject water of a mesophilic anaerobic digestor, considering some heat losses
during sludge centrifugation, were chosen to evaluate its influence on the
nitrogen recovery process. Test conditions of the six experiments are shown in
Table 3.7. As can be seen in this table the effect of temperature is evaluated at
different conditions: exp 20-22 carried out with 2,8 m? and high feed flow rate,
and exp 23-25 carried out with 1,4 m? and low feed flow rate.

Table 3.7. Operational parameters tests: temperature.

Stream N° pH T(°C) Membrane surface (m?) Feed Flow rate x10° (m3-s™)

20 10 25 2,8 4,17

21 10 30 2,8 4,17

22 10 35 2,8 4,17
RW1

23 9 25 1,4 1,00

24 9 30 1,4 1,00

25 9 35 1,4 1,00

These four sets of experiments were also used to calibrate the proposed model and to
show its capacity to represent the effect of pH, membrane surface, feed flow rate and

temperature on the ammonia recovery rate.

5. Different streams. Streams RW1 and RW2 were evaluated to study the influence
of different feed compositions on HFMC performance. The test conditions of the
four experiments carried out are shown in Table 3.8. As can be seen in this table
the effect of pH is evaluated at different conditions: exp 26-27 carried at a pH of
9 and low feed flow rate, and exp 28-29 carried out at a pH of 11 and high feed

flow rate.
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Table 3.8. Operational parameters test: reject water.

Stream N° pH T(°C) Membrane surface (m?) Feed Flow rate x10° (m3-s?)

RW1 26 9 25 1,4 0,67
Rw2 27 9 25 14 0,67
Rw1l 28 11 25 14 1,00
Rw2 29 11 25 14 1,00
6. Acid concentrations. Values from 7 g-1* to 368 g-1"* were evaluated looking for

maximum ammonia sulphate concentration and providing information on wetting
phenomena at high sulphuric acid concentrations. For this, different acid
concentrations were studied at different volumes (0,25 | and 1 I) and with or
without a high concentration of ammonia sulphate in the acid tank. The aim of
studying the presence of ammonia sulphate in the feed tank was to study the effect
of this high concentration on the characteristics of the stream in terms of
superficial tension, viscosity, etc. In these tests, the feed was a synthetic solution
with an ammonia concentration of 800 g-m™ and a feed flow rate of 1,66x107
m3.s. Test conditions of the fourteen experiments carried out are shown in
Table 3.9 and Table 3.10.

Table 3.9.0perational parameters tests: acid concentration (1 of 2).

Membrane AmS Acid x103

(o] (o]
Stream N° pH T(°C) surface (m?) V(l) (@) g-m?3
30 11 25 1,4 1 0 7,4
Synthetic 31 11 25 1,4 1 0 36,8
(800 g-m-3
N-NH4) 32 11 25 1,4 1 0 73,6
33 11 25 1,4 1 0 1472
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Table 3.10.Operational parameters tests: acid concentration (2 of 2).

Membrane AmS Acid x103
(o] 0
Stream N° pH T(°C) surface (m?) V(l) (@) g-m?3
34 11 25 1,4 0,25 0 7,4
35 11 25 1,4 0,25 0 14,7
36 11 25 1,4 0,25 0 36,8
37 11 25 1,4 0,25 0 73,6
Synthetic 38 11 25 1,4 0,25 0 147,2
(800 g-m-3
N-NHa4) 39 11 25 1,4 0,25 187 7,4
40 11 25 1,4 0,25 187 14,7
41 11 25 1,4 0,25 187 50,3
42 11 25 1,4 0,25 187 73,6
43 11 25 14 0,25 187 147,2

At the end of each experiment an ammonia nitrogen mass balance was carried out to
determine the possible losses as well as to calculate the ammonia nitrogen recovery
efficiency. As the concentration monitored was feed solution ammonia content, the mass

balance aimed to know if removal efficiency was similar to recovery efficiency.

3.5.2 Crystallization

Crystallization tests were carried out with the set-up explained in Section 3.1.2 with the
objective of evaluating the capacity of HFMC to be a platform for crystal generation and
growth. This group of tests focused on producing crystals and studying the effect of this
crystallization on membrane fouling. The feed flow rates applied were 32 ml-min! and
402 ml -mint for feed solution and draw solution, respectively. Based on these flow rates,
the velocities were 67,7 cm-min™ for the feed solution and 5.929,2 cm-min! for the draw

solution. The feed solution was fed to the shell side and the acid solution to the lumen.
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The pH of the synthetic feed solution was fixed at 11 at the beginning of the experiment
using sodium hydroxide (99%). pH evolution of the feed solution was not registered
during the experimentation, they are only measured at the end of the experiment, when
the driving force of ammonia transfer disappeared. The end of the experiment was
determined by the acid solution pH. During the process, the acid solution pH rises due to
the ammonia captured up to a value around 7. At this pH, as there is no more acid available

the process stops.

The HFMC performance as a crystallization platform was monitored attending to three
main aspects: mass transfer coefficient, supersaturation of the acid solution and the size
of the crystals obtained. Mass transfer coefficient was calculated by E.3.4 to study the
influence of membrane fouling in a short and a long-term experiment. The supersaturated
AmS concentration was calculated from the evolution of the ammonia concentration in

the acid solution. Crystal size distribution was studied by microscope.
Therefore, three different groups of tests were carried out:

e The first group consisted of a set of three experiments without membrane cleaning
between experiments (N.L.1, N.L.2 and N.L.3). Two replicates were carried out

with different membrane contactors.

¢ In the second group there was a water cleaning process between each test. A set
of three experiments were carried out to evaluate this (nomenclature: L.1, L.2 and

L.3). Two replicates were carried out with different membrane contactors.

e The third was a long-term test in which more acid was added to the draw solution
when pH increased instead of replacing the draw solution. Linked to the acid
addition, a new feed solution was prepared to work at similar concentrations in all

the experiment.

3.5.3 Continuous operation and control system

In this group of tests, the objective was to devise and calibrate the control system
developed for this technology. Attending to the recovery process with HFMC, we found

that a cyclical process was the best solution. Firstly, a reservoir tank is filled with 10 litres
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of synthetic feed solution at an ammonia concentration of approximately 900 g-m™ and a

specific pH. Then, the cycle starts having each cycle the following steps (Figure 3.9):

1. A pump sends the two litres of feed solution from the reservoir to the feed tank.

2. At this point, the ammonia recovery process starts. During the operation, the

concentration of free ammonia decreases.

3. Once the free ammonia concentration is low, the process stops. Then the
electrovalve is opened and the treated feed solution falls into the waste tank.

4. The empty feed tank is refilled.

These four steps are repeated until the reservoir tank is empty. Then, this tank is refilled

with the feed solution and the pH adjusted. After that, the cycle starts again.
Operation

1
I
)
K_\‘

1
]

Owm

Filling Filling feed Stop
reservoir tank operation
tank ‘

LIJ

Emptying

Figure 3.9. Continuous operation steps.

Continuous operation in cycles offers the possibility of recirculate the feed solution and,
therefore, increase contact time between the feed solution and the membrane. The end of
each cycle is determined by the free ammonia concentration in the feed solution. This
concentration is estimated from the pH evolution, calculating the pH slope per minute.
The pH slope provides an estimation of when the process should stop. A threshold pH

slope value is fixed in each experiment to stop the process. Different slope thresholds
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were fixed to stop the process at an estimated concentration. Based on previous pH
evolution tests, these thresholds were chosen: -0,06; -0,03; -0,015 pH units-min™. Each
set point had at least 5 replicates and all the tests were carried out with a feed flow rate of
2,5 x10° m®.s1, a pH of 10 and a temperature of 25°C.

3.6 Economic and environmental analysis

The implementation and operational costs of this technology was another aspect studied
in this thesis and included a complete analysis to evaluate both the costs and benefits. The
latter were classified into two groups: economic, in terms of savings and the sales of
subproducts obtained, and environmental, related to reduced greenhouse emissions in
terms of global warming potential (GWP). Figure 3.10 shows a scheme of the method
used.

Charaterized WWTP - M_WWI_ED
water simulation T applying HEMC
! - -
! Optimized
/ parameters
! 'y
L T T T T R .
/
/
; T Global costs
/ ) flow rates
! ) v required
Charaterized .
i > HFgC Costs . Savings
supernatant simulation .
Reagents
consumed
GWP

— » Input/output
—————— - Validation
----- Tterative process at different
operational conditions

Figure 3.10. Scheme of the methodology followed to evaluate the economic aspects of
HFMC.

Firstly, the influent wastewater from the Carraixet WWTP (see description in section
3.3.1) was characterized (Table 3.11). This information was combined with information
of the WWTP units and dimensions to simulate the whole plant on DESASS software
(Ferrer et al., 2008) using the Biological Nutrient Removal Model N° 2S (BNRM2S)

(Duréan et al., 2020) which considers the most important physical, chemical and biological
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processes and simulates the whole plant performance plus the interactions of the different
streams (Barat et al., 2013). The simulation results, which provided reliable and complete
information were validated by comparing them with experimental data (RW1).

Table 3.11. WWTP influent characterization.

Average + S.D

Flow rates (m3-d) 40.000
COD (g COD-m?) 510 + 80
N-NHa (g N-m3) 42,8 + 3,4
P-PO4 (g P-m3) 55+0,3
Nt (g N-m?) 52,8 +4,8
Pr (g P-m?) 102+2,1
TSS (g-m?3) 342 + 65

Alkalinity (mg CaCO3z-m-®) 453 + 29

The RW1 characterization and its flow rate were used to represent the HFMC
performance in the full-scale WWTP. The HFMC was simulated by the mathematical
model developed in this thesis (see Section 4.3). The HFMC plant set-up shown in Figure
3.11 is similar to the one applied for continuous operation. Reject water pH was first set
and solids were removed in a settler and the remaining liquid was pumped to the feed
tank. The feed solution and acid solution were pumped through the different HFMC units.
pH and temperature were monitored in all the tanks and the feed solution pH was adjusted

by the addition of a base.

HFMC simulations were carried out with different operational parameters such as pH,
membrane surface or feed flow rates looking for the optimum conditions in terms of costs
and benefits. The pH values varied between 9 and 11 and feed flow rates between 0,02 to

0,117 m3-s’. Both parameters determine the membrane surface requirements. Once the
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optimum conditions had been established, the WWTP was simulated again considering
the application of HFMC to the reject water to assess the influence of the reduced nitrogen

load on the plant, mainly on aeration.

Pre-treatment HFMC plant

pPH/T

—
—

Settler pH/T

| : HFMC modules pH/T

Storaged tank Feedtank = [€----{------nnmno-- g Acid

+ >

Figure 3.11. HFMC designed plant.

This economic study considered the most important costs of the implementation of this
technology including membrane modules, the settler and pumps as capital costs
(CAPEX); and reagent consumption (sodium hydroxide, citric acid and sulphuric acid)
and pumping energy as operational costs (OPEX). Table 3.12 shows the unit cost of each

item considered.
The following general assumptions were made to calculate the costs:
e Lifespan of 10 years for pumps and membrane, following Dube et al., (2016) and

20 years for the settler.

e Cleaning protocol carried out with a sodium hydroxide solution of 6 wt% and

citric acid solution of 10 wt% once a month.
e Nitrogen recovery efficiency was established at 90 %.

e 20 working hours per day to cope with reject water peak flow rates and

maintenance.
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e Membrane surface requirements were increased by 15 % to cope with reject water

peak flow rates.

e The ammonia sulphate solution was assumed to have 4% nitrogen (Richter et al.,

2019).
Table 3.12. Unitary prices of the economic analysis items.
Items Units Value References
NaOH ekel 0,225 National Parks of Lake Superior Fundation,
2010
H2S04 €1t 01281 Argus Media Group, 2018
CsHgO7 €kg'l 0,56 LMC Interntational Ltd, 2019
] “kWh price 2020 in Spain: tariffs and
. 1
Energy €kWh 0,09 companies,” 2020
Membrane €-m? 49 Based on manufacturer’s data
surface
Ammonia €kg N1 0,77 Based on manufacturer’s data
Sulphate

Pumps, settler and membrane modules were considered as CAPEX, the latter being the
most important. OPEX considered sodium hydroxide, sulphuric acid, citric acid and
energy for pumping. Sodium hydroxide, which depends on the selected pH is the most
meaningful cost. Settler OPEX and control and automatization costs were considered

negligible and were not included.

Regarding savings, the reduced nitrogen load in the mainstream in turn reduced aeration.
As reject water is usually recycled to the mainstream, the amount of nitrogen sent to the
mainstream in HFMC is dramatically reduced. As the usual treatment is activated sludge,
this has a direct impact on the oxygen needed to oxidise the ammonia. Furthermore, the
production of marketable AmS also has a positive footprint. The AmS obtained was
compared with similar fertilizers on the market in terms of nitrogen concentration and

price.
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Finally, the influence of the applying HFMC on the GWP of the WWTP was also included
in this study. The main impacts of nitrogen recovery are the reduced nitrogen load in the
mainline and the production of AmS. The reduced nitrogen in the aerobic reactor has a
direct impact on the N2O emissions during the nitrification process. N2O has a remarkable
GWP of 298 ton CO,-eq-ton N.O}(IPCC, 2001). The savings on aeration reduced the
estimated GWP due to the smaller energy demand. The average Spanish CO. emissions
from generating electricity is 0,43 kg CO2-kWh? (Ministerio Transicion Ecoldgica,
2018). The main environmental impact of the recovered AmS is the associated GWP

compared with the same production by HB.

3.7 Calculations

The calculations involved in this thesis focused on evaluating HFMC performance in
nitrogen recovery. The main calculations were: TAN mass balance, nitrogen recovery

efficiency and nitrogen recovery rate.

Total Ammonia Nitrogen mass balance

ered,ox CTAN,feed,O + Vacid,Ox CTAN,acid,O

E3.1
= ered,tx CTAN,feed,t + Vacid,tx CTAN,acid,t

Vreed being the volume of the feed tank (m®), Craned, the total ammonia nitrogen
concentration in the feed (g-m3), Vacig, the volume of the acid tank (m®), and Cranacid the
TAN concentration in the acid tank(g-m) at a certain time t or at t=0. This balance is
calculated to detect any nitrogen losses during the experiment, mainly by stripping, and

applied at the end of each experiment.
Nitrogen removal rate

Nitrogen removal rate evaluates the velocity of removal in terms of how much TAN is

extracted from the feed solution in a certain period of time.

95



C A do — C A d
N removal rate = —AN.Teed0 . TAN feedt E 3.2

Nitrogen recovery rate

This equation evaluates the velocity of recovery in terms of how much TAN is captured

by the acid solution in a certain period of time

CTAN,acid,t B CTAN,acid,O
N recovery rate = : E 3.3

Nitrogen recovery efficiency

This equation evaluates nitrogen recovery efficiency by calculating the percentage of

nitrogen removed from the feed solution that ends in the acid solution.

%N recovery ef ficiency

Vacid tX CTAN acid,t
. — x 100

ered,ox CTAN,feed,O - ered,tx CTAN,feed,t

Mass transfer across the membrane

This equation was used to evaluate mass transfer during the crystallization tests.

vV C
K=— In TAN,feed,0

A-t  Cranfeedt

E3.5

K being the mass transfer coefficient (m-s™), V the volume (m®) and A the membrane

surface.
Nitrogen content of solution

This equation is used to evaluate the quality of the ammonia sulphate solution in the acid
tank

96



CTAN,acid

%N richness = Vp
acid

E 3.6

Cran.acid being the TAN concentration in the acid tank(g-m=), Vacid the volume of the acid

tank (m®) and p the water density (g-m’).
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4 Resultados y discusion

4.1 Efecto de los parametros operacionales sobre el proceso de recuperacion

de nitrogeno

El proceso de recuperacion de nitrégeno utilizando contactores de membrana depende de
una serie de parametros operacionales, los cuales van a ser evaluados en esta seccion.
Entre ellos se incluyen: el pH de la corriente a tratar, el caudal de alimentacion de la
misma, la superficie de membrana del contactor, la temperatura de la corriente a tratar,
las caracteristicas de dicha corriente y las caracteristicas de la disolucion acida que actua

como corriente de extraccion.

4.1.1 Efecto del pH de la corriente de alimento en el proceso de recuperacion

de nitrégeno

El primer aspecto a evaluar fue el efecto del pH sobre el proceso de recuperacion de
nitrdgeno mediante HFMC. Esta condicion operacional ha sido descrita por diferentes
autores como la mas importante a la hora de determinar el paso de amoniaco a través de
la membrana (Ashrafizadeh & Khorasani, 2010; Bernal et al., 2016). Tal y como se
describié en el apartado de materiales y métodos, en esta tesis se han realizado
experimentos a diferentes valores de pH con el objetivo de evaluar la velocidad y el
rendimiento del proceso en funcion de este parametro. Los valores de pH elegidos fueron
9,10y 11 (ver condiciones de los experimentos en la seccién 3.5.1). No se han estudiado
valores menores de pH dado que, tal y como se comprob6 experimentalmente (Noriega-
Hevia et al., 2020), a un pH menor de 8,6 no tiene lugar la transferencia de amoniaco de
un lado al otro de la membrana. En la Figura 4.1.A se muestran los resultados obtenidos
respecto a la evolucion de la concentracién de nitrégeno en el tanque de alimentacion en
los experimentos 1,2 y 3 mientras que en la Figura 4.1.B se muestran los resultados de
los experimentos 4, 5 y 6. En ambos casos todas las condiciones operacionales se

mantienen constantes excepto el pH (ver Table 3.4)
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Figura 4.1. Evolucion de la concentracion de nitrégeno frente al tiempo de los
experimentos A) 1-3 B) 4-6.

En todos los ensayos que se muestran en estas figuras se alcanzé un porcentaje de
eliminacion del 99 %. Este resultado implica que para todos los valores de pH evaluados
el rendimiento del proceso no esté limitado por este parametro. Realizando un balance de

masa a partir de la cantidad de amonio presente en el acido al final de cada ensayo, se
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obtuvo una eficiencia de recuperacion del 99%. Por lo tanto, se puede concluir que no se
observan pérdidas de nitrégeno en el sistema durante el proceso de recuperacion. Como
se puede observar en la Figura 4.1.A, cuanto mayor es el pH, mas elevada es la velocidad
de recuperacién de nitrogeno. A pH 9 se logra recuperar todo el nitrdgeno amoniacal
disponible en 70 minutos, mientras que a pH 10 ese objetivo se logra en 50 minutos o en

40 minutos a pH 11.

