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Resumen:
Castellano
En el presente trabajo se plantea la modelacion del proceso de digestidn anaerobia a escala de

planta piloto del agua residual producida en una pl anta de bioetanol. El modelo escogido para llevar
a cabo este objetivo es el ADM1 (Batstone, 2002).

Para poder llevar a cabo esta modelizacion se estud ian e interpretan los datos recogidos durante el
periodo de funcionamiento de la planta piloto. En e  ste estudio se plantean ciertas hipétesis que

posteriormente son utilizadas en la aplicacion del modelo y se justifican problemas encontrados en
el funcionamiento de la planta piloto.

Se describen el modelo ADM1 propuesto originalmente en el software SIMBA (componentes,
procesos bioldgicos y fisicoquimicos, estequiometri a y cinética) y la extension al modelo propuesta
(incluyendo los nuevos componentes considerados y | 0s procesos asociados). Dicha extensién ha
consistido en la incorporacién de los procesos en | 0s que participan las bacterias sulatorreductoras

segun la implementacion propuesta por Batstone (20  06). Asimismo, se describe el proceso de
conversion entre las variables medidas y las consid eradas en el modelo y los criterios de tiempo de
calculo y métodos numeéricos considerados.

Se presentan los resultados de simulacion obtenidos , tanto con el modelo ADM1 (propuesto
originalmente en SIMBA) como con el modelo extendid o propuesto mostrando este Ultimo una
mayor capacidad de reproduccion de las observacione s experimentales, siendo capaz de simular
alguna variable mas (acido sulfhidrico y sulfato) y de predecir mejor las concentraciones de metano
producidas, asi como la acumulacién de acidos regis trada en el efluente.

Valencia

Al present treball es planteja la modelacio del pro  cés de digestié anaerdbia a escala de planta pilot
de l'aigua residual produida a una planta de bioeta nol. El model escollit per a aconseguir aquest
objectiu es 'ADM1 (Batstone, 2002).

Per poder dur a terme esta modelitzacié s'estudien i s'interpreten les dades recollides durant el
periode de funcionament d'aquesta planta pilot. En aquest estudi es plantegen certes hipotesi que
posteriorment son utilitzades en I'aplicacié del mo del i es justifiqguen els problemes observats en el
funcionament de la planta.

Es descriu el model ADM1 propost originalment en el software SIMBA (els components, els
processos biologics i fisicoquimics, I'estequiometr ia i la cinética) i de I'extensid proposada (incloe  nt
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els nous components considerats i els processos ass ociats). Aquesta extensid ha consistit en la
incorporacié dels processos en els quals participen els bacteris sulfatorreductors segons
l'implementacié plantejada per Batstone (2006). A m  és, es descriu el procés de conversio entre les
variables mesurades i les considerades al model, el s criteris de temps de calcul i el metode numéric
utilitzat.

Es presenten els resultats de simulacié obtesos, ta  nt al model ADM1 (proposat originalment en
SIMBA) com en el model extés proposat, mostrant aqu  est Ultim una major capacitat de reproducci6
de les observacions experimentals, sent capa¢ de si  mular alguna variable més (acid sulfhidric i
sulfat) i de predir millor les concentracions de me ta produides,aixi com l'acumulacié d'acids
registrada a I'efluent.

English

In the current paper it is presented the modelling of the anaerobic digestion process in a pilot plant

which treats the wastewater produces in a bioethano | plant. The model chosen for this work has
been the ADML1 (Batstone, 2002).

To achieve this goal, the collected data during pil ot plant operation has been studied and
interpreted. This study raises some hypotheses that are subsequently applied into the modeland
justify some of the operational problems encountere d during the pilot plant operation.

The original ADM1 proposed in Simba is described (F  ractions, biological and physicochemical

processes, stoichiometry and kinetics) and the exte nsion to the model (including the new
considered fractions and processes). This extension adds to the model the processes involving the

sulfate-reducing bacteria. The conversion process b etween the measured variables and the ones
considered in the model is also described, and the criteria for time used and the numerical method is

explained.