Respecto a la Figura 4.1.B, los resultados obtenidos para los diferentes pH evaluados son
similares a los comentados anteriormente, es decir, el proceso de recuperacion de
amoniaco es mas rapido cuanto mayor es el pH. No obstante, al ser las condiciones
operacionales de este grupo de ensayos distintas respecto a los que se muestran en la
Figura 4.1A, los tiempos necesarios para eliminar el nitrbgeno amoniacal son menores.
Cabe destacar que la variacion observada en la velocidad de recuperacion entre pH 9y
pH 11 no es lineal, es decir, la velocidad a pH 10 no es la mitad de ambas, sino que esta

mucho mas proxima a la que se alcanza con un pH de 11.

El efecto del pH sobre el proceso viene determinado por cdmo afecta el pH a la cantidad
de amoniaco presente en la corriente de alimento. En la Figura 4.2 se muestra como varia
el porcentaje de amoniaco en funcion del pH y la temperatura. Tomando como referencia
la temperatura de 25°C, se puede observar como a pH 8 el porcentaje de amoniaco es
aproximadamente un 5% del nitrogeno amoniacal total, mientras que a pH 9, dicho
porcentaje asciende hasta un 35%, alcanzando el 50% a pH 9,2, el 90% a pH 10y el 98%
apH 11. La disponibilidad de amoniaco provoca que la velocidad de paso de este gas sea
mayor cuanto mayor es el pH, observandose una menor diferencia entre pH 10y pH 11
que entre pH 9 y pH 10. Por el mismo motivo, el paso de amoniaco a través de la
membrana no es constante en el tiempo. Por ejemplo, en el experimento 1 mostrado en
la Figura 4.1.A, se observa como el 50% del nitrégeno amoniacal es recuperado en los
primeros 15 minutos del experimento mientras que, para eliminar el otro 50%, son
necesarios 45 minutos. Lo mismo sucede con el resto de los experimentos: se observa una
mayor velocidad al principio del experimento y luego esta va disminuyendo conforme lo

hace la concentracion de amoniaco presente en la corriente alimento.
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Figura 4.2. Variacion del porcentaje de amoniaco en funcion del pH y la temperatura.

El paso del amoniaco a través de la membrana produce un cambio en el equilibrio amonio-
amoniaco de la corriente a tratar. La menor concentracién de amoniaco provoca un
descenso de la concentracion de amonio para mantener el equilibrio, lo que supone un
descenso de la concentracion de OH". Este descenso de los OH™ hace que a medida que el
amoniaco va atravesando la membrana, el pH de la corriente a tratar descienda. Es por
ello que es necesario adicionar una base para mantener el pH constante durante toda la
experimentacion a fin de mantener la relacion de equilibrio durante todo el proceso, es
decir, que el porcentaje de amoniaco sea constante. Por lo tanto, a la hora de seleccionar
el pH de tratamiento de la corriente, es importante tener en cuenta el impacto que tiene
este factor tiene sobre los costes operacionales. Un mayor pH, incrementa el uso de
reactivos y, por lo tanto, los costes operacionales. Para subir el pH de un litro de RW1 (la
corriente utilizada como alimento en estos experimentos) hasta pH 9, 10 y 11 se
necesitaron 1 g, 4,2 gy 6,6 g de NaOH (99%) respectivamente. En la seccion 4.3, en la
cual se muestra un analisis econdmico de la tecnologia, se estudiara este aspecto en

profundidad.
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4.1.2 Efecto del caudal de alimentacién

El caudal de alimentacidn es otro pardmetro operacional a evaluar. Para ello se llevaron
a cabo los experimentos 11 a 19, descritos en Table 3.6. Todos estos ensayos se realizaron
en las mismas condiciones de pH, temperatura y superficie de membrana, cambiando
inicamente el valor del caudal de alimentacion desde 0,33x10° m®.s? hasta 5,83x10°
m3.s. Destacar que en todos ellos se obtuvieron porcentajes de recuperacion del
nitrdgeno amoniacal del 99% como en el apartado anterior. Por ello, se puede afirmar que

el caudal de alimentacion no afecta a la eficiencia del proceso.

No obstante, el caudal si tiene su efecto sobre la velocidad del proceso. En la Figura 4.3.A
se muestra la evolucion de la concentracion nitrdgeno amoniacal en los experimentos 11,
12, 13 y 14, mientras que en la Figura 4.3.B se muestran los resultados obtenidos en los
experimentos 15, 16, 17, 18 y 19. En la Figura 4.3.A, se observa una mayor velocidad del
proceso conforme aumenta el caudal de alimentacion. Asi, en el ensayo 11 son necesarios
25 minutos para recuperar totalmente el nitrogeno amoniacal mientras que, en el
experimento 14 la recuperacion completa se consigue a los 15 minutos. En los resultados
mostrados en la Figura 4.3.B no se aprecia ese aumento de la velocidad con el caudal de
la corriente alimento. En este caso la velocidad de recuperacion de nitrogeno es
aproximadamente la misma en todos los ensayos. Esto indica que a partir de cierto valor

de caudal la velocidad del proceso deja de aumentar.

Con el objetivo de ver de forma més clara el efecto del caudal de alimento sobre la
velocidad del proceso de recuperacion, la Figura 4.4 muestra los tiempos necesarios para
recuperar el 90% del nitrégeno amoniacal en funcion del caudal utilizado. Los resultados
obtenidos muestran como a caudales bajos, el tiempo necesario es mayor, disminuyendo
este al aumentar el caudal desde 0,33x10° m-s™hasta 2,5x10° m-s. A partir de este valor
de 2,5x10° m-s*, el tiempo necesario para alcanzar dicho porcentaje de eliminacion se
mantiene aproximadamente constante. Por tanto, este seria el caudal de alimentacion
optimo. Con valores més elevados del caudal de alimento también se alcanzaria la

méaxima velocidad del proceso, pero el consumo energético seria superior.
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Figura 4.3. Evolucion de la concentracion de nitrégeno amoniacal para los
experimentos A) 11-14 B)15-19.
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El incremento de la velocidad de transferencia de masa asociado al caudal de alimentacion
viene determinado por la turbulencia de la corriente. Para cada tipo de membranay fluido,
en relacién con el diametro interno de la fibra y la viscosidad y densidad del fluido, un
incremento del caudal de alimentacion lleva consigo un incremento de la velocidad de
este en el interior del modulo, el cual se traduce en un aumento de la turbulencia. Esta
turbulencia creada en el interior del contactor determina el efecto de la capa limite
alrededor de la superficie de la fibra, es decir, reduce la resistencia Ka asociada a la
corriente de alimentacion. Una mayor turbulencia, reduce el efecto de la capa limite,
Ilegando a un valor asintético a partir del cual, un mayor caudal no produce una mayor
transferencia de masa. Los resultados obtenidos en este trabajo son similares a los
obtenidos por Liu and Wang, (2016). Estos autores observaron el mismo efecto respecto
a la turbulencia sobre la capa limite y, por tanto, sobre la transferencia de masa, medida
en este caso como la transferencia de nitrbgeno amoniacal de un lado a otro de la

membrana.

e e I =
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Figura 4.4. Tiempo necesario para recuperar el 90% del nitrégeno amoniacal en

funcion del caudal de alimentacién.
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4.1.3 Efecto de la superficie de membrana

La superficie de membrana es otro pardmetro a tener en cuenta a la hora de evaluar el
proceso de recuperacion. En esta tesis se ha trabajado con dos superficies distintas 1,4 y
2,8 m?, fruto del acoplamiento de dos modulos en serie. Para representar este efecto se
comparan los ensayos 7 y 8 cuyos resultados se muestran en la Figura 4.5.A y los ensayos
9 y 10 cuyos resultados se muestran en la Figura 4.5.B La Unica diferencia entre los
experimentos comparados es la superficie de membrana (ver el resto de las condiciones
en la Table 3.5).

Como se puede apreciar en ambas figuras, la velocidad del proceso es mayor en los
experimentos realizados con 2 madulos en serie, siendo esta relacién aproximadamente
el doble. Por ejemplo, el ensayo nimero 7 se necesitd aproximadamente 40 minutos para
eliminar totalmente el nitrégeno de la corriente alimento mientras que, en el ensayo 8,
donde se aplican dos médulos en serie, se necesitaron 20 minutos. Esta relacién de
tiempos indica que la efectividad de ambas membranas por separado es la misma que en
serie. Es decir, que toda la superficie de membrana esta siendo capaz de permitir el paso
de amoniaco a traves de ella con velocidades de transferencia similares. Por todo ello se
Ilega a la conclusion de que, en este caso y con las condiciones operacionales estudiadas,
la utilizacion de dos membranas en serie seria la mejor configuracién. Se duplica la

velocidad de transferencia con el mismo nimero de bombas.

De igual manera que en los experimentos donde se evalud el efecto el pH sobre el proceso,
al final de los ensayos que se muestran en esta seccion, se realiz6 un balance de masa a
fin de obtener la eficiencia de recuperacién y si habia habido algln tipo de pérdida de
nitrégeno donde el proceso. En este caso, al igual que en el caso anterior, realizando un
balance de masa se obtuvo una eficiencia de recuperacion del 99%, por lo que no se

observaron perdidas de nitrogeno durante la operacion.
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Figura 4.5. Evolucion de la concentracion de nitrégeno en funcion de la superficie de

membrana en los ensayos A) 7-8 B) 9-10.
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4.1.4 Efecto de la temperatura de la corriente de alimento sobre el proceso

de recuperacion

La temperatura de la corriente a tratar es otro de los parametros operacionales cuyo efecto
se ha evaluado en esta tesis. Para evaluar este parametro se realizaron diferentes ensayos
a 25°C, 30 °C y 35°C en las condiciones que se muestran en la Table 3.7(ensayos 20-25).
El efecto de la temperatura se encuentra relacionado con el pH en tanto en cuanto ambos
factores influyen sobre el equilibrio amonio-amoniaco, determinando asi la
disponibilidad de amoniaco potencialmente susceptible de atravesar la membrana. Tal y
como se puede observar en la Figura 4.2, la temperatura tiene una influencia directa sobre
el porcentaje del nitrgeno amoniacal que se encuentra como amoniaco. Esta relacion es
especialmente importante a valores bajos de pH. Por ejemplo, a pH 9 y una temperatura
de 40 °C el porcentaje de amoniaco alcanza el 60%, mientras que a 15°C dicho porcentaje

se reduce hasta el 21%.

Los resultados experimentales de los experimentos comentados anteriormente (ver Figura
4.6), corroboran esta hipotesis. Los resultados obtenidos muestran que, en el rango de
temperaturas evaluado, a mayor temperatura, mayor es la velocidad de transferencia de
amoniaco. No obstante, y esto guarda claras similitudes con la relacion de amoniaco
frente a pH y temperatura, la diferencia entre los diferentes ensayos es bastante menor
que en los ensayos realizados a distintos pH. Esto se debe a que la influencia de la
temperatura en el equilibrio amonio-amoniaco es bastante menor que la del pH (Figura
4.2). Mientras que en el ensayo 20 realizado a 25°C el amonio se consume en 15 minutos,
en el ensayo 25 realizado a una temperatura superior (35°C), fueron necesarios 35 minutos

para la recuperacion completa del amonio porque el pH en este experimento era mas bajo.

Por todo ello se puede concluir que, aunque un aumento de la temperatura tiene una
influencia positiva en la velocidad del proceso, no deberia considerarse como un factor
principal y determinante a la hora de aplicar esta tecnologia. El efecto de este parametro
es mucho menos significativo que el de otros factores estudiados previamente, como el
pH o el caudal de alimentacion. Ademas, también ha de tenerse en cuenta el impacto

econdémico de incrementar la temperatura de la corriente a tratar.
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Figura 4.6. Evolucion de la concentracion de nitrégeno en funcion de la temperatura en
los ensayos A)20-22 B)23-25.

4.15 Efecto de las caracteristicas de la corriente de alimentacion sobre el

proceso de recuperacion

El efecto de las caracteristicas de la corriente a tratar es otro aspecto a tener en cuenta a
la hora de evaluar una tecnologia. Aplicar la tecnologia a dos corrientes diferentes ha
permitido evaluar el efecto de las caracteristicas de la corriente a tratar y de la

concentracion inicial sobre la eficacia y la velocidad del proceso. A su vez, las
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caracteristicas de estas corrientes en términos de pH y alcalinidad determinaran la

cantidad de reactivos necesario para incrementar el pH.

Para estudiar este aspecto se llevaron a cabo los ensayos 26-29 cuyas caracteristicas se
muestran en la Table 3.8. Las dos corrientes estudiadas son un sobrenadante de digestion
anaerobia de una EDAR (RW1) alimentada con el fango primario y secundario de esta, y
el sobrenadante de un co-digestor anaerobio (RW2) alimentado con el fango de un
AnMBR, fango primario de depuradora y microalgas. Como se puede ver en la Figura
4.7, las concentraciones de nitrogeno amoniacal de ambas corrientes son
significativamente diferentes. La corriente RW1 presenta unas concentraciones de
nitrégeno amoniacal alrededor de 800 ppm N-NH4 mientras que la RW2 tiene en torno a
300 ppm N-NHs de concentracion. A pesar de estas diferencias en cuanto a la
concentracion inicial de amonio, no se encuentran diferencias significativas respecto a la
eficiencia del proceso, obteniéndose en ambos casos eficiencias de recuperacion y
eliminacién similares a las de apartados anteriores (préximas al 100%).

La Figura 4.7.A muestra la evolucion de la concentracion de nitrégeno amoniacal en los
ensayos 26 y 27 mientras que la Figura 4.7.B muestra los resultados de los ensayos 28 y
29. En ambas figuras se puede observar que cuanto mayor es la concentracién inicial de
nitrégeno amoniacal, mayor es la velocidad de recuperacion. Asi, en el caso del ensayo
26, con la corriente RW1 se necesitaron 75 minutos para eliminar 750 g N-NH4-m, lo
que equivale a una velocidad de 10 g N-NHs-m=-s"t mientras que, en el caso del ensayo
27, con la corriente RW2, se eliminaron 320 g N-NH4-m™ en 60 minutos, lo que equivale
a5,1 g N-NHs-m3.s1

También cabe destacar que a pesar de las diferentes concentraciones iniciales se observa
que el tiempo necesario para conseguir la recuperacion de todo el nitrégeno amoniacal no
varia en los diferentes ensayos siendo similar en los experimentos 26 y 27 y en los
expiermentos 28 y 29. La diferencia entre ellos se debe a las diferentes condiciones de
operacion, fundamentalmente al pH. Los experimentos 26 y 27 se realizaron a pH 9y los
otros a pH 11. Esta diferencia se debe a que la velocidad del proceso es directamente
proporcional a la concentracion de amoniaco y se observa muy claramente al representar
para estos mismos experimentos la evolucion frente al tiempo de la concentracion de

nitrdgeno amoniacal respecto de la concentracion inicial (C/Co) (ver Figura 4.8). En esta
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figura se observa como, aunqgue las velocidades del proceso sean distintas, se mantiene

una proporcionalidad a lo largo de los ensayos, es decir, independientemente de la

concentracion inicial, para un determinado tiempo, el porcentaje de nitrégeno recuperado

es el mismo.
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Figura 4.7. Evolucion de la concentracion de nitrégeno en funcion de la corriente a

tratar en los ensayos A)26-27 B)28-29.
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inicial frente al tiempo en los experimentos A)26-27 B)28-29.

Otra diferencia importante entre los experimentos realizados con ambas corrientes es la
cantidad de reactivos, medida como gramos de NaOH, necesaria para incrementar y
mantener el pH (Tabla 4.1). En esta tabla se observa que para todos los valores de pH la
cantidad de sosa necesaria para subir el pH de la corriente RW1 es claramente superior a
la necesaria para la corriente RW2. Estas diferencias se deben fundamentalmente a la

diferente alcalinidad de ambas corrientes, teniendo la RW1 una alcalinidad de 2.733 g
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CaCOs-m2y la RW2 1.906 g CaCOs-m. No obstante, al evaluar los gramos de NaOH
necesarios por cada gramo de nitrégeno, los resultados son diferentes. En este caso los
resultados obtenidos para pH 10 y 11 son similares (diferencias menores del 10%)
mientras que para pH 9 la corriente RW1 necesita un 37% menos de sosa. Esto hace que,
para caso concreto, sea necesario un estudio econdémico tanto del coste de la sosa para
subir el pH como del precio de venta del producto recuperado, con el objetivo de
determinar qué corriente y qué pH son los que permiten obtener mayores beneficios,

garantizando todos ellos unos porcentajes de recuperacion muy elevados.

Tabla 4.1. Consumo de NaOH para cada corriente y pH.

Consumo de sosa

(g NaOH-I?) g NaOH- g N*
Corriente pH pH
9 10 11 9 10 11
RW1 1,0 4,2 6,6 1,25 5,25 8,25
RW?2 0,6 1,48 2,64 2,0 4,9 8,8

4.1.6 Influencia de la concentracion de acido sulfarico en el proceso de

recuperacion

Uno de los factores que determina la calidad del producto, asi como su capacidad de
introducirlo en el mercado, es la concentracion de sulfato de amonio obtenida. Para ello,
un aspecto fundamental es la concentracién de la disolucion acida dado que, a mayor
concentracion de &cido, mayor cantidad de nitrogeno amoniacal es potencialmente capaz
de capturar y, por lo tanto, mas concentrada estara la disolucion de sulfato de amonio.
No obstante, elevadas concentraciones de &cido pueden provocar la aparicion del
problema de wetting. Como se ha mencionado anteriormente, el wetting es un proceso
por el cual la membrana pierde, al menos parcialmente su hidrofobicidad, Ilenandose sus
poros de la corriente de alimentacion. La presencia de liquido en los poros puede provocar
dos fendmenos: la reduccion del flujo, puesto que a traves de ese poro ya no es capaz de
pasar el amoniaco gas; o el paso de la corriente de alimentacién al otro lado de la
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membrana, contaminando y diluyendo la corriente acida. Como se describe en la
introduccidn, los procesos de wetting pueden tener lugar por motivos muy diversos. Uno
de los mas comunes son las caracteristicas de las corrientes, en términos de densidad,
viscosidad, tensién superficial o diferencias de potencial entre ambas. En los ensayos
mostrados hasta este apartado, los cuales se llevaron a cabo a concentraciones bajas de
acido sulfrico, 4,9 g H2SO4-17%, no se ha hallado evidencia de este proceso. No obstante,
se realizaron los ensayos descritos en las Table 3.9 y Table 3.10 variando la concentracién
de &cido y con la presencia de una elevada concentracion de sulfato de amonio en la

disolucidén de &cido para ver si esta tenia algun efecto sobre el wetting.

En primer lugar, se vario la concentracion de acido sulfarico de la disolucién acida desde
una concentracion de 7,36 a 148 g H.SOa-17, tal y como se describe en las Table 3.9 y
Table 3.10, siendo la concentracion de un litro de acido sulfurico al 98%
aproximadamente 1800 g H.SO4-1"%. Estos cambios en la concentracion de acido suponen
también una variacion en el pH inicial de la disolucidn acida, pasando de 1,3a0,5. En la
Figura 4.9 se muestra el incremento de volumen del tanque acido en funcién de su
concentracion de cido sulfurico al final del proceso de recuperacion. En esta figura se
observa que, a mayor concentracién de acido sulfdrico, mayor es el incremento de
volumen, siendo esta una relacion lineal. A una concentracion de unos 148 g HSOa-I7,
se produce un incremento de 240 ml del volumen, fruto del wetting. No obstante, con
concentraciones menores de 50 g H2SO4-17, este incremento no super6 los 40 ml. Los
voluimenes finales de todos y cada uno de estos ensayos corresponden al momento en el
que la disolucidn acida se satura, es decir, que el pH de la disolucién alcanza valores entre
5,5-6,5. Ademas del efecto que esto produce sobre la hidrofobicidad de la membrana, el
paso de liquido hacia la corriente acida hace que la concentracion de sulfato de amonio
disminuya. Teniendo en cuenta que estequiométricamente una disolucion de 50 g
H2S04-17 de &cido sulfdrico permitiria capturar 14 g de nitrégeno, estariamos ante una
riqueza en nitrégeno maxima del 1,4 %. No obstante, este valor de riqueza, basado en la
estequiometria, se veria reducido por ese incremento de volumen fruto del wetting. Esta
relacion directa con la concentracion de &cido indica que el mayor o menor grado de este
proceso de wetting puede venir determinado por la diferencia de potencial a ambos lados
de membrana. Esta diferencia puede provocar el paso de ciertas moléculas a fin de

equilibrar ambos potenciales, en este caso, agua. No obstante, tanto la hidrofobicidad de
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la membrana como sus caracteristicas intrinsecas (material, &ngulo de contacto...) actiian

como resistencia a este proceso.
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Figura 4.9. Variacion del volumen de la disolucion &cida frente a la concentracion de

acido sulfarico (ensayos 30-33).

En los casos estudiados, las mayores concentraciones sulfato de amonio disuelto se
obtuvieron a las concentraciones de 73 g H2SO4-I" y 148 g H2SOs-I", obteniéndose
diluciones con una riqueza en nitrégeno de 2,1y 4,2% respectivamente. Este Gltimo valor
es del mismo orden de magnitud que el presentado por Richter et al., (2019), los cuales
obtuvieron un producto de una riqueza del 4% a escala piloto. Por lo tanto, aunque este
aspecto no es recogido por la bibliografia como uno de los pardmetros operacionales a
evaluar, si que es de vital importancia a la hora de obtener un producto cuyo objetivo
futuro es salir al mercado. En la actualidad, aunque el sulfato de amonio tradicionalmente
siempre se ha comercializado en forma cristalina debido a su menor coste de distribucion,
se empiezan a comercializar disoluciones con diferentes concentraciones de sulfato de
amonio con valores de riqueza alrededor del 6%. Es por ello que, a falta de escalado y de
un mayor conocimiento de la tecnologia, la riqueza del producto obtenido es cercana a la
que se encuentra actualmente en el mercado, lo cual incrementa tanto su valor como su
potencial.
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Otro aspecto que se evalud de la corriente &cida es si la presencia de sulfato de amonio
en la misma, fruto del proceso de recuperacion, podia tener algun tipo de influencia sobre
el proceso. Para ello se realizaron una serie de ensayos, cuyas caracteristicas se describen
en las Table 3.9 y Table 3.10 comparando el incremento de volumen de la disolucién

acida en dos supuestos distintos:

e Una disolucion acida con distintas concentraciones de acido sulfirico en un

volumen total de 0,25 litros (ensayos 34-38).

e Una disolucién &cida con diferentes concentraciones de acido sulfarico (0,25
litros) y 187 g de (NH4)2SO4 (AmS) (ensayos 39-43).

En base a ello, en la Figura 4.10 se muestran los resultados obtenidos en los dos tipos
ensayos Y la linea de tendencia (L.T.) de cada uno de ellos. El volumen final de la
disolucién acida corresponde al momento en el que ya no hay mas &cido sulfarico
disponible en la disolucion y, como consecuencia, el pH de la misma sube hasta valores
de entre 5,5-6,5.
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Figura 4.10. Variacién de volumen de la disolucién acida frente a la concentracion de

acido sulfarico en presencia y ausencia de sulfato de amonio (experimentos 34-43).

118



Como se puede apreciar, la evolucion del incremento porcentual de wetting es similar en
presencia o ausencia de elevadas concentraciones de sulfato de amonio. Esto concuerda
con los resultados mostrados por Davey et al., (2020) quienes afirman que el incremento
de la concentracion de sulfato de amonio en la corriente de extraccion no supone un
descenso de la tension superficial y, por lo tanto, no tiene una influencia negativa sobre

el wetting.

4.1.7 Cristalizacion

La aplicacién de los contactores de membrana para la recuperacién de nitrogeno
amoniacal busca habitualmente obtener una disolucién concentrada de sulfato amonico,
tal y como demuestran la mayoria de los trabajos publicados hasta la fecha (Norddahl et
al., 2006; Rothrock et al., 2013; Zhang et al., 2020). No obstante, recientemente, se ha
comenzado a evaluar la posibilidad de, aplicando esta tecnologia, obtener sulfato de
amonio en forma de cristales, teniendo lugar el proceso de cristalizacion en el interior del
contactor de membrana (Davey et al., 2020). Esta es una aplicacion bastante reciente y
que hasta la fecha se ha venido aplicando a muy pequefia escala. Aunque técnicamente es
posible, y la capacidad de obtener cristales de sulfato de amonio en un Gnico proceso
supone una ventaja competitiva y de ahorro energético y costes muy importante, los
riesgos asociados a procesos de fouling son un aspecto a evaluar cuidadosamente.

En este apartado se analiza la capacidad de producir cristales de sulfato de amonio, asi
como el efecto de este proceso sobre la capacidad de transferencia de los contactores de
membrana atendiendo al coeficiente de transferencia de masa. Para ello se llevaron a cabo

los siguientes tres tipos de experimentos, tal y como se describe en la seccion 3.5.2:

e Tres experimentos cortos (aproximadamente 24 horas de duracion) encadenados

sin limpieza de la membrana entre cada uno de ellos (N.L).

e Tres experimentos cortos (aproximadamente 24 horas de duracion) encadenados

con un proceso de limpieza de la membrana con agua entre cada uno de ellos (L).
e Un experimento de largo plazo (110 horas de duracion).

En primer lugar, se evalud la produccion de cristales en cada tipo de experimento. En

todos y cada uno de los experimentos llevados a cabo tuvo lugar la recuperacion de
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nitrogeno amoniacal en forma de cristales. En la Figura 4.11. A se muestra una foto de
los cristales retenidos en uno de los ensayos y en la Figura 4.11.B se muestran los mismos
cristales a vista de microscopio. Como se puede ver en esta figura algunos estdn como

cristales muy pequefios, como polvo, y otros ya forman agrupaciones mas grandes.

Figura 4.11. A) Fotografia de los cristales obtenidos y B) vista al microscopio de los

cristales.

El tamafio de los cristales obtenidos en cada uno de los experimentos fue analizado. En
la Figura 4.12 se muestra la distribucién de los cristales segun su superficie. La
distribucion de cristales en todos los experimentos muestra dos grandes centros de
abundancia: uno relativo a cristales pequefios, de menos de 5 um?; y otro entre los 50-
100 pum? de superficie. Es interesante remarcar también las tendencias de las abundancias
de estos cristales. Por ejemplo, en el caso de los experimentos sin limpieza (N.L) el 59%
de los cristales en el primer ensayo es menor de 20 um? mientras que el 41 % es mayor o
igual a esa superficie. Sin embargo, en el ensayo 2 la relacién es de 54% frente al 46% y
en el ensayo 3 de 51 a 49%. De forma analoga en el caso de los experimentos que tienen
una etapa de limpieza con agua, la relacion pasa de 60%:40%, similar al ensayo sin
limpieza, a una relacion de 52%:48%. Esto puede indicar que esta teniendo lugar una
segunda nucleacion a partir de los cristales que quedan entre los experimentos, los cuales
actian como semilla para esta segunda nucleacion. Durante la realizacion de estos

ensayos, ha tenido lugar un wetting parcial que se ha manifestado como un incremento
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medio de un 8% del volumen de acido. Esto posiblemente haya tenido su influencia

negativa sobre el desarrollo de cristales de gran tamafio.
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Figura 4.12. Distribucion de los cristales segun su superficie

Respecto al experimento de largo plazo, la distribucion de cristales obtenida es algo
diferente (Figura 4.13). En este caso, mas del 50% de los mismos tiene un tamafio menor
de 2 pum?, quedando el resto de los grupos por debajo del 15% de abundancia. Hay varios
motivos que pueden explicar este fendmeno. En primer lugar, puede ser el efecto de
dilucion por la adicion de acido durante el experimento, el cual es capaz de disolver
parcialmente los cristales e impedir que haya una segunda nucleacién. Otro motivo puede
ser la transferencia de la corriente a tratar hacia el acido a través de la membrana puesto
que, a lo largo de la experimentacion hay un incremento del volumen de acido de un 33%,
lo cual puede también haber afectado a la cantidad de cristales de gran tamafio.
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Figura 4.13. Distribucion de cristales en funcion de su superficie en el ensayo de largo

plazo.

Tal y como se explica en la seccion 3.5.2, 187,4 g de (NH4)2SO4 han sido disueltos en el
tanque de acido (0.25 1) en todos los ensayos a fin de acelerar el proceso y empezar la
experimentacién cerca de la concentracion de saturacion a temperatura ambiente, cuyo
valor es 750 g (NH4)2SOa-I. La Figura 4.14 muestra la concentracion de amonio en el
tanque de acido respecto al tiempo en los experimentos de corta duracion. Hay que
destacar que, el intervalo temporal en el que no hay valores, se debe a que esta parte del
ensayo tenia lugar por la noche. Como se puede observar, en todos los casos se supera la
concentracion de saturacion, por lo que podria tener lugar la formacion de cristales, como
se confirma con la Figura 4.11 donde se muestran fotos de los cristales. Tanto las
concentraciones como los tiempos operacionales, salvo en el caso del segundo ensayo en
la Figura 4.14.B donde la concentracion final es algo menor, han sido similares en los
distintos tipos de ensayos: unas 22 horas y una concentracion del 115% sobre la de

saturacion.

122



1,25 eNL1 eoNL2ZI eNL3

1,2

s

1,15

L

C/Co
°
20

0,95

0,9
0 500 _. . . 1000 1500
Tiempo (min)
A

oL]1 eL2 eL3
1,2

1,15 P

.
e
.
. -'.
- Cd
. -’.
ot ot ‘
. .
o .
1 . ot
-'. ."
o .
.
o
e
.
X
o

C/Co

1,05 ° .::.-::'...

0,95
0 500 _. _ . 1000 1500
Tiempo (min)

B

Figura 4.14. Evolucion de la sobresaturacion en sulfato de amonio de la corriente

acida en ausencia (A) y presencia (B) de etapa de limpieza.

Igualmente, en el caso de la operacion a largo plazo, se consiguié superar la concentracién
de saturacion (Figura 4.15). No obstante, la concentracion méxima obtenida fue

disminuyendo ligeramente con el paso del tiempo, asi como la concentracion obtenida
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tras cada adicion de acido. Esto es fruto de la adicion de acido al tanque cuando este se

saturaba, lo cual, ademés de acidificar la solucion, incrementaba el volumen y por lo tanto

reducia la concentracion de sulfato de amonio.
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Figura 4.15. Evolucion de la sobresaturacion en sulfato de amonio de la corriente

cida en el ensayo largo.

Por ultimo, se evaluo el efecto del proceso de cristalizacion sobre la transferencia de masa

con el objetivo de analizar si la formacidn de cristales sobre la superficie de la membrana

reducia la capacidad de transferencia. En la Figura 4.16 se muestra la evolucion de la

concentracion de amonio en el tanque de alimentacion en funcion del tiempo de los

experimentos sin limpieza (N.L) y con limpieza (L) entre cada uno de ellos. Como se

puede observar la evolucion del nitrégeno es bastante similar en todos los ensayos, tanto

los de la Figura 4.16.A como los de la Figura 4.16.B, recuperando en ambos casos

aproximadamente el 50% de la corriente de alimentacion en unos 1300 minutos

aproximadamente.
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Figura 4.16. Evolucion de la concentracion de nitrégeno en el tiempo sin limpieza de

membrana (A) y con limpieza (B).

A la hora de calcular numéricamente la transferencia de masa, se utilizé la E 3.5 que se
muestra en la seccidn 3.7 utilizando la concentracion inicial y final. La Tabla 4.2 recoge
el coeficiente de transferencia de masa de cada ensayo. La evolucion de los valores
muestra en este caso una ligera disminucion en los ensayos encadenados sin limpieza,
pasando de 4,78x10° m-s? a 4,32x10°® m-s™. No obstante, en el caso de los ensayos

encadenados con limpieza, también se produce un descenso, aunque menos acusado, de
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5,56x10° m-s a 5,33x10® m-s™. Aunque se aprecia un descenso entre el primer ensayo
y el tercero en ambos tipos de experimentos, el efecto de la limpieza no revierte esa
tendencia. Es por ello que, para evaluar correctamente el efecto de la limpieza con agua,
seria necesario realizar mas ensayos con el mismo modulo para comprobar este efecto a

medio plazo.

Tabla 4.2. Coeficiente de trasferencia de masa en los experimentos de cristalizacion.

K x108 (m-s)

Sin limpieza Con limpieza
N.L.1 4,78 L1 556
N.L.2 4,75 L2 499

N.L.3 4,32 L3 533

El efecto del ensuciamiento de la membrana y, por lo tanto, la reduccién de la
transferencia de masa, se estudié también en el ensayo de mayor duracién realizado sin
ningun tipo de limpieza a lo largo de este. Mientras que cada uno de ensayos anteriores
tenia una duracion de entre 22 y 24 horas, este ensayo tuvo una duracién de 4 dias y 21
horas. En la Figura 4.17 se muestra la evolucion de la concentracion de amonio en el
alimento a lo largo del tiempo. Para poder llevar a cabo este experimento se fue afiadiendo
acido cuando este llegaba a un pH neutro y, cada vez que esto tenia lugar, se cambiaba el
alimento, a fin de trabajar siempre en condiciones similares. Este proceso se llevo a cabo
cuatro veces. Estos cuatro cambios de alimento se reflejan en la Figura 4.17 como cuatro
partes diferenciadas. Como se aprecia en la Figura 4.17, salvo en la tercera parte, que el
proceso se detiene al 63% de la concentracion, todos llegan a concentraciones similares,
alrededor del 50% de eliminacion. No obstante, se observa una disminucion de la
velocidad de eliminacion. Mientras que en la primera y segunda parte eran necesarias

unas 25 horas, la Gltima necesitd 34 horas para llegar a la misma concentracion final.
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Figura 4.17. Evolucidn de la concentracion de nitrégeno en el experimento largo de

cristalizacion.

En términos de coeficiente de transferencia de masa en cada una de las partes, los
resultados que se muestran en la Tabla 4.3 indican cémo, a lo largo del tiempo, esta
transferencia de masa va cayendo, cosa que no se observa tan claramente en los
experimentos anteriores. En este caso, entre la primera y la Gltima parte, se reduce la
transferencia de masa en mas de un 50%. Estos resultados indicarian que, el proceso de
recuperacion de amonio mediante cristalizacion provocaria una disminucién de la

transferencia de masa a medio plazo.

Tabla 4.3. Coeficiente de transferencia de masa del experimento de larga duracion.

Parte K x10% (m-s?)

1 5,39
2 4,80
3 3,45
4 2,42
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4.2 Modelacién matematica del proceso de recuperacion de nitrogeno con

contactores de membrana

Como siguiente paso para realizar un estudio completo de la tecnologia de contactores de
membrana para la recuperacion de nitrdgeno amoniacal, se llevo a cabo la modelacion
del proceso. En este apartado se muestra tanto la descripcion del modelo desarrollado
como su calibracion, siendo este capaz de reproducir la evolucién del pH y la
concentracion de nitrégeno amoniacal durante el proceso de recuperacion con este tipo

de membranas.

4.2.1 Descripcion del modelo

En este apartado se describen tanto los procesos como los componentes del modelo
propuesto para representar la evolucion del nitrdgeno amoniacal y el pH en el proceso de
recuperacion. Antes de explicar los componentes y procesos del modelo propuesto, se
han de destacar las hipotesis asumidas a la hora de desarrollarlo. Dichas hipétesis son las

siguientes:

e Dado que se trata de unas membranas hidrofdbicas, se asume que no existe paso
de la fase acuosa a través de la membrana, Unicamente el amoniaco en su forma

gaseosa.

e La elevada concentracién de protones de la corriente acida hace que el paso de
amoniaco a amonio sea instantaneo. Por lo tanto, la resistencia a la transferencia

de masa de la corriente &cida es despreciable.

e Latemperaturay el caudal de alimentacion y del &cido se mantienen constantes

a lo largo del sistema.

e Lapermeabilidad de la membrana se considera constante a lo largo de cada uno
de los ensayos. Para asumir este hecho se tiene en cuenta el bajo potencial de
fouling debido a que: (i) se realiza un pretratamiento con el fin de eliminar los
solidos, (ii) se alimenta el reactor por la carcasa, circulando el acido por el interior
de la fibra, reduciendo asi las probabilidades de atascamientos y (iii) no se ha

observado wetting en ninguno de los ensayos realizados para validar el modelo
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desarrollado. Por lo tanto, se considera que las caracteristicas de la membrana no

varian durante los ensayos.