The results of the simulations are presented, both with the ADM1 model proposed in SIMBA and with
the proposed extension. The latter is able to repro  duce better the observed data being able to
simulate some new variables (sulfhidric acid, sulfa te) and predicting better the methane
concentration and the accumulation of volatile fatt y acids that is produced in the effluent
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1. Introduccion

1. INTRODUCCION

La contaminacién ambiental es uno de los grandes desafios que el ser humano
debe afrontar en el siglo XXI. Ademas, deben afrontarse las consecuencias del cambio
climdtico, el aumento de la demanda de combustibles fésiles, y la continua explotacién
de los recursos naturales. El enfoque tradicional del control de la contaminacién
basado en librarse de los contaminantes a partir de transformarlos de fase liquida a
gaseosa O viceversa no es una opcidon deseable actualmente. Por ello, es importante
dirigir los esfuerzos hacia métodos sostenibles que no solo aligeren la contaminacion,
sino que sean capaces de aflojar el estrés sobre los recursos naturales. Dentro de este
enfoque encontramos los procesos anaerobios, los cuales combinan el tratamiento de

residuos con la produccién de energia (Khanal, 2008).

A pesar del importante avance que se ha logrado en el desarrollo de la
tecnologia anaerobia, se requiere la optimizacion de aspectos del proceso que
permitan su incorporacion a nivel industrial. Por ello, las técnicas de modelacion del
proceso pueden utilizarse para predecir el comportamiento en distintos escenarios y
ayudar al manejo operacional, pudiendo asi desarrollar estrategias que mejoren la

estabilidad del proceso (Silva et al., 2009).

En el presente trabajo, se pretende simular el proceso de digestidon anaerobia
de wuna planta de tratamiento de bioetanol mediante el modelo ADM1
(Batstone et al., 2002). Previamente a la descripcion del trabajo realizado se describe
el proceso de digestion anaerobia, sus aplicaciones industriales asi como una revisiéon

del estado del arte correspondiente a los modelos de digestién anaerobia.

Por ultimo, se describe la herramienta de simulacion empleada para llevar a

cabo este estudio.
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1.1. DIGESTION ANAEROBIA

La digestiéon anaerobia es uno de los procesos mas antiguos utilizados para la
estabilizaciéon de fangos. En este proceso se produce la descomposicion de la materia
organica e inorganica en ausencia de oxigeno molecular. Su principal aplicacién ha sido
la estabilizacion de los fangos concentrados producidos en el tratamiento del agua

residual.

En este proceso de digestidon en ausencia de oxigeno, la materia organica
contenida en el residuo a tratar se convierte biolégicamente en biogas (corriente
gaseosa formada en su mayor parte por metano (CH4) y didxido de carbono (CO,)). El
proceso se lleva a cabo en un reactor completamente cerrado, en el cual el residuo a
tratar se puede introducir en él de forma continua o discontinua, y es retenido durante
un periodo de tiempo durante el que se llevard a cabo la digestion. Tras ser sometido a
este proceso el residuo que se extrae no es putrescible, y el contenido en organismos
patégenos que presenta es bajo. Ademas, presenta la ventaja de que se obtiene una
fuente de energia renovable en forma de biogds. Si bien es un proceso que se usa en
todo el mundo para el tratamiento de los fangos producidos en el tratamiento de las
aguas residuales urbanas los procesos anaerobios tienen también gran importancia en
el tratamiento global de distintos tipos de residuos, tal y como se expone mas

adelante.
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En la Figura 1 se muestra un esquema de funcionamiento de un digestor

anaerobio en una planta de tratamiento de agua residual urbana:

Salida de biogas

Gas

Capa de espumas Sobrenadante recirculado
--------------------- a cabecera de planta
Sobrenadante >
Fango [~ T T T TTTTTTTTT
espesado
> Fango en digestion

Fango digerido

Salida de fango
digerido

Figura 1: Esquema de un digestor en una EDAR.

Los digestores pueden ser de dos tipos: de baja o de alta carga. En los procesos
de baja carga (Figura 1) no se calienta ni se mezcla el contenido en el digestor, y tienen
unos tiempos de retencion de entre 30 y 60 dias (Appels et al., 2008). En los procesos
de digestion de alta carga, el sustrato a tratar se calienta y se mezcla completamente,
bien por recirculacion del gas, por bombeo o una combinacién de ambos. Con este
sistema, se reduce el tiempo de retencién a 15-20 dias como maximo y se consigue

disminuir el volumen del reactor.

Si los procesos se combinan se conoce como una digestion de doble etapa
(Figura 2), donde un digestor de alta carga se combina con un segundo digestor cuya

funcidn consiste en separar los sélidos digeridos del liquido sobrenadante. Y puede



1. Introduccion

utilizarse también para almacenar gas producido en el digestor. Este tipo de digestidn
mediante dos tanques era muy popular en el pasado, pero raramente es utilizado en

nuevas plantas de tratamiento (Appels et al., 2008).