Partiendo de estas hipotesis, en los siguientes apartados se describen las caracteristicas
del modelo, asi como los resultados de las diferentes simulaciones llevadas a cabo para
su calibracién. Para comprobar su capacidad para reproducir los datos experimentales, se
comparan las predicciones con los ensayos descritos en la seccion 3.5.1 donde se evaldan
las diferentes condiciones operacionales (pH, superficie de membrana, caudal de

alimentacion y temperatura).

4.2.1.1 Componentes del modelo

Desde un punto de vista quimico, el sistema esta representado por un conjunto de
componentes y un conjunto de especies. Siguiendo las definiciones de Allison et al.,
(1991), una especie es considerada como cualquier entidad quimica a tener en cuenta.
Para el conjunto de especies seleccionado, se elige un conjunto de componentes de modo
que cada especie pueda definirse como el producto de una reaccion que involucre solo
componentes. A su vez, ningln componente puede escribirse como el producto de una
reaccion que involucre a otros componentes. En base a esto, se definen dos tipos de

variables:

e La concentracion de cada especie i, Ci (g-m™).

e La concentracion de cada componente, Tj (g-m=). Esta es la suma de las
concentraciones de todas las especies i en las cuales este componente j participa.

Como se describe en la introduccion, la transferencia de amoniaco a traves de la
membrana modifica el equilibrio quimico amonio-amoniaco, incrementando la
concentracion de protones y, por lo tanto, cambiando el pH. Esto lleva consigo una
modificacion en todos los equilibrios quimicos en los cuales el proton esta involucrado,
es decir, en las reacciones acido-base. Por lo tanto, a la hora de predecir la evolucion de
pH durante el proceso, este modelo ha de incluir todos los componentes incluidos en las
reacciones acido-base. Estos componentes son los que se muestran y describen a

continuacion:
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SH=

Stan (g N-m?): Concentracion de nitrogeno amoniacal. En este término se

incluyen la concentracion de las especies amonio y amoniaco.

Sros (g P-m3): Fosfato soluble inorganico, principalmente ortofosfato.

Sa (g DQO-m®): Acido acético y acetato.

Swr (kmol H*-m): Protones. Este componente representa la suma analitica de

todas las especies que incluyen protones.

[H*] + [HCO3] + 2[H,CO5]* + [HPOZ™ ] + 2[H,PO; ] + 3[H3P0,]
+ [CH;COOH] — [NHs] — [OH™]

E41

Sic (mmol C-m): Carbono inorganico. Este término representa la suma de las
concentraciones de las especies H.CO3;", HCOs y COs®. Este componente

también incluye el dioxido de carbono, segun la siguiente reaccion:

€0,(aq) + H,0 S H,C0, E42

El equilibrio de esta reaccion esta claramente desplazado hacia la izquierda, por lo que la

mayoria del H.COs presente se encuentra en forma de CO2. Como es dificil distinguir

desde un punto de vista analitico ambas especies, se utiliza el término H>COs", el cual

representa la suma de ambos (Allison et al., 1991). El carbono inorganico es calculado a

partir de las mediciones de pH y alcalinidad.

Las especies que se desarrollan a partir de los componentes anteriormente mencionados

se muestran en la matriz especie-componente que se incluye como Tabla 4.4.
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Tabla 4.4. Matriz especie-componente.

Componentes (Tj)

Especies (Ci)

H20 H* NH4* POs* COs* CH3COO
H20 1
H* 1
NH4* 1
POs* 1
COs3* 1
OH" 1 -1
NH3 -1 1
HCOs 1 1
H2COs 2 1
HPO4? 1 1
H2PO4 2 1
HsPOa4 3 1
CHsCOOH 1 1
CHsCOOr 1

4.2.1.2 Procesos del modelo

La estructura del modelo desarrollado en esta tesis viene determinada por la escala

temporal de los procesos que se incluyen, pudiéndose clasificar en 2 grupos:

e Procesos gobernados por la cinética: los procesos bioquimicos (reacciones) y los

procesos fisicos (aireacion, stripping) tienen lugar a una cierta velocidad y su
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evolucion se calcula mediante la aplicacion de ecuaciones de balance de masas a
los distintos componentes. El conjunto de ecuaciones diferenciales resultante debe
integrarse a lo largo del tiempo para calcular la evolucion temporal de las

concentraciones de los componentes del modelo.

e Procesos gobernados por el equilibrio: se considera que las reacciones acido-base
tienen lugar de forma instantanea, pudiéndose considerar un estado mas que un
proceso y calculandose las concentraciones de las distintas especies mediante
algoritmos basados en el equilibrio quimico. En cada intervalo de tiempo, se
calculan las concentraciones de cada una de las especies, sin afectar esto a la

concentracion total de los componentes.

El Unico proceso gobernado por la cinética que se incluye en este modelo es el del paso
de amoniaco a través de la membrana. Se asume que el amoniaco en forma de gas es la
Unica especie gaseosa que es capaz de atravesar la membrana y que, al estar el alimento
libre de solidos, no se produce ningun proceso bioldgico en el interior de esta. Ademas,
al estar el tanque de alimentacion cerrado y la agitacion controlada, se considera que no
hay pérdidas por volatilizacion desde el tanque. Este hecho ha sido comprobado con los
experimentos llevados a cabo en esta tesis donde no se han detectado estas pérdidas. No
obstante, el modelo propuesto podria ser facilmente ampliado para incluir procesos de

pérdidas en el caso de que fuera necesario.

En la Tabla 4.5 se muestran la matriz estequiométrica y de composicién del modelo
propuesto. El Unico proceso del modelo gobernado por la cinética es el proceso de paso
del amoniaco a través de la membrana (stripping). Para este proceso, el coeficiente
estequiométrico del componente Stan es -1 y el del componente St se calcula aplicando
la ecuacion de continuidad para los protones (Tabla 4.5.A). Respecto a los materiales a
conservar, su contenido en cada uno de los componentes se define la Tabla 4.5.B. El
contenido en protones del componente Stan es -1/14 mientras que el contenido en
protones de Swr es -1 dado que los protones en realidad no se conservan y este valor debe

de ser negativo para no contar su variacion dos veces (Serralta et al., 2004).
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Tabla 4.5. Matriz estequiométrica (A) y matriz de composicion(B).

A) Componentes B) Componentes
Proceso  Stan SHT Materiales a conservar STAN SHT
N (g N) 1 -
Stripping -1 v
H* (kmol H*) -1/14 -1

La cinética del proceso de stripping (J), entendido como paso de amoniaco gas a través
de la membrana, se describe mediante la ecuacion E 4.3. Esta cinética depende del
coeficiente de transferencia de masa (k) expresado en m-st y la diferencia de
concentracion a ambos lados de la membrana: Chs,alimento Y CNH34cido, €Xpresadas ambas
en kg-m. La concentracion en el interior de la fibra, por donde pasa la corriente &cida,
es considerada despreciable, puesto que, mientras se lleva a cabo el proceso de
recuperacion, el acido sulfdrico en exceso provoca que el pH sea muy acido y que el paso
de amoniaco a amonio sea instantaneo. Por lo tanto, en esas condiciones de exceso de

acido en el interior de la fibra, la E 4.3, podria definirse como E 4.4.

E4.3
J=kx (CNH3,alimento - CNHS,écido)

E44
J=kx CNH3,alimento

Los procesos gobernados por el equilibrio incluidos en el modelo son las reacciones
acido-base que afectan al pH del medio. Estas reacciones son descritas mediante un grupo
de ecuaciones algebraicas no lineales que incluyen por un lado la ley de accidon de masa

(E 4.5), y por otro el balance de masa de cada componente (E 4.6).

E4.5
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Nsp

Tj = z aijCi ] = 1,2 NC E46

i=1

donde xi es la actividad de la especie i, aij es el coeficiente estequiométrico del
componente j en la especie i, Ki es la constante de equilibrio de la especie i corregida
frente a la variacion de la temperatura, Tj es la concentracién del componente jy Cies la
concentracion de la especie i. Nsp es el numero de especies incluidas en el modelo y Nc

el nUmero de componentes.

4.2.1.3 Aplicacién del modelo propuesto

Balance de masa en el tanque de alimentacion

Dado que en este modelo solo se incluye el proceso de transferencia de amoniaco como
proceso gobernado por la cinética, la concentracién del resto de componentes del modelo
excepto Stan Y Sht, permanecen constantes. Las siguientes ecuaciones muestran el

balance de masa aplicado al tanque de alimentacion para ambos componentes:

dStan
Q X Stans — Q X Stane +V X dt =0 E47

Q X Sprs — Q@ X Spre +V X dt =0 E 4.8

Donde Stane Y Shte hacen referencia a la concentracion de nitrégeno amoniacal y
protones en la corriente de entrada al tanque (corriente que retorna desde el mddulo de
membranas (ver Figura 4.18), mientras que Stans Y Shts hacen referencia a la
concentracion de nitrégeno amoniacal y protones en la corriente de salida (esa
concentracion es la misma que la del tanque de alimentacidn dado que este se considera
como un tanque completamente agitado), V hace referencia al volumen del tanque y Q al
caudal de alimentacion. Para obtener una mejor prediccion del proceso de trasferencia del
nitrdgeno amoniacal, el contactor de membrana fue dividido en 10 subunidades como un
reactor de flujo piston (Figura 4.18). Este nimero de unidades fue establecido en base al
estudio de Abusam & Keesman, (1999) quienes afirman que, en el caso de calcular un
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tanque de flujo de piston como una sucesion de tanques completamente agitados en serie,
el hecho de considerar mas de 10 reactores tiene un impacto despreciable sobre las
caracteristicas del efluente predichas por el modelo. Las ecuaciones E 4.7y E 4.8 se
resolvieron mediante el método de diferencias finitas para calcular la evolucion en el
tiempo de los distintos componentes, aplicando a su vez las E.4.5 y E4.6 para el célculo
de las diferentes especies en cada intervalo de tiempo , dando lugar a las ecuaciones E 4.9
y E 4.10 para el nitrégeno y los protones respectivamente.

Q - At - (Srant — Stanio)
Stant+at = Stant — ( % E49

Q-At- (SHT,t - SHT10) E 4.10
SHT,t+at = SHT,t — vV .

=0

Y
Subunidades

i

Entrada Salida

Tanque
alimentacion

Figura 4.18. Esquema de los balances al tanque de alimentacion y al médulo

Balance de protones en el tanque de alimentacién incluyendo el control de pH mediante

la adicion de sosa.

Como se ha comentado anteriormente, el paso de amoniaco a través de la membrana hace
descender el pH de la corriente a tratar. Dado que en los ensayos realizados se mantuvo
el pH con el fin de obtener un porcentaje de amoniaco constante durante el ensayo, la

adicion de sosa ha de considerarse en la aplicacion del modelo para simular los
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experimentos realizados. La adicion de OH™ en forma de sosa supone una disminucion de
la concentracion de protones en el sistema (ver ecuacion E 4.1). Para calcular esta
variacion, los moles de OH" afiadidos se estimaron en funcién del volumen de NaOH
afiadido (VnaoH), SU concentracion (Snaon) Y €l momento exacto en el que tuvo lugar su

adicion, modificando la ecuacién E 4.8 dando lugar a la E 4.11.

Q X Sure — Vnaon X Snaon — Q@ X Surs + (V+Vyaon) X ar 0 E411

Ademas, aunque no forma parte del proceso de validacion, la incorporacién del célculo
del pH en el modelo hace que este sea capaz de predecir el consumo de sosa para mantener
el pH de una corriente dada en un valor fijo durante la experimentacion. Esta prediccion
es una herramienta muy Util para el disefio de una planta de contactores de membrana

para la recuperacion de nitrégeno.
Balance de masa en el interior del médulo

La concentracidon de amoniaco no se mantiene constante a lo largo de la membrana, sino
que va disminuyendo a lo largo de la misma fruto de la transferencia de este a través de
la membrana. Por ello, a la hora de obtener una prediccién fidedigna de su evolucion a lo
largo del médulo, tal y como se ha comentado con anterioridad, este se ha dividido en 10
subunidades, a modo de flujo piston (Figura 4.18), considerando cada subunidad un
sistema de mezcla completa. Las ecuaciones E 4.12 y E 4.13 muestran el balance de masa
tanto para Stan como Swt en cada subunidad del médulo, siendo:

e Stani Y ShTi: la concentracion de nitrogeno amoniacal y protones a la salida de la
subunidad i. Estas concentraciones se mantienen en toda la subunidad dado que
se considera un sistema de mezcla completa. La corriente de salida de la

subunidad i es la de entrada en la subunidad i+1.

e Stano Y Swro: las concentraciones de nitrogeno amoniacal y protones de entrada

al modulo y son equivalentes a Stans Y Swrsde las ecuaciones E 4.7 y E 4.8.

e Stan1o Y SHt10: las concentraciones de nitrdgeno amoniacal y protones a la salida

del modulo son equivalentes a Stane Y Snte de las ecuaciones E 4.7 y E 4.8.
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e A: lasuperficie de membrana

e K: el coeficiente de transferencia de masa.

dSTANi )
Q XSTANi_Q XSTANi_l +VXT: kXAXSNH3i L= 1,2 10 E412
dSyr. Snu3,
QX Syr, —Q X Syp_ +VX—Ti= kX AX ="t (=12..10 E413

Para resolver estas ecuaciones se aplica el método de diferencias finitas calculando la
evolucion temporal de los distintos componentes, aplicando a su vez las E 4.7y E 4.8
para el calculo de las diferentes especies en cada intervalo de tiempo dando lugar a las
ecuaciones E 4.14y E 4.15.

Q

Stan; = Stan;_, —< ) i =1.23..10 E414

14 x Q

Sur, = Sur,_, —( ) i =123..10 E415

4.2.1.4 Implementacion del modelo propuesto

Este modelo ha sido implementado en MATLAB-Simulik® a fin de poder llevar a cabo
las simulaciones correspondientes. La concentracion de cada una de las especies incluidas
en el modelo se ha calculado usando el software MINTEQAZ2 (Allison et al., 1991). Este
software, MINTEQAZ, el cual ha sido desarrollado por la USEPA e incluye un modelo
de especiacion del equilibrio geoquimico y es capaz de calcular los equilibrios entre las
fases disuelta, adsorbida, solida y gaseosa, es el utilizado para calcular los equilibrios
geoquimicos. No obstante, para ser integrado en el MATLAB, su cddigo ha sido
ligeramente modificado y copilado a través de una biblioteca de enlace dinamico (DLL),
permitiendo asi la union del médulo de FORTRAN con el MATLAB-Simulink®.

El sistema de calculo tiene lugar de modo iterativo tal y como se esquematiza en la Figura

4.19. Para cada paso de tiempo, se resuelven las ecuaciones diferenciales de los balances
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de masas tanto en el tanque de alimentacion (E 4.9 y E 4.10) como en el médulo (E 4.14
y E 4.15), obteniendo la concentracion total de cada uno de los componentes. A partir de
estas concentraciones totales, el programa MINTEQAZ calcula la concentracién en el
equilibrio de cada una de las especies, es decir calcula como se distribuye cada
componente entre las distintas especies (E 4.5 y E 4.6). En primer lugar, se realiza el
balance al tanque de alimentacion y se calcula la concentracion de cada una de las
especies. Estas concentraciones de las diferentes especies son las concentraciones
iniciales a la entrada del médulo. En cada una de las subunidades que se divide el modulo,
se realiza un balance y se calcula el equilibrio para, finalmente, realizar un balance al
reactor teniendo en cuenta la concentracion de las diferentes especies en la ultima
subunidad del mddulo. Este proceso iterativo termina cuando se alcanza el tiempo

méaximo de simulacion previamente fijado.

Procesos Procesos de
t=0 »| cinéticos ¥ equilibrio b U=ttAt Si# Fin calculo
Tj Ci
T No

Figura 4.19. Esquema del proceso de célculo

Utilizando este proceso de calculo se calibro el coeficiente de transferencia del modelo
buscando reducir el error cuadratico entre los valores experimentales y las predicciones

del modelo.

4.2.2 Calibracion del modelo propuesto

Para llevar a cabo la validacion y calibracion del modelo desarrollado, se simularon los
ensayos descritos en la Table 3.4, Table 3.5, Table 3.6 y Table 3.7. Estos ensayos,
realizados bajo diferentes condiciones operacionales (pH, superficie de membrana,
caudal y temperatura), han sido utilizados para el ajuste del coeficiente de transferencia
de masa con el objetivo de minimizar el error cuadréatico entres los valores experimentales

y las predicciones del modelo.
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4.2.2.1 Calibracién del coeficiente de transferencia de masa

En las simulaciones llevadas a cabo, se observa como cada paso de la corriente a tratar a
través del modulo de membranas supone una importante variacién tanto en la
concentracion de nitrégeno amoniacal como en el pH. Un ejemplo de ello se muestra en
la Figura 4.20, en la que se muestra la variacion calculada en el primer incremento de
tiempo de los ensayos 4 (pH 9, caudal de 2,5x10° m3-s y superficie de 2,8 m?) y 5 (pH
10, caudal de 2,5x10° m3.s! y superficie de 2,8 m?) para los valores de pH y nitrégeno
en cada una de las subunidades en las que se divide el médulo. Como se puede ver en esta
figura, para el ensayo 4 la concentracion de nitrégeno amoniacal disminuye un 9% en su
paso por la membrana, mientras que, para el caso del ensayo 5, este descenso llega hasta
el 22%, fruto del efecto del pH. Esta seria la eficacia del proceso de recuperacién en caso
de que la corriente de salida no se recirculara al tanque de alimentacion. Respecto a la
variacion del pH, los descensos son de 0.04 unidades para el ensayo 4 y 0.05 para el

ensayo 5.

10509 & o o o o 1
o o
10,30 ° { 0,9
10,10 ) 8’3
9,90 L 06
5 9,70 4-pH - 058
9’50 5-pH - 0,4
® 4-STAN - 0,3
9,30 5STAN | o>
9,10 | 0,1
8,90 0
0 5 10

Subunidades

Figura 4.20. Evolucion del pH y la concentracion a lo largo de la membrana en el

primer paso de tiempo.

El coeficiente de transferencia de masa fue calibrado buscando la mejor correlacion entre
los valores de pH y nitrdgeno amoniacal medidos y simulados para cada uno de los
ensayos en base al error cuadratico entre los valores reales y simulados. Se calibro cada
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ensayo por separado con el objetivo de determinar si alguno de los pardmetros
operacionales tenia algun efecto sobre la transferencia de masa. Al realizar el ajuste de
cada ensayo se observé que el coeficiente de transferencia de masa no era el mismo para
todos los experimentos, sino que resulto ser dependiente del caudal de alimentacion, tal
y como era esperado, dado que el proceso de conveccion en el interior del moédulo no se
incluye en el modelo. En la Tabla 4.6 se muestran los coeficientes de transferencia para
cada uno de los ensayos evaluados en este apartado con el caudal de alimentacion de
dichos ensayos. Como se puede observar, los coeficientes de transferencia solo varian
con el caudal de alimentacion, siendo independientes del resto de condiciones

operacionales (pH, temperatura...).

Tabla 4.6. Coeficiente de transferencia de masa para cada ensayo.

Ensayo K x10% (m-s?)  Caudal x10° (m?3-s?)
9-10-11 1,2 0,33
1-2-3-12 14 0,66
7-8-13-23-24-25 1,7 1
14 2 1,67
4-5-6-15-16-17-18-19-20-21-22 2,4 >2.5

La Figura 4.21 muestra como varia el coeficiente de transferencia de masa en funcion del
caudal de alimentacion. La calibracion del coeficiente mostré que, a caudales mayores de
2,5x10° m3.st el coeficiente se mantenia constante en un valor de k=2,4x10° m-s™. No
obstante, para experimentos llevados a cabo con un caudal menor, el coeficiente guardaba
una relacion directa con este parametro, es decir, a menor caudal, menor transferencia.
Tal y como se comentd en los experimentos relativos a los diferentes valores de caudal,
esta transferencia de masa viene determinada por la resistencia que la capa limite presente
al paso de amoniaco a través de la membrana. A caudales mayores, esta resistencia que
es la capa limite disminuye por efecto de la turbulencia, permitiendo alcanzar el

coeficiente de transferencia de masa méaximo.
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Algunos autores como Ashrafizadeh & Khorasani, (2010) o Qu et al., (2013) afirman que
la transferencia de masa depende, principalmente, del valor del pH. EI pH es el pardmetro
que determina la cantidad de nitrégeno amoniacal que se encuentra como amoniaco. No
obstante, el hecho de incluir el célculo del pH y los equilibrios en el modelo permite
modelar la velocidad del proceso en funcién de la concentracion de amoniaco, no con la
concentracion de nitrdgeno amoniacal total, por lo que la influencia del pH, y la de la
temperatura en menor medida, ya estan incluidos en esa concentracién. Es por ello que,
ante un cambio del pH, el coeficiente de transferencia de masa se mantendra constante y
sera el otro término, la concentracion de amoniaco en la corriente de alimentacion,

CnH3alimento, €l que se vera modificado.

o-—-—o—-—-—-¢--90-—— -0

2 3 4
Caudal x105 (m3-s1)

Figura 4.21 . Variacion del coeficiente de transferencia de masa frente al caudal de

alimentacion.

En la Tabla 4.7 se muestra una comparativa de los diferentes valores de los coeficientes
de transferencia de masa obtenidos por diferentes autores. Como se puede ver en la tabla,
los valores obtenidos en este trabajo son similares a los obtenidos por Kartohardjono et
al., (2015) los cuales usan un contactor de membrana similar al usado en esta tesis. Por el
contrario, Ashrafizaden & Khorasani, (2010) reportan valores de coeficientes de
transferencia de masa superiores a los obtenidos en esta tesis con membranas similares.
Sin embargo, en este trabajo se introduce la corriente de alimentacion por el interior de
la fibra, lo cual incrementa la transferencia de masa aunque incrementa el riesgo de

fouling (Darestani et al., 2017). Respecto a los trabajos de Liu and Wang, (2016), Qu et
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al., (2013) y Tan et al., (2006), cuyos coeficientes de transferencia también son superiores,
cabe destacar que estos trabajos han sido llevados a cabo usando membranas de PVVDF,
las cuales, de forma general por su material, presentan coeficientes de transferencia

superiores a los de las membrana de polipropileno (Li et al., 2000).

Tabla 4.7. Coeficientes de transferencia de masa en la bibliografia.

K (m-s?) Referencia

1,2-2,4 x10® Este trabajo

0,1-1,4x10° (Ashrafizadeh & Khorasani, 2010)

2,0-6,0 x10° (Qu et al., 2013)

0,5-1,5 x10°® (Kartohardjono et al., 2015)

0,1-1,5 x10° (Tan et al., 2006)

5,3-8,9 x10°® (Liu and Wang, 2016)

Los valores del coeficiente de transferencia, tanto los que se han obtenido en esta tesis
como los que se extraen de la literatura, se basan en unas condiciones determinadas de la
membrana. No obstante, es posible que a largo plazo este coeficiente de trasferencia no
se mantenga debido a procesos de wetting o de ensuciamiento de la membrana. Con el
objetivo de conocer cual es el efecto de una disminucién del coeficiente de trasferencia
de masa sobre la velocidad del proceso se muestra la Figura 4.22. En ella se muestra la
evolucion del nitrégeno amoniacal que se obtendria para diferentes valores de k. A partir
del valor calibrado, se han simulado diferentes situaciones en las que este coeficiente se
reduce en un 10%, un 20%, un 50% un 70% y un 90%. Como se puede observar, la
reduccion de la velocidad no supone tanto un descenso en la eficacia, sino en la velocidad
de recuperacion. En el ensayo que se muestra en la Figura 4.22, el coeficiente de
transferencia de masa permite la eliminacion total del nitrogeno amoniacal en
aproximadamente 12 minutos. No obstante, el tiempo necesario para alcanzar este

porcentaje de eliminacion va aumentando a medida que este coeficiente disminuye. Por
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ejemplo, en ese mismo tiempo para una k del 50%, se eliminaria el 88% del nitrogeno

amoniacal, mientras que, para una k del 10%, se eliminaria unicamente el 48%.

1000 oK 009K ©0.8K ®05K ©0.3K 0.1K

g1 OO N OO ©
o O O O o
O O O O o

400
300
200
100

Concentracion (g N-NH,-m3)

0 5 10 15 20
Tiempo (min)

Figura 4.22. Efecto del coeficiente de trasferencia sobre el proceso de recuperacion.

Es por ello que, en vistas a la aplicacion de este modelo, es necesario calibrar la k para
las condiciones operacionales en cada instalacion, especialmente frente al caudal.
Ademas, este coeficiente de transferencia deberia ser recalibrado periédicamente una vez
que la instalacion esté en marcha con el objetivo de afinar las predicciones y como
indicador del ensuciamiento de las membranas. En funcién del valor de la concentracion
de nitrégeno amoniacal en la corriente a tratar en un tiempo operacional dado, podemos
conocer cuanta capacidad de transferencia de masa se ha perdido y en funcion de esta,
establecer los protocolos de limpieza.

4.2.2.2 Modelacion del efecto de los diferentes parametros operacionales

A continuacion, se muestran las predicciones del modelo con los coeficientes de
transferencia anteriormente mostrados junto con los resultados experimentales. En la
Figura 4.23 se pueden observar las simulaciones de los experimentos del 1 al 6 (ver Table
3.4) realizados a distintos pH (9, 10 y 11 respectivamente) y manteniendo constantes el
resto de las condiciones de operacion. Los experimentos del 1 al 3 se han ajustado con un

coeficiente de transferencia de masa de 1,4x10° m-s™ mientras que los experimentos del
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4 al 6 se han ajustado con un valor 2,4x10° m-s* debido a sus caudales de alimentacion
de 0,67x10° m3-s1y 2,5x10° m3.s respectivamente.
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Figura 4.23. Ajuste de los experimentos 1-6 con el modelo propuesto.

Los resultados obtenidos muestran como el modelo es capaz de representar tanto la

evolucidn de la concentracion de nitrdgeno amoniacal como la del pH en los tres ensayos
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con el mismo valor del coeficiente de transferencia. Tal y como se comentd
anteriormente, el hecho de incluir en el modelo el célculo de la concentracion de la
especie amoniaco permite obtener un valor del coeficiente que no depende del pH. Las
adiciones de sosa realizadas durante la experimentacion se han introducido en las
simulaciones definiendo el momento en el que se realizaron y el volumen afiadido v, tal

como se puede apreciar en la Figura 4.23, la simulacion del pH se ajusta perfectamente
al registro.

La Figura 4.24 muestra las simulaciones de los experimentos del 7 al 10 realizados en las
mismas condiciones de operacion pero teniendo los ensayos 7 y 9 una superficie de
membrana de 1,4 m? (1 tnico modulo de membrana) y los ensayos 8 y 10, una superficie
de 2,8 m? (2 modulos de membrana en serie). Como se puede apreciar en la Figura 4.24,
los resultados a la simulacién se ajustan perfectamente a los resultados obtenidos en la
realidad con un coeficiente de transferencia de masa de 1,7 x10° m-s en los ensayos 7
y 8, y un coeficiente de 1,2 x10® m-s* en los ensayos 9 y 10 debido a los caudales de
tratamiento de 1x10° m3-sy 0,33x10° m3.s* respectivamente. Por lo tanto, la superficie

de membrana tampoco afecta al coeficiente de transferencia de masa.
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Figura 4.24. Ajuste de los experimentos 7-10 con el modelo propuesto.
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Respecto al caudal de la corriente alimento, como se ha comentado anteriormente, es el

unico factor operacional que requiere una modificacion del coeficiente de transferencia

de masa. En la Figura 4.25 y la Figura 4.26, se muestran las simulaciones de los

experimentos realizados para determinar el efecto del caudal de alimentacion (ensayos 11

a 19), realizados para caudales de alimentacion comprendidos entre 0,33x10° m3-sty

5,83x10° m3.sl. En estas figuras se observa que el modelo es capaz de reproducir

adecuadamente los datos experimentales utilizando valores diferentes del coeficiente de

transferencia de materia.
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Figura 4.25. Ajuste de los ensayos 11-16 con el modelo propuesto.

A medida que aumenta el caudal de alimentacién, aumenta el coeficiente de transferencia

de masa. Por lo tanto, el coeficiente de transferencia de masa guarda una relacion directa

con el caudal de alimentacion. No obstante, a partir de un caudal, este coeficiente no varia.
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Para caudales superiores a 2,5x10° m*-s* el coeficiente de transferencia de masa no se
ve incrementado, quedando en un valor maximo de 2,4x10° m-s™. Este coeficiente de
transferencia méxima se alcanza a partir del ensayo 15, este incluido. En los ensayos a
caudales mas bajos (ensayos del 11 al 14), el coeficiente de transferencia va aumentando
con el caudal desde 1,2x10® m-s? hasta 2,4x10® m-s™. Este coeficiente guarda relacion
con la turbulencia dentro del médulo por lo que las dimensiones de este también tienen
una gran influencia. Aspectos como el diametro de la fibra o la carcasa, segun donde se
alimente, asi como las caracteristicas del fluido, determinaran la turbulencia y, por lo

tanto, el efecto de la capa limite sobre la transferencia.
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Figura 4.26. Ajuste de los ensayos 17, 18 y 19 con el modelo propuesto.

Por ultimo, también se simularon los ensayos realizados a distintas temperaturas, (25 °C,
30°C y 35°C). La Figura 4.27 muestra los resultados obtenidos en la simulacién de los
ensayos 22-25, los cuales se ajustaron con un coeficiente de transferencia de masa de
2,42x10° m3.s1 para los ensayos 20-22 y 1,7x10°® m3-s* para los ensayos del 23 al 25.
Como se ha mencionado anteriormente, estas diferencias se deben a los diferentes
caudales: 4,17x10° m3.st y 0,6x10° m3.s? respectivamente. Al igual que en las
condiciones anteriores, el modelo es capaz de representar adecuadamente los resultados
obtenidos en experimentos realizados a distintas temperaturas con el mismo coeficiente

de transferencia de materia. Esto se debe a que, la variacion de la temperatura afecta a la
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cantidad de amoniaco susceptible de atravesar la membrana. Dado que en este modelo la
velocidad de transferencia de materia depende de la concentracion de amoniaco calculada

para el pH y la temperatura del experimento en cuestion, la temperatura no afecta al valor
del coeficiente de transferencia de masa.
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Figura 4.27. Ajuste de los ensayos 20-25 con el modelo propuesto.
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En todos los ensayos mostrados previamente, el pH se ha mantenido ajustado al valor
establecido (9, 10 u 11). Por lo tanto, las variaciones de pH simuladas son pequefias. Por
este motivo, aunque mantener un pH elevado es un factor clave para garantizar el flujo
continuo de amoniaco a través de la membrana se ha realizado un experimento con un pH
inicial de la corriente alimento de 9 pero sin la adicion de sosa durante el mismo. La
simulacion de este experimento permitira evaluar si el modelo es capaz de predecir por
un lado variaciones de pH mas significativas y por otro la reduccion total de la
transferencia de masa a valores de pH maés bajos, donde la concentracion de amoniaco es
muy baja. Los resultados de este experimento junto con las predicciones del modelo se

muestran en la Figura 4.28.

En este ensayo se aprecia un descenso del pH desde 9 hasta aproximadamente 8, debido
al paso de amoniaco a traves de la membrana. De la misma forma se puede ver que,
cuando el pH empieza a descender, la concentracion de amonio disminuye mas despacio
hasta quedarse en un valor aproximadamente constante a partir de un pH de 8,5
aproximadamente. Este hecho coincide con los resultados presentados por Darestani et
al., 2017. Estos autores destacan la necesidad de mantener el pH en valores elevados,
dado que la velocidad del proceso de transferencia disminuye pudiendo incluso llegar a
pararse si la caida del pH es muy pronunciada. No obstante, a raiz de este ensayo, se

puede concluir también que el modelo desarrollado es capaz de representar este hecho.
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Figura 4.28. Ensayo realizado sin ajuste de pH.
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4.2.2.3 Correlacion entre los datos reales y las simulaciones

Por ultimo, para evaluar la capacidad del modelo para representar los datos obtenidos
experimentalmente, se ha determinado la correlacion entre los valores reales y los valores
simulados. En la Figura 4.29 se muestra la correlacion entre los valores de nitrogeno
amoniacal experimentales y simulados mientras que, en la Figura 4.30, se muestra dicha
correlacion para los valores de pH. Para determinar la correlacion de los valores de
nitrogeno amoniacal se tuvieron en cuenta 96 valores obtenidos experimentalmente, los
cuales forman parte de los experimentos mostrados anteriormente. Como se puede
apreciar, la pendiente de la ecuacién de la recta que relaciona ambos valores es muy
cercana a1 (0,9999), por lo que podemos concluir que la correlacion entre ambos valores
es buena, tendiendo ademas esta recta un coeficiente de correlacion R? superior a 0,999.
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Figura 4.29. Correlacion entre los valores de nitrogeno amoniacal reales y simulados.

Respecto a los valores de pH (Figura 4.30), la correlacion entre los valores reales y
simulados es muy similar a la anterior. En este caso se incluyeron 904 valores de pH, los
cuales se aglutinan en 3 grandes nodos alrededor del pH 9, 10 y 11. De nuevo, la
pendiente de la recta de ajuste es aproximadamente 1 (1,0027) con un coeficiente de
correlacion R? de 0,98, confirmando la capacidad del modelo de representar la variacion
del pH durante la experimentacion. Estas correlaciones nos dan también informacién

acerca de la capacidad del modelo de representar los incrementos puntuales del pH fruto
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de los incrementos de sosa que tuvieron lugar durante los experimentos con el objetivo

de mantener el porcentaje de amoniaco en la corriente de alimentacion.
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Figura 4.30. Correlacion entre los valores de pH reales y simulados.

Los resultados mostrados en las figuras anteriores permiten validar la capacidad del
modelo para representar las variaciones en la concentracion de nitrdgeno amoniacal y en
el pH que tienen lugar durante el proceso de recuperacion de nitrégeno en los contactores
de membrana. Asimismo, la aplicacion del modelo desarrollado para el
dimensionamiento de contactores de membranas permitiria estimar la cantidad de sosa (o
cualquier otra base) que se debe afiadir durante el experimento para mantener el pH en
los valores deseados. EI modelo es capaz de estimar la cantidad de moles de OH™ que se
necesitan adicionar en determinados momentos del experimento para evitar el descenso
del pH por debajo del valor establecido. Esta caracteristica del modelo es de gran

importancia para la evaluacion econémica de la tecnologia.

Por Gltimo, destacar que los resultados mostrados en este apartado han sido objeto de la

siguiente publicacion:

Noriega-Hevia, G., Serralta, J., Borras, L., Seco, A., Ferrer, J., 2020. Nitrogen recovery
using a membrane contactor: Modelling nitrogen and pH evolution. J. Environ. Chem.
Eng. 8. https://doi.org/10.1016/j.jece.2020.103880
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4.3 Analisis economico y medioambiental de la implantacion de la tecnologia
HFMC

En este apartado se analizan los diferentes aspectos econdémicos relacionados con la
implantacion de esta tecnologia en una EDAR para la recuperacion del nitrégeno
amoniacal a partir del sobrenadante del digestor anaerobio. Para ello, se disefiara una
planta de HFMC en base a las caracteristicas de la depuradora y se estableceran las
condiciones operacionales Optimas que permitan llevar a cabo el proceso con el menor
coste posible. En este analisis también se evaluaran los efectos positivos que la aplicacion

de esta tecnologia provoque tanto en términos econémicos como ambientales.

4.3.1 Implantacién de la tecnologia a escala industrial: descripcion y

simulacion de la EDAR

Para evaluar la implantacion de esta tecnologia en la EDAR, se llevo a cabo un estudio
de la misma a fin de conocer las principales caracteristicas de la instalacion y de sus
corrientes. Tal y como se describe en la seccion 3.6, se ha llevado a cabo una simulacién
de la EDAR del Carraixet mediante el software DESASS, con el objetivo analizar el
efecto de la aplicacion de los contactores de membrana sobre esta instalacion mediante
simulacion. Para ello se introdujeron en el programa las dimensiones de los distintos
elementos de la EDAR asi como las caracteristicas del agua residual afluente. La Figura

4.31 muestra la ventana principal del programa DESASS con la EDAR simulada.

Figura 4.31. Ventana principal del software DESASS con la simulacion de la EDAR del

Carraixet.
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En primer lugar, se realizo la simulacion del funcionamiento actual de la depuradora. En
la Tabla 4.8 se muestran los resultados de la simulacion, comparando los valores reales y
simulados tanto del sobrenadante de la digestion anaerobia como del efluente de la
depuradora. La similitud entre los datos simulados y los obtenidos experimentalmente
muestra que el modelo es capaz de simular adecuadamente la EDAR. Con respecto al
disefio de la planta de recuperacion de nitrogeno, los valores mas importantes son el
caudal y concentracion de nitrégeno amoniacal en el sobrenadante. Estos seran los
valores de partida sobre los que se disefiara la planta de recuperacién con el objetivo de

recuperar, en forma de sulfato de amonio, el 90% del nitrégeno de esta corriente.

Tabla 4.8. Resultados de la simulacion de la EDAR.

Sobrenadante Efluente

Real + Desv ~ Simulado Real + Desv Simulado

Caudal (m3-d?) - 567,94
DQO (g DQO-m™) 842,6 = 25,3 821,90 62,3+5,2 68,5
N-NHa (g N-m) 7415+351 738,00 1,35+0,2 1,40
P-POa4 (g P-m3) - - 1,18 £0,2 1,22
Nt (g N-m?3) 750,7+372 747,84  965+04 9,80
P (g P-m?) - - 2,08 +0,2 2,13

Alcalinidad (g CaCOs-m=3) 2.825,8+165,3 2.897,80 198,5+10,5 200,83

Otro aspecto que se ha evaluado durante la simulacién de la EDAR es el consumo
energético relacionado con la aireacion, obteniéndose un valor de 5.860 kWh-dia™. Este
valor del consumo energético es una estimacion que realiza el programa a partir de las
necesidades de oxigeno del sistema y de las curvas caracteristicas de distintas soplantes
gue posee en su base de datos. Este consumo energético nos servira para conocer el
impacto sobre la aireacion de la aplicacion de la planta de recuperacion de nitrégeno en
una simulacion posterior. De forma general, el sobrenadante de la digestion anaerobia es
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recirculado a cabecera de planta. La reduccion de carga de nitrogeno de esta corriente al
pasar por la planta de recuperacién provocard una menor carga de nitrégeno en el reactor,

reduciéndose asi las necesidades de aireacion.

4.3.2 Disefio de la planta de contactores de membrana para la recuperacion
de nitrégeno

Para el disefio de la planta de contactores de membrana para la recuperacion del nitrégeno
se toma como referencia el esquema mostrado en la Figura 4.32. Esta planta estaria
dividida en dos bloques: el pretratamiento y la planta de contactores. En el pretratamiento
se incluiria un tanque para el almacenamiento del sobrenadante y el ajuste del pH al valor
deseado, y una etapa posterior de decantacion disefiada con el objetivo de eliminar la
mayoria de los solidos presentes en la corriente como paso previo a entrar en contacto
con las membranas. La planta de contactores contaria con un tanque de alimentacion y un
tanque &cido donde se recircularian ambas corrientes durante el proceso de recuperacion.
Ambos tanques tendrian una electrovalvula para su vaciado, asi como una sonda de pH 'y
temperatura para controlar ambos parametros durante el proceso. Ademas, se instalarian
bombas para la impulsién de ambas corrientes, asi como los médulos de membranas

necesarios para el tratamiento.

Pretratamiento Planta contactores

pH/T* Modulos

pH/'T?

|
|
|
4 Decantador I
|
|
|

Tanque
alimentacion

t T

Tanque Tanque 4cido

almacenamiento

Figura 4.32. Esquema de la planta de contactores de membrana

La planta de contactores de membrana se ha disefiado para un caudal de tratamiento de

600 m3-dia! para hacer frente a posibles picos de caudal de entrada a la planta sobre los
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567,94 m3-dia* obtenidos en la simulacion. Mediante la aplicacion del modelo descrito
en la seccion 4.2, se evaluaron diferentes condiciones operacionales de pH (9, 10y 11),
y caudal de alimentacion (desde 0,02 m3-s? hasta 0,117 m®.s™) obteniendo la superficie
de membrana necesaria para recuperar el 90% del nitrégeno amoniacal presente en el
caudal de sobrenadante. En estas simulaciones se obtuvieron las relaciones ente el pH, el
caudal de alimentacion y la superficie de membrana necesaria que se muestran en la
Figura 4.33.

50000
e H 9

40000 e=pH 10
o =—pH 11
£ 30000
QL
& 20000
s
& 10000

0
0 2 4 6 8 10 12

Caudal alimentacion x102 (m3-s'1)

Figura 4.33. Superficie de membrana necesaria en funcion del pH y el caudal de

alimentacion.

En la Figura 4.33 se observa que en la parte baja del intervalo de caudales evaluado se
obtuvieron los mayores valores de la superficie de membrana necesaria. Cuando el caudal
de alimentacion se incrementa desde 0,02 m*-s* hasta 0,05 m3.s?, las necesidades de
membrana se reducen aproximadamente un 46% independientemente del valor del pH.
Sin embargo, un incremento del caudal de alimentacion desde 0,05 a 0,1 m3.s?, solo
reduce las necesidades de superficie de membrana en un 10%. Este efecto es el mismo
que se observaba en los experimentos de realizados en el laboratorio, el aumento de
caudal incrementa la velocidad transferencia de amoniaco y es este incremento el que
permite reducir la superficie de membrana necesaria para lograr los objetivos de
tratamiento. No obstante, a partir de cierto valor de caudal ya no se produce un incremento

de la velocidad de trasferencia porque la resistencia que ofrece la capa limite es la minima.
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Con relacion al pH, también se aprecia una diferencia importante respecto a las
necesidades de membrana, sobre todo entre los resultados obtenidos a pH 9 y el resto. Por
ejemplo, por el hecho de aumentar el pH de 9 a 10 las necesidades de membrana se
reducen en un 57%. Este aumento alcanza el 63% cuando el pH se eleva hasta 11. El
motivo de esta diferencia es la velocidad de transferencia de amoniaco que depende de su
concentracion en la corriente alimento. A pH 10 y una temperatura de 25°C el 83% del
nitrdgeno amoniacal estd como amoniaco mientras que, a pH 9, Unicamente el 30% esta
en forma de amoniaco. Por lo tanto, la mayor cantidad de amoniaco disponible hace que
la velocidad de transferencia sea mayor y que el tiempo de contacto entre la corriente a

tratar y la membrana se pueda reducir.

Otro aspecto para valorar a la hora de elegir el pH éptimo de tratamiento es el consumo
de reactivos, fundamentalmente la cantidad de NaOH necesaria para subir el pH y
mantenerlo durante el proceso. La Figura 4.34 muestra el consumo de sosa predicho por
el modelo para llevar a cabo el proceso de recuperacién a cada uno de los valores de pH
evaluados. En esta figura se observa que son necesarios 13,7 m® de sosa 1M para tratar
un caudal de 600 m*-dia* a pH 9. No obstante, este consumo se incrementa un 50% para
llevarlo a cabo a pH 10 y un 140% para pH 11. Es por ello por lo que sera el analisis

econdmico el que determine las condiciones 6ptimas de funcionamiento de los

contactores.

50
T 40 | Volumen NaOH (1M)= 0,2706e049%6pH
I R2=0,9998 o
R
L ¢+
£ I
§ 10

0

8,5 9 9,5 10 10,5 11 11,5

pH

Figura 4.34. Consumo de NaOH para los diferentes pH de operacion.
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4.3.3 Estimacion de los costes de la planta de recuperacion de nitrégeno

En este apartado se evaluaran los costes operacionales (OPEX) y los costes de inversion
(CAPEX) de la planta de contactores de membrana para la recuperacion de nitrégeno
amoniacal. Los OPEX incluyen el consumo de reactivos tanto de sosa, para limpieza de
las membranas y para subir el pH, como de &cido sulfurico para la extraccion del
amoniaco y de acido citrico para la limpieza de las membranas. Ademas, el consumo
energético de los bombeos también esté incluido en este apartado. Respecto a los CAPEX,
se incluyen los contactores de membrana necesarios, la construccion del decantador y las
bombas. Los costes especificos de cada uno de estos aspectos se expresan como el coste

por metro clbico de agua de entrada a la planta (40.000 m*-dia™).

4.3.3.1 Estimacion de los costes de operacion (OPEX)

4.3.3.1.1 Consumo de NaOH

El consumo de reactivos es el principal coste de operacién de este tipo de membranas. La
sosa es el reactivo mas consumido dada la necesidad de subir el pH de la corriente de
alimento hasta al menos 9 para que el proceso de recuperacion tenga lugar. Partiendo del
caudal de tratamiento de 600 m3-dia, son necesarios 547 kg NaOH-dia™* (13,7 m3 (1M)
al 99% riqueza) para llevar a cabo el proceso a pH 9. Este consumo tiene un impacto
economico de 67 €-dia? (ver los costes unitarios en la Table 3.12, seccion 3.6), lo que
equivale a 0,002 € m™ de agua residual (0,002 €-m™ AR). Sin embargo, cuando el pH del
proceso se fija en 10 o en 11, los consumos de sosa crecen hasta 895 y 1.464 kg-dia™
respectivamente. Esto representa un coste de 110 €-dia™ (0,0028 € m=3AR) y 180 €-dia™
(0,0045 €-m™ AR) respectivamente. Por lo tanto, aunque es cierto que subir el pH reduce
las necesidades de membrana, el aumento del coste de reactivos asociado a ello es

significativo.

El mantenimiento de las membranas, principalmente la limpieza quimica de estas, lleva
también consigo un consumo de sosa. Esta limpieza, la cual se prevé realizar una vez al
mes, consiste en poner en contacto la membrana con una disolucion de sosa al 6%. El
consumo asociado para esta concentracion dependera de la superficie de membrana,
siendo el consumo por metro cuadrado de membrana y limpieza de 0.03 kg lo que

equivale a un coste de 3,9x10°€-m™.
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4.3.3.1.2 Consumo de acido sulfurico y acido citrico

El &cido sulfarico es el acido utilizado en este trabajo para capturar el amoniaco y
convertirlo en amonio, produciendo una disolucion concentrada en sulfato de amonio.
Con el objetivo de obtener una riqueza del 4% en nitrégeno en esta disolucion, son
necesarios 1.512 kg H2SO4-dia™ (99% riqueza) segln la relacion estequiométrica entre el
sulfato y el amonio (3,5 kg H2SO4-kg N1). En términos econémicos, este consumo diario
es equivalente a 107 €-dia™ 0 0,003 €-m™ AR. Este valor es constante para las diferentes
condiciones evaluadas en el trabajo dado que el objetivo del 90% de eficiencia de

recuperacion se logra en todos los casos.

Respecto al acido citrico, este reactivo es necesario para la limpieza quimica mensual de
la membrana. Para llevar a cabo la limpieza de la membrana es necesario poner las
membranas en contacto con una disolucion de &cido citrico al 10%. El consumo asociado
a esta disolucion depende de la superficie de membrana siendo este 0.05 kg por limpieza

y metro cuadrado de membrana, lo que equivale a un coste de 0,03 €-m™.

4.3.3.1.3 Consumo energético de los sistemas de bombeo

El principal consumo energético del proceso esta asociado a los bombeos y, por lo tanto,
depende del caudal de alimentacion y del caudal de &cido. Los caudales de alimentacién
evaluados varian desde 0,02 hasta 0,117 m3-s*. Para calcular los costes energéticos de
estos consumos se fijé el precio del kWh en 0,09 €-kWh, la pérdida de cargaen2 my

la eficiencia de bombas y motor en el 75%.

Los resultados muestran unos costes de 1,5 €-dia™* lo que equivale a 3,77x10° €-m? AR
para un caudal de alimentacion de 0,02 m3.s?. Por el contrario, para un caudal de
alimentacion de 0,117 m*-s™%, los costes ascenderian a 8,8 €-dia™ lo que es equivalente a
2,2x10* €-m™ AR. Estos resultados indican que, en el intervalo de caudales objeto de
estudio, el consumo energético se puede incrementar un 500%. Respecto al bombeo de
acido, se ha fijado un caudal de 0,03 m3.s™ para todas las condiciones estudiadas, por lo

que el coste energético seria 5,65 x10° €- m> AR.
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4.3.3.2 Estimacion de los costes de inversion (CAPEX)

4.3.3.2.1 Area de membrana necesaria

Dentro de los CAPEX, los modulos de membrana necesarios es uno de los aspectos mas
importantes. Como se puede ver en la Figura 4.33 (seccion 4.3.2), la superficie de
membrana necesaria depende principalmente del caudal de alimentacion y el pH. Para
estimar el coste de las membranas se ha establecido una vida util de 10 afios y un
incremento del 15% de las necesidades de membrana para hacer frente a posibles picos
de caudal. Atendiendo a estos parametros y al precio de 49 €-m™, el coste de lamembrana
esta entre 2.535.750 € (51.750 m?) y 439.530 € (8.970 m?) en funcion de los parametros
operacionales estudiados. Esto equivale a un coste especifico de entre 0,017 € m= AR (a
un pH de 9 y un caudal de 0,018 m3-s) y 3,0x103€-m= AR (a un pH 11 y un caudal de
0,117 m3.s%).

4.3.3.2.2 Bombas

Para estimar el coste asociado a las bombas para el bombeo del sobrenadante de la
digestion anaerobia, se analizaron diferentes catadlogos de bombas y se tomaron como
referencia bombas con un caudal de 0,015 m®-s™* con un precio unitario de 3.081 €. El
namero de ellas variard en funcion del caudal de alimentacion elegido. Suponiendo que
estas bombas tienen una vida Gtil de 10 afios, los costes de inversion de estas bombas
variaran entre un coste especifico de 0,6x10* € m™ AR para un caudal de 0,02 m3.s* (2
bombas més una de repuesto) y uno de 2,1x10 €-m™ AR para un caudal de 0,117 m3-s*

(8 bombas mas dos de repuesto).

Respecto al bombeo del &cido, se analizaron diferentes catalogos de bombas tomando
como referencia bombas con un caudal de 0,011 m*®-s?y un precio unitario de 1.285 €.
Destacar que ambos tipos de bombas, tanto las del alimento como las del acido, son de
materiales capaces de soportar los pH extremos de estas corrientes. Para el caso del acido
se considera un caudal fijo de 0,03 m3-s™%. Por lo tanto, 3 bombas (mas una de repuesto)
fueron afiadidas, suponiendo esto una inversion de 4.913 € para 10 afios, lo cual supone

un coste especifico de 3,36x10°€-m2 AR.
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4.3.3.2.3 Sedimentador

En lo relativo al coste del sedimentador, el cual es necesario para la eliminacion de los
solidos de la corriente de alimentacion, solo se han considerado los costes de
construccion, mientras que los de operacion se han considerado despreciables.
Atendiendo al caudal de tratamiento, se ha disefiado un sedimentador de 70,3 m® (con un
didmetro de 5,26 m y una altura de 3,25 m). Para la construccion del decantador, se estima
un coste de construcciéon de 100 €-m=. Por lo tanto, el coste asociado al sedimentador es
de 7.030 €, el cual, teniendo una vida util de 20 afios, supone un coste especifico de
2,4x10°€-m3AR.

4.3.3.3 Estimacion de los costes totales

Los resultados obtenidos para los costes totales en funcidn de cada una de las condiciones
operacionales que se describen en la seccion 4.3.2, se muestran en la Figura 4.35. En ella
se representa el coste total de implantar una planta para la recuperacion de nitrégeno
mediante contactores de membrana por metro ctbico de agua de entrada en la depuradora.
Como se puede observar, llevar a cabo el proceso a pH 9 es méas caro que a los otros
valores de pH evaluados independientemente del caudal de alimentacion. Esto se debe a
que, a pesar de que el consumo de sosa es mucho menor, se necesita mucha mas superficie
de membrana y este apartado tiene un efecto muy importante sobre el coste total. No
obstante, un incremento del caudal si es capaz de disminuir los costes especificos desde
0,022 € m™> AR hasta 0,013 €-m™ AR trabajando a un pH de 9.

Los costes obtenidos en este trabajo muestran también que el coste del tratamiento es algo
menor a pH 10 que a pH 11. En este caso se da una situacion contraria a la comparacion
entre los resultados obtenidos a pH 9y pH 10. En la Figura 4.31 se puede observar que el
incremento en el coste de los reactivos necesarios para subir el pH de 10 a 11 es mayor
que la reduccién del coste de membrana. Por lo tanto, a tenor de los resultados mostrados
en la Figura 4.35, trabajar a pH 10 es la mejor opcion, obteniéndose los menores costes a
un caudal de 0,08 m3-s** (Figura 4.35.B) lo que supone una superficie de membrana de
10.580 m?. El coste total a caudales mas elevados es superior debido a que el coste de
bombeo y de bombas es mayor que el ahorro en la superficie de membrana.
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Figura 4.35. Coste del metro cubico de AR tratado (A) en funcion del caudal y el pH 'y
(B) ampliacion al coste a pH 10.

El coste total especifico de la aplicacion de este tratamiento para la recuperacion de
nitrégeno en forma de sulfato de amonio es de 0,0095 €-m™ AR. Este coste habria que
sumarlo al coste de tratamiento del agua residual, el cual, en la Comunidad Valenciana
es de 0,35€-m™ AR (EPSAR, 2019). Es decir, el coste del proceso de recuperacion supone

un incremento del 2,7% del coste del tratamiento de agua residual.

La Tabla 4.9 muestra la contribucion de cada uno de los aspectos estudiados en el coste
total de tratamiento para las condiciones éptimas. El coste de la membrana representa un

37,3%, siendo el principal coste del proceso, seguido del consumo de sosa y de acido
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sulfurico los cuales representan el 29,1% vy el 28,3% respectivamente. El resto de los
costes, los relativos al bombeo, la energia, el decantador y el acido citrico suponen
alrededor del 5,5% del total. Estos resultados muestran la importancia del pH al que se
realice el proceso, dado que no solo determina el consumo de sosa, sino también la

superficie de membrana, lo cual representa el 66,4% del coste total.

Tabla 4.9. Coste por metro cubico de AR de cada uno de los aspectos evaluados.

€m3AR Porcentaje (%0)
NaOH 2,70x10° 29,1
Acido sulfurico 2,67x10° 28,1
Acido citrico 2,30x10 2,4
Bombeo 2,13x10™ 2,2
Bombas 5,05x10° 0,5
Decantador 2,41x10° 0,4
Membrana 3,55x10°3 37,3
TOTAL 0,0095 100

4.3.4 Impactos positivos de la implantacion de los contactores de membrana

En este apartado se describen y cuantifican los impactos positivos de la aplicacion de los
contactores de membrana para la recuperacion de nitrégeno en una EDAR convencional.
La recuperacion de nitrégeno en una depuradora convencional trae consigo una serie de
impactos positivos que hay que tener en cuenta a la hora de realizar un analisis del
proceso. Estos impactos son tanto de tipo econémico como ambiental, en términos de
reduccion de huella de carbono. En los Gltimos afios el peso de los aspectos ambientales
a la hora de decidir la implementacion o no de una tecnologia nueva en una instalacion
industrial es cada vez mas relevante. Los certificados ambientales, asi como la huella de

carbono de instalaciones y procesos, estan cogiendo una mayor importancia y empezando
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a determinar la eleccion de unos procesos frente a otros. Es por ello que se considera

interesante e importante analizar estos aspectos junto con los econémicos.

4.3.4.1 Beneficios econdmicos

Las principales ventajas desde el punto de vista econdémico de la aplicacion de esta
tecnologia se centran en dos aspectos principales: el ahorro en el consumo energético de

la aireacion en el reactor bioldgico y la venta del sulfato de amonio obtenido.

La recuperacion de nitrégeno desde la corriente del sobrenadante del digestor, la cual se
recircula a cabecera de planta, supone una reduccion de la carga de nitrégeno que llega al
reactor biologico. La recuperacion del 90% del nitrégeno amoniacal presente en esta
corriente supone una reduccion de un 20% de la carga de nitrégeno soluble que entra en
el reactor bioldgico, pasando esta de 2.362 kg N-d a 1.964 kg N-d*. Este reactor, cuyo
consumo energético se ha estimado por simulacién en 5.860 kWh-dia, ve reducido
también su consumo energético fruto de la menor carga. Los resultados de las
simulaciones muestran que este descenso de la carga supone un ahorro de
aproximadamente un 10% en la aireacion del reactor biolégico, es decir, el consumo
energético estimado tras la instalacion de la planta de recuperacion de nitrégeno seria de
5.292 kWh-dia® frente a los actuales de 5.860 kWh-dia™. Esto es una reduccion del
consumo de 546 kWh-dia™ lo que es equivalente a una reduccion del consumo especifico
de 0,0013 € m3AR.

Por otro lado, la produccion de una disolucion de sulfato de amonio al 4% de nitrégeno
aporta también unos beneficios economicos cuantificables. La produccion de sulfato de
amonio supone un consumo energético de 19,3 kWh-kg N (McCarty et al., 2011)
mediante el proceso HB mas el consumo asociado en el proceso de adsorcion y
cristalizacion para la obtencién de cristales de sulfato de amonio. No obstante, aunque
tradicionalmente se ha producido el sulfato de amonio en forma de cristal por sus menores
costes en transporte, en la actualidad la venta de disoluciones de sulfato de amonio se ha
incrementado. A dia de hoy, una disolucion de este fertilizante al 6% de nitrogeno se

vende a un precio de 0,77 €-kg N1,

Las simulaciones realizadas muestran que aproximadamente 400 kg N-dia™ pueden ser
recuperados mediante los contactores de membrana, produciendo una disolucion de
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sulfato de amonio con un contenido en nitrogeno del 4%, lo que representa una
produccion de 9,96 m?® diarios. La venta de esta disolucion supondrian un beneficio de
308 € diarios, o lo que es lo mismo un beneficio especifico de 0,0077€-m™ AR. Teniendo
en cuenta que las necesidades de fertilizantes nitrogenados de un cultivo de trigo se
estiman entre 120-200 kg N-ha*-afio y, que en el caso de una zona de sequia se estiman
entre 80-100 kg N-ha*-afio? (Luis Lopez Bellido, 2009), con el nitrogeno recuperado se
obtendria diariamente la dosis de nitrogeno anual de, al menos, dos hectéareas. Dado que
esta solucion tiene una concentracion suficiente para ser aplicada directamente, no seria
necesaria la evaporacion de esta, reduciendo enormemente los costes dado que, para

evaporar un litro de agua a 25°C se necesita una energia de 0,71 kWh.

Los beneficios totales de la aplicacion de esta tecnologia se estiman en 0,009 € m> AR
(Tabla 4.10), siendo la venta del nitrogeno recuperado el factor mas importante. Estos
beneficios son similares a los costes calculados en el apartado anterior (0,0095 € m™ AR)
lo que pone de manifiesto el potencial de esta tecnologia para su implementacién en una
EDAR. No obstante, la produccion de esta cantidad de nitrégeno como sulfato de amonio
mediante el proceso HB supondria un coste mucho mas elevado. Solamente en términos
energéticos, el consumo del HB por kilogramo de nitrégeno es 77 veces superior, pasando
de 19,3 kwh- kg Nt a 0,25 kwh-kg N*. Por lo tanto, a nivel de produccion de sulfato de

amonio, el ahorro seria muy superior.

Tabla 4.10. Beneficios econdmicos de la aplicacién de los contactores

Concepto Cantidad

Aireacion 0,0013 €-m2AR

Venta sulfato de amonio 0,0077 € m3 AR

TOTAL 0,009 € m>AR

4.3.4.2 Beneficios ambientales

Los impactos ambientales de la aplicacion de esta tecnologia también son un aspecto a
valorar a la hora de su implantacién. Para ello, se determinara la huella de carbono

derivada de su aplicacién.
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En las EDAR uno de los gases efecto invernadero con mayor potencial contaminante es
el dxido nitroso (N20), el cual representa el 26% del total de emisiones gases efecto
invernadero de estas instalaciones (van der Hoek et al., 2018). Este compuesto se forma
en el reactor bioldgico durante la eliminacidn bioldgica del nitrogeno (procesos de
nitrificacion-desnitrificacion)(Kampschreur et al., 2009), teniendo una relacion directa
con la carga de nitrégeno en el mismo. Aunque la relacidn entre las emisiones de 6xido
nitroso y los kilogramos de nitrdgeno eliminados son muy variables en la bibliografia,
con valores que flucttan entre el 0 y el 14,6% del total de la carga de nitrégeno, en este
trabajo se ha establecido como valor representativo el 4% tal y como obtienen
Kampschreur et al., (2008). Asumiendo, a raiz de los resultados obtenidos en las
simulaciones, que el nitrégeno recuperado es 400 kg N-dia, la reduccion de emisiones
asciende a 16 kg de N2O o, lo que es lo mismo 4.768 kg CO2-eq-dia*. Ademas, dado que
la relacion DQO/N en el agua que entra al reactor bioldgico es otro factor que afecta a la
emision de Oxido nitroso (Kampschreur et al., 2009), esta reduccién podria ser incluso

mayor.

Las reducciones en la aireacién también suponen un impacto positivo desde el punto de
vista medioambiental dado que reducen las emisiones de efecto invernadero.
Considerando el valor medio que presenta el Ministerio de Transicion Ecoldgica en su
memoria de 2018, (Ministerio Transicidén Ecoldgica, 2018), las emisiones asociadas a la
generacion de electricidad en Espafia son 0,43 kg CO2-kWh™. La reduccion de
aproximadamente un 10% en el consumo energético del sistema de aireacion (546
kWh-dia), supone en términos de emisiones de CO> la disminucion de 234,78 kg CO,-
eq diarios. No obstante, en este balance, también hay que afiadir el consumo energético
asociado a la planta de contactores de membrana, la cual tiene un consumo energético de

106 kWh-dia* lo que supone la emision de 45,7 kg CO-eq diarios.

En la Tabla 4.11 se muestra la estimacion de las reducciones de emisiones de gases de
efecto invernadero por la aplicacion de los contactores de membrana. Se estima que la
reduccion de gases efecto invernadero de la EDAR simulada es de 6.997,3 kg CO»-eq
diarios, 0 2.554 ton CO»-eq anuales. Ademas, el hecho de no producir este fertilizante
mediante procesos de Haber-Bosch también supone una reduccion importante de gases

de efecto invernadero. Para producir la misma cantidad de nitrdgeno que se recuperaria
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con esta planta, 400 kg-dia™, se requeriria un consumo energético de 7.720 kWh-dia™?,
aproximadamente 3,3-ton CO»-eq-dia™l. Por lo tanto, la reduccion total de emisiones de

CO:2 equivalente seria de 8,3 ton CO>-eq diarias.

Tabla 4.11. Reduccion de emisiones por la aplicacion de los contactores de membrana

Concepto Emisiones

N20 -4.768 kg CO,-eq-dia*

Consumo energético aireacion  -243,78 kg CO-eq-dia™

Consumo energético contactores 45,7 kg COz-eq-dia™

HB -3.319,6 kg COz-eq-dia

TOTAL -8.285,7 kg CO,-eq-dia’

Por lo tanto, los beneficios de la aplicacion de esta tecnologia son importantes tanto a
nivel econdémico, lo que permite un balance practicamente neutro entre coste y beneficio,
como a nivel ambiental con una reduccion diaria de gases efecto invernadero de 8,3
toneladas de CO2-eq. Ademas, el impacto positivo de la recuperacion de nitrogeno en la
EDAR mediante contactores de membrana va mas alla de la propia estacién depuradora.
La relacion entre los consumos energéticos de esta tecnologia en relacion con el proceso
de Haber-Bosch y, por lo tanto, la menor huella de carbono, hace que el alcance de los

beneficios sea muy superior.

Destacar que los resultados que se han mostrado en este apartado han sido objeto de la

siguiente publicacion:

Noriega-Hevia,G; Serralta, J; Seco,A; Ferrer, J. (2021) Economic analysis of the scale-
up and implantation of a hollow fibre membrane contactor plant for nitrogen recovery in
a full-scale Wastewater Treatment Plant, Separation and Purification Technology, doi:
https://doi.org/10.1016/j.seppur. 2021.119128
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4.4 Sistema de control para la operacion en continuo

Por ultimo, con el objetivo de avanzar hacia la implantacion de la tecnologia, se ha
desarrollado un sistema de control para la operacion a escala industrial del proceso de
recuperacion. Este sistema de control que se expone a continuacion ha sido testado y

calibrado experimentalmente tal y como se explica en la seccion de materiales y métodos.

4.4.1 Disefio del sistema de control

En base al disefio de la planta de contactores de membrana que se utilizé para llevar a
cabo las simulaciones de la seccion 4.2 y como se explica en la seccion 3.5.3, la
recuperacion de nitrogeno se plantea como un proceso discontinuo de ciclos, buscando
incrementar el tiempo de contacto entre la membrana y la corriente a tratar mediante la
recirculacion de esta hasta que se produzca la reduccion de nitrégeno amoniacal deseada.
En la Figura 4.36 se muestra un esquema de como seria el disefio de una planta de

contactores de membrana.

Pretratamiento Planta contactores

pH/T* Modulos

Decantador

pH/T?

Tanque
alimentacion

t

Tanque
almacenamiento

Tanque acido

Figura 4.36. Esquema de la planta de contactores de membrana.

En primer lugar, es necesaria una etapa de pretratamiento donde el sobrenadante se
acumula en un gran tanque donde se ajusta su pH al valor deseado. Una vez ajustado se
hace pasar por un decantador desde el que se llena el tanque de alimentacion y puede
empezar el proceso de recuperacion. Es en este momento donde comienza el ciclo de
operacion (Figura 4.37). Durante el proceso de recuperacion el contenido del tanque de

alimentacion se hace pasar por los contactores de membrana y se recircula al tanque. El
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amoniaco atraviesa la membrana y la concentracion de nitrégeno amoniacal en el tanque
de alimentacion va disminuyendo. Cuando dicha concentracion es muy baja se detiene el
proceso de recuperacion, se abre la electrovalvula para permitir el vaciado del tanque y

se vuelve a llenar el tanque con la corriente de salida del pretratamiento.

Operacion
pH/T?

Recuperacion de
nitrégeno
completa

]
pH/T*
Llenado tanque de Paro de la
alimentacion operacion

Vaciado

Figura 4.37. Esquema de operacion en ciclos.

El punto critico para el control y la operacion de esta planta esta en el momento en el que
ha de detenerse la operacion porque ya se ha recuperado el nitrégeno amoniacal presente.
La toma de muestras puntuales durante las horas de funcionamiento de la planta no es una
medida 6ptima para controlar el proceso y la modelacion es util para el disefio o frente a
cambios operacionales, pero no tanto para el control diario. Por otro lado, a pesar de la
existencia de sondas de amonio, su elevado coste, sus necesidades de mantenimiento, asi
como el elevado rango de concentraciones del proceso de recuperacion y el pH tan
elevado, hace que sea necesario buscar alternativas diferentes para estimar la

concentracion de nitrogeno amoniacal durante el proceso.

El objetivo del sistema de control desarrollado es el de establecer cuando debe terminar
el ciclo, deteniendo los bombeos de la corriente alimento y acido, vaciando el depdsito

de alimentacion y llenandolo con nuevo alimento para que pueda comenzar el siguiente
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ciclo. Esto debera producirse cuando se llegue a la concentracion objetivo de nitrégeno
amoniacal. Aunque la tecnologia HFMC permita conseguir rendimientos proximos al
100% el rendimiento Optimo puede no ser este. Tal y como se ha comentado en los
diferentes ensayos de la seccion 4.1, la velocidad de recuperacion no es constante a lo
largo de la experimentacion. Cuanto mas concentrada esta la corriente mas cantidad de
amonio atraviesa la membrana por unidad de tiempo. Es por ello que, establecer una
concentracion de nitrégeno amoniacal proxima a cero en vez de detener el experimento
cuando se ha recuperado el 90% puede suponer un tiempo de operacion muy elevado, lo
que se traduce en una superficie de membrana muy elevada, siendo el incremento

porcentual de nitrdgeno amoniacal recuperado muy pequefio.

En vista de la dificultad de instalar una sonda de amonio en continuo, tal y como se
comentd anteriormente, el sistema control desarrollado en esta tesis se basa en la
evolucion del pH durante la experimentacion para decidir cudndo debe finalizar el ciclo
de operacién. En la Figura 4.38 se muestra a modo de ejemplo, la evolucion del pH
durante un experimento llevado a cabo a pH 10, con 2 litros de volumen de alimentacion
y una concentracion inicial de 950 g N-NH4-m. Como se puede apreciar en esta figura,
el pH desciende durante los primeros 10 minutos desde 10,5 hasta 10. En ese momento
se aflade sosa para mantenerlo por encima de 10. Fruto de la adicién de sosa el pH
asciende hasta 10,3 aproximadamente. Tras la adicion el pH vuelve a descender y cuando
baja por debajo de 10 se vuelve a adicionar sosa y asi sucesivamente hasta que se acaba
el nitrégeno amoniacal disponible. Las adiciones de sosa son iguales (misma
concentracion y volumen) durante todo el ensayo. Los descensos observados en el pH se
deben al paso de amoniaco a través de la membrana. Conforme avanza el experimento la
concentracion de amoniaco disminuye y también lo hace la velocidad de transferencia a
través de la membrana. Esto provoca que los sucesivos descensos de pH sean cada vez
mas lentos. En todos los casos los descensos de pH son lineales pero la pendiente de estas
caidas de pH va siendo cada vez menor a medida que el flujo de amoniaco va
disminuyendo, pasando de -0,0433 unidades de pH-min* al principio del experimento a
-0,007 unidades de pH-min* al final del experimento. Al analizar la evolucion de la
concentracion de nitrogeno amoniacal (ver Figura 4.38) se observa que durante la primera
bajada de pH se produce, en poco méas de 10 minutos, una recuperacion de nitrégeno

cercana al 60%, mientras que durante la segunda se obtiene una recuperacion adicional
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del 23% en otros 10 minutos, en la tercera bajada se recupera un 13% mas en 18 minutos

y en la Gltima, Unicamente se recupera un 3,5% en casi 20 minutos de operacion.

11 3 .
400 g N-NH,'m 46 g N-NH, 'm”
10,8 170 g N-NH, 'm"~ M
10,6
= 10,4
11 gN-NH,'m"
10,2
10
9,8
0 10 20 .. 30, . 40 50 60
Tiempo (min)

Figura 4.38. Evolucion del pH y sus pendientes durante el tratamiento.

Teniendo en cuenta esta informacion, la variable utilizada por el sistema de control
desarrollado para decidir en qué momento debe detenerse el proceso de recuperacion es
la pendiente de pH. Como se ha explicado anteriormente, la evolucion del pH esta
relacionada con el paso de amoniaco a través de la membrana, siendo menor la pendiente
cuando menor es la cantidad de amoniaco que esta atravesando la membrana, es decir,

cuando menor es la concentracion en el tanque de alimentacion.

El programa de adquisicion de datos permitia el registro del valor de pH medido por la
sonda cada 10 segundos, disponiéndose de 6 valores por minuto. El calculo de la
pendiente de pH se realizé cada minuto utilizando para ello los Gltimos 12 valores
disponibles (correspondientes a los valores de pH de los dos minutos anteriores). Se
utilizaron tantos valores en el calculo de la pendiente para reducir el posible ruido de la
sonda. Una vez que se implementd el calculo de la pendiente, se desarrollé y automatizé
el sistema para detener el proceso de recuperacion y empezar el nuevo ciclo. El sistema

se basa en:

e Se establece una pendiente objetivo. Este valor de la pendiente representa la
velocidad minima de transferencia de amoniaco admisible. Cuando la pendiente

de pH en valor absoluto es menor al valor objetivo, la velocidad de transferencia
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de amoniaco es muy baja, lo que implica que la concentracion de nitrogeno

amoniacal en el tanque de alimentacion también es muy baja.

e Se establece que el proceso de recuperacion se detiene cuando cuatro valores
consecutivos de la pendiente de pH sean menores en valor absoluto que la
pendiente objetivo. Al incluir la condicién de los cuatro valores consecutivos, se
reduce el riesgo de que el proceso se detenga por fluctuaciones de la sonda debido
al ruido de la sefial. De forma general la evolucion de la pendiente en valor
absoluto es siempre descendente durante los experimentos. No obstante, se
observan incrementos en el valor tanto por fluctuaciones de la sefial o por adicion
de sosa, lo que provoca que los valores de la pendiente en ese momento de adicién
sean positivos. El sistema de control incluye un contador que se activa cuando el
valor de la pendiente en valor absoluto se encuentra por debajo de la consigna.
Cuando se obtienen 4 valores consecutivos por debajo de la consigna, se detiene
el proceso, se abre la electrovéalvula y se vacia el tanque de alimentacion. Si una
vez que se activa el contador la pendiente se incrementa y se sitla por encima del

valor objetivo (normalmente por adicion de sosa), el contador volvera a cero.

Mediante la aplicacion de este sistema de control, en funcién de la pendiente objetivo
elegida, es posible detener el proceso de recuperacion a diferentes concentraciones de

nitrégeno amoniacal en funcion del objetivo del tratamiento.

4.4.2 Calibracién del sistema de control

Una vez disefiado el sistema de control se calibré mediante dos pasos:

e Determinar cuales van a ser los valores de pendiente objetivo.

e Comprobar que esos valores son capaces de detener el proceso alrededor de la

misma concentracion en diferentes réplicas.

Para la determinacién de los valores minimos, se analizaron las pendientes de pH de
diferentes experimentos llevados a cabo para estudiar los parametros operacionales. A
modo de ejemplo se muestra la Figura 4.39, la cual representa los valores de la pendiente
a lo largo del ensayo que se muestra Figura 4.38 en la seccion anterior. La grafica nos

muestra como, segln va disminuyendo la concentracion de nitrégeno amoniacal, la
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pendiente de pH va disminuyendo hacia un valor asintético cercano a 0. Los huecos que
se observan en la gréafica responden a minutos en los cuales tuvo lugar una adicion de
sosa, por lo que la pendiente obtenida es positiva o cuando es cero. Este Gltimo caso tiene
lugar al final de la experimentacion, cuando la variacion del pH es mas pequefia, mientras
que las adiciones de sosa se suelen producir durante todo el experimento, aunque con mas

frecuencia al principio, que es cuando mas varia el pH.

Tiempo (tmimn)
0 10 20 30 40

Lh

0

0
o N
& -0,03 z
1 |
N L L
[=%
;’-D,DS
" 0,06
-0.,07 I
-0,08
A
__1200
%1000 ® Modelado
T
Z 300 ® STAN
pa
> 600 °
S 400
8 .
% 200 "
5 o . -
0 10 20 30 40 50 60
Tiempo (min)
B

Figura 4.39. Evolucion de la pendiente del pH (A) y de la concentracion de nitrégeno

amoniacal (B) durante la experimentacion.

Tras observar las variaciones de la pendiente en ensayos como el mostrado anteriormente,

se decidié probar con diferentes valores de la pendiente objetivo para comprobar si el
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sistema de control era capaz de detener los ciclos de operacion a distintas concentraciones

de amonio. Los valores elegidos fueron los siguientes.

e -0,06 unidades de pH-min™. Se espera que este valor de la pendiente objetivo
provoque la maxima velocidad de recuperacion y que cuando empiece a disminuir
la velocidad se detenga la experimentacién. En el ensayo mostrado en la Figura
4.39 esta pendiente daria lugar a un tiempo de recuperacion de 8 minutos y una

recuperacion del 40%.

e -0,03 unidades de pH-min. El objetivo de este valor de la pendiente objetivo es
aumentar el porcentaje de recuperacion sin que la caida de la velocidad de
recuperacion haga que el tiempo operacional sea demasiado elevado. Segun el
ejemplo de la Figura 4.39, este valor supondria reducir aproximadamente al 50%
el tiempo de operacion (30 minutos) recuperando el 80% del nitrégeno amoniacal.

e -0,015 unidades de pH-min. Con este valor de pendiente objetivo se espera llegar
a valores muy bajos de nitrégeno amoniacal en el tanque de alimentacion con

eficiencias de recuperacién alrededor del 90%.

Aplicando el sistema de control descrito en el apartado anterior, asi como estableciendo
las diferentes pendientes objetivo, se llevaron a cabo varios ciclos para cada uno de los
valores de pendiente objetivo a fin de comprobar si, con estos valores de pendiente
definidos, el proceso se detenia a diferentes concentraciones y, en el caso de los diferentes

ciclos, las concentraciones finales en cada una de ellas eran las mismas.

En primer lugar, se evalu6 el funcionamiento del sistema de control fijando la pendiente
objetivo en -0.06 unidades de pH-min™. Esta pendiente, la mas elevada de las tres, dio
lugar a ensayos como el que se muestra en la Figura 4.40. Los valores de concentracion
gue se muestran en la figura se basan en simulaciones ajustadas a los valores puntuales
tomados durante los ensayos. En esta figura se muestran los 5 ciclos llevados a cabo,
sefialando con una linea negra el final de cada uno de ellos. Para este valor de pendiente
objetivo, al ser el mas elevado, desde el primer momento el valor calculado estuvo por
debajo, lo que hizo que estos ensayos fueran muy cortos. No obstante, en este periodo de

tiempo, la concentracion disminuyd en aproximadamente 400 g N-NH4-m3. Se realizaron
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5 ciclos cuyos valores medios y desviacion tipica tanto del tiempo de operacién como de

la velocidad y la concentracion final se muestran en la Tabla 4.12.
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Figura 4.40. Ensayos con -0.06 pH-min-de pendiente de pH objetivo: A) variacion de

la pendiente de pH y B) evolucién del pH y la concentracidn de amonio.

Respecto al siguiente valor de la pendiente objetivo, -0.03 pH-min, los ensayos llevados
a cabo fueron mas largos y se obtuvieron porcentajes de recuperacion mayores. En la
Figura 4.41.A se muestra la evolucidn de las pendientes de pH en 5 ciclos llevados a cabo
con esta pendiente objetivo. En este caso, el descenso de la consigna hizo que la duracién

de los mismos fuera notablemente mayor, aproximadamente 30 minutos por ensayo. Por
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este motivo, se recuperaron en cada uno de ellos unos 800 g N-NHz-m3, finalizando el
experimento con una concentracion final de alrededor de 100 g N-NH4-m™ (Figura
4.41.B) Estos resultados muestran que, con este valor como pendiente objetivo, se
consigue una mayor recuperacion del nitrogeno amoniacal, alrededor del 90%. Los
valores medios y desviacion tipica tanto del tiempo de operacion como de la velocidad y

la concentracion final de estas réplicas se muestran en la Tabla 4.12
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Figura 4.41. Ensayos con -0.03 pH-min’ de pendiente de pH objetivo: A) variacion de

la pendiente de pH y B) evolucidn del pH y la concentracion.
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Por ultimo, se evaluo el funcionamiento del sistema de control con la pendiente objetivo
de -0,015 pH-min. En este caso, se buscaba llegar a concentraciones muy bajas de
nitrégeno amoniacal. La Figura 4.42 muestra la evolucion de las pendientes de pH (A) y

la evolucion del pH y de la concentracion de amonio (B) en los 5 ciclos evaluados.

Tiempo (min)
0 40 80 120 160 200 240 280 320 360

AT h

- 11,1
- 10,9
& 800 - 10,7
€ 700 ’
=2 - 10,5
S
g - 1035
§ - 10,1
§ - 9,9
- 9,7
9,5
100 200 300 400
Tiempo (min)
B

Figura 4.42. Ensayos con -0.015 pH-min™* de pendiente de pH objetivo: A) variacion de

la pendiente de pH y B) evolucion del pH y la concentracidon de amonio.

Como se puede ver en esta figura, el primer efecto de esta nueva pendiente objetivo fue
el de la duracion de cada experimento, llegando a algo méas de 60 minutos. En este caso
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al principio de cada experimento la pendiente de pH esta siempre por encima del valor
objetivo. Conforme se reduce la concentracion de amonio, la cual disminuye muy répido
al principio para finalizar con una concentracion proxima a 10 g N-NHs-m, disminuye
la variacion del pH y el valor de la pendiente calculada oscila por encima y por debajo
del valor seleccionado. Esto provoca que el sistema de control no detenga el experimento,
(tal y como se comentd en el apartado anterior el ciclo se para cuando 4 valores
consecutivos de la pendiente son menores que el valor objetivo). Por este motivo el
experimento se prolonga hasta esos 60 minutos de duracion. Los valores medios y
desviacidn tipica tanto del tiempo de operacion como de la velocidad y la concentracion

final de estas cinco réplicas se muestran en la Tabla 4.12.

En la Tabla 4.12 se comparan los resultados promedio obtenidos de concentracion final
de amonio, duracion del experimento y velocidad media de transferencia para las
diferentes pendientes estudiadas. La tabla también muestra las desviaciones tipicas de
estos resultados para los 5 ciclos realizados. En lo relativo a la concentracién final, esta
es menor cuanto menor es la pendiente seleccionada. El hecho de que la pendiente
objetivo sea muy baja implica que el proceso de recuperacion se detendra cuando la
variacion de pH con el tiempo sea muy pequefia, es decir cuando la velocidad de
transferencia de amoniaco sea muy baja y eso se produce para concentraciones de
amoniaco bajas. Por ese motivo, cuanto menor es la pendiente menor es la concentracién
final, mayor es la duracién del experimento y menor es la velocidad media de
recuperacion. Las pequefias diferencias entre los distintos ciclos para cada una de las
pendientes objetivo, las cuales se muestran mediante la desviacion estandar, dan validez
al sistema de control por la reproducibilidad de los resultados. Las pendientes objetivo
seleccionadas han permitido detener el proceso de recuperacién a distintas
concentraciones lo cual hace del sistema de control una herramienta atil para conseguir
el grado de eliminacion deseada optimizando la duracién de los ciclos. Esta capacidad
para detener el proceso a diferentes concentraciones permite adaptar el sistema en funcion

de la cantidad de amonio que se quiera recuperar o del tiempo operacional deseado.

No obstante, a pesar de que la relacion entre los valores de pendiente objetivo
seleccionados es lineal, una es siempre la mitad que la anterior, la evolucién de las

concentraciones no es lineal. Todos los ensayos parten de una concentracion inicial de
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918,9 + 62,8 g N-NH4-m™. La aplicacion del valor mas elevado de pendiente objetivo
estudiada (-0,06 pH-min™), la concentracion final promedio es de 458,7 g N-NHz-m™
mientras que al reducir a la mitad la pendiente objetivo (-0,03 pH-mint), la concentracién
se reduce hasta 87,2 g N-NHs-m y, con la pendiente objetivo mas pequefia estudiada
(-0,015 pH-min™), la concentracion se redujo hasta 14,2 g N-NHs-m?3, es decir, se
recuperé un 46,8%, un 90,4% y un 98,6% respectivamente. Estos valores guardan
relacion inversa con la velocidad de recuperacion en cada uno de los tipos de ensayos
realizados. Cuanto mayor es el grado de recuperacion menor es la velocidad de
recuperacion media de cada ciclo. La maxima velocidad de recuperacion se alcanzé con
una pendiente objetivo de -0,06 pH-min‘t, obteniéndose un valor de 138,6 g-min*t-m=, lo

cual permite alcanzar el 50% de recuperacion en 6 minutos.

Tabla 4.12. Valores medios y desviacion de la concentracion final, tiempo operacional,
velocidad de recuperacion para cada una de las pendientes y porcentaje de

recuperacion.

Concentracion Tiempo Velocidad

Pendiente nal ” - %
(pH-min) fina operacion recuperacion Recuperacion
(g N-NHs -m-3) (min) (g N-min™t-m)
-0,06 458,7 £ 28,3 6,0+1,3 138,6 + 24 46,8 + 3,3
-0,03 87,2+ 18,7 32,6 +4,1 50,6 £6 904+21
-0,015 142+41 63,6 +7,6 31+3,6 98,6 +0,4

Para los casos de -0,03 y -0,015 pH-min, la velocidad media de recuperacion ha sido
50,6 y 31 g-min’* respectivamente. Este descenso de la velocidad entre ambas pendientes
objetivo ha provocado que, a pesar de duplicar el tiempo de operacién, el incremento en
la recuperacion ha sido de 73 g N-NH4-m, lo cual supone un 8,2% del total del nitrégeno
amoniacal inicial. Estos resultados ponen de manifiesto la necesidad de un estudio
econdémico previo a la implantacion de esta tecnologia en una EDAR. En este caso
aumentar el porcentaje de recuperacion del 90,4 al 98,6% exige duplicar el area de
membrana, lo que supondria un aumento muy importante en el coste de la tecnologia por

kg de N recuperado.
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Estos datos muestran que el sistema de control desarrollado permite, en funcion de la
pendiente objetivo seleccionada, detener el proceso en el intervalo de concentraciones de
amonio deseado. A la hora de su implantacion es necesario realizar tanto una calibracion
para el caso concreto, como un estudio economico, atendiendo principalmente al coste de
membranay el producto obtenido, con el objetivo de determinar cuél es la concentracion
Optima de amonio a la que el proceso deberia detenerse y cambiar de ciclo. Esto permitira
determinar la relacion entre la maxima recuperacion de nitrogeno amoniacal en el menor

tiempo operacional posible.
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5 Conclusions

The conclusions obtained in this thesis about the nitrogen recovery process applying

HFMC are classified in four groups according to the four results sections.
Effect of the different operational parameters over the nitrogen recovery process

¢ Nitrogen recovery efficiency achieved with hollow fibre membrane contactors is
near 100% in all the operational conditions studied in this research if the feed

solution pH is higher than 8.6.

¢ Nitrogen recovery rate depends on the membrane surface, feed flow rate and free
ammonia concentration, which depends on the pH and the temperature of the feed

solution.

e The pH of the feed solution determines how much ammonium nitrogen is as free
ammonia, so the higher the pH, the higher the nitrogen recovery rate.

e The higher the feed flow rate the higher the nitrogen recovery rate until the
turbulence inside the contactor removes the boundary layer resistance. Once this
resistance is negligible, a higher feed flow rate does not increase the recovery rate,

it remains constant.

e The feed solution characteristics such as ammonium concentration, pH and
carbonate alkalinity determine the reagents requirements to increase and maintain
the pH.

e The maximum ammonia sulphate solution richness obtained is 4%N being the
sulphuric acid the limiting factor. If the acid concentration is higher, the wetting
appears reducing the membrane hydrophobicity and the richness and quality of
the ammonia sulphate solution obtained.

e Membrane crystallization appears as a promising alternative for nitrogen
recovery, but further research is needed in terms of its scale-up or the membrane

fouling in a long-term application.
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Nitrogen recovery process modelling

e A mathematical model able to simulate the evolution of ammonia nitrogen
concentration and pH has been developed and calibrated in this thesis. The model
considers the free ammonia stripping across the membrane as a kinetic governed

process and the acid-base reactions as equilibrium governed processes.

e The model developed is able to reproduce the ammonia and pH evolution
accurately (R?>0,98) regardless the different operational conditions.

e Mass transfer coefficient only depends on the feed flow rate. Feed flow rate
determines the turbulence which define the boundary layer resistance. The

maximum mass transfer coefficient was 2,4x10° m-s™.

Economic analysis of nitrogen recovery process

e The specific costs of implantation and operation of hollow fibre membrane
contactor plant for nitrogen recovery at the Carraixet WWTP are estimated to be
0,0095 €-m of influent wastewater, with reagents (57,2%) and membrane surface
(37,3%) composing 94,5% of the total costs.

e Taking into account that the specific cost of wastewater treatment in Comunidad
Valenciana (Spain) is 0,35€-m?, the cost of HFMC plant implantation and
operation represents a rise of 2,7%.

e The implantation of this technology creates a benefit of 0,009 €-m-3 WWinflow
due to the ammonia sulphate sales and the energy savings in the nitrification.

e The implantation of this technology would produce a reduction of 8,28 ton CO»-
eq per day. 4,97 ton CO2-eq per day due to the reduced N20 emissions and energy
consumption and 3,3 ton CO»-eq per day because of the AmS production without
the application of Haber-Bosch.

Control system

e The control system uses the pH slopes as an indicator of the ammonia transfer rate
across the membrane or, in other words, the ammonia concentration remaining in
the feed tank.
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e The continuous operation of the HFMC is based on cycles which have three steps:
filling the feed tank, operation until reaching the set point of the pH slope and

emptying.

o Different nitrogen recovery efficiencies can be obtained according to the pH slope
set point. The lower the pH set point, the higher the nitrogen recovery efficiency

but also the operational time required.
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6

Desarrollos futuros

En esta tesis se ha presentado un estudio de la tecnologia de contactores de membrana

para la recuperacion de nitrogeno amoniacal a partir del sobrenadante de un digestor

anaerobio. En vista de los resultados obtenidos en este trabajo, se abren nuevas lineas de

investigacion las cuales podrian proporcionar mas informacion acerca del potencial de

esta tecnologia. En lineas generales, estas nuevas lineas de investigacion se centran en la

implantacion de la tecnologia a mayor escala (escala industrial) y el estudio del

comportamiento de las membranas a largo plazo. De forma més concreta, algunas de ellas

serian las siguientes:

La operacion a escala industrial de esta tecnologia a fin de estudiar el efecto del
escalado sobre el funcionamiento de la tecnologia.

Un estudio amplio del proceso de wetting tanto en relacion con la concentracion
de &cido, buscando incrementar la concentracion de la disolucion del sulfato de
amonio, como con la operacion a largo plazo y su efecto sobre la hidrofobicidad
de la membrana.

Incorporacion del modelo desarrollado en un simulador de la EDAR para estudiar
el efecto de esta tecnologia en la totalidad de la instalacion. Esto permitiria no
solo estimar la cantidad de sulfato de amonio recuperado, sino una mayor
optimizacion de la depuradora teniendo en cuenta el efecto que los contactores
tienen sobre la carga de nitrégeno del reactor o del consumo energético.

Realizar un anélisis de ciclo de vida de la instalacion. En esta tesis se han tratado
los aspectos méas importantes de la aplicacion de esta tecnologia sobre la huella de
carbono, pero un estudio mas completo es necesario a fin de conocer de una forma
mas concreta los impactos ambientales positivos que la aplicacion de esta
tecnologia provoca.

Unificar el analisis economico con el modelo buscando crear una plataforma de
soporte a la decision como herramienta para determinar, en funcion de la corriente
a tratar, los costes para las diferentes condiciones operacionales y los resultados
de tratamiento esperado a fin de obtener las condiciones Optimas de tratamiento.

La aplicacién de este sistema de control a una mayor escala y su calibracion. Un

mayor volumen de tratamiento reducira la variacion del pH durante el proceso por
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lo que sera necesario ajustar los valores de pendiente objetivo para detener el

proceso en la concentracion de amonio deseada.
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