Biogas

Alimentacion /L\

Digestor
de fangos — secundario

Sistema de
calentamiento

\I’Cﬁgestor Salida de

primario fangos digeridos

Figura 2: Diagrama de flujo de un proceso de digestiéon anaerobia de doble etapa en modo continuo.

Hay varios tipos de digestores en funcién del tipo de alimentacion:

» Discontinuo o en batch: Se introduce el residuo a digerir en el reactor y

tiene lugar la digestién anaerobia hasta que se detiene la produccion de
biogas.

» Continuo: El digestor es un reactor continuo de tanque agitado (RCTA).
Funciona en modo de operacion en continuo o semicontinuo, con
alimentacion y extraccion periddicas. Se admite que la concentracién de la
corriente de salida es la misma que la del interior del reactor. Incluye una
homogeneizacién que se puede realizar mecanicamente o por Ia
recirculacion del biogas o del liquido. Es el digestor que generalmente se
utiliza para el tratamiento de los fangos en una estacion de depuracién de

aguas residuales.
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Por lo que respecta a la conversion bioldgica de la materia organica de los
fangos, parece producirse en tres etapas. La primera etapa constituye en una hidrélisis
la cual incluye la transformacién mediante enzimas de los compuestos de alto peso
molecular en otros que pueden servir para su uso como fuente de energia y carbono
celular. La segunda fase, conocida como acidogénesis, implica la conversion bacteriana
de los compuestos resultantes de la hidrélisis en compuestos intermedios de un menor
peso molecular que serdn degradados en una tercera etapa conocida como
metanogénesis, en la que se forman productos finales mas simples, principalmente

metano y didéxido de carbono.

Entre los microorganismos que actuan en la segunda fase, en la que se
fermentan los compuestos organicos a acidos grasos volatiles, principalmente en
forma de propionato y acetato, encontramos un grupo compuesto por bacterias
facultativas y anaerobias obligadas, a las cuales se las denomina como bacterias
formadoras de acidos. Entre las bacterias acidogénicas aisladas en digestores
anaerobios se encuentran las siguientes especies: Clostridium spp., Peptococcus
anaerobus, Bifidobacterium spp., Desulphovibrio spp., Corynebacterium spp.,

Lactobacillus, Actinomyces, Staphylococcus y Escherichia coli.

El segundo grupo de microorganismos que actlan en este proceso de digestidon
anaerobia se encarga de convertir los acidos organicos formados por el primer grupo
en gas metano y didxido de carbono. Las bacterias que se encargan de este proceso
son anaerobias estrictas, y se las conoce como bacterias metanogénicas o formadoras
de metano. Los organismos identificados en estos digestores anaerobios son muy
similares a los encontrados en los estdmagos de animales rumiantes o a los que se
encuentran en los sedimentos organicos de lagos y rios. Entre los géneros principales
encontramos los siguientes: Methanobacterium, Methanobacillus, Methanococcus y

Methanosarcina.

Las bacterias sulfatorreductoras son un grupo de procariotas anaerobias
estrictas (Postgate, 1984). Estas bacterias tienen similitudes tanto fisiolégicas como

ecoldgicas con las bacterias formadoras de metano (Odom and Singleton, 1993).
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Este grupo de bacterias reductoras de sulfato degradan la materia orgdnica a
CO, con el sulfato como aceptor de electrones que transforman en sulfuro. Ademas,
reducen la produccidon de metano, al tratarse de bacterias que son competidoras con
las bacterias metanogénicas tanto por el acetato como por el hidrégeno cuando existe
presencia de sulfato. Por ultimo, son capaces de generar H,S, el cual es un gas

altamente corrosivo y dificulta el aprovechamiento energético del biogas.

Las ventajas e inconvenientes del tratamiento anaerobio frente al aerobio
provienen del lento crecimiento de las bacterias metanogénicas, las cuales son
particularmente importantes en la produccion del biogds. Este bajo rendimiento
celular implica que sdélo una pequefia parte del residuo organico esta siendo
sintetizado en nuevas células. Debido a esta baja velocidad de crecimiento, los
procesos anaerobios deben operarse con altos tiempos de retencion celular y a
elevadas temperaturas. Por la accién de este tipo de bacterias, la mayoria del residuo
orgdnico se transforma en gas metano, el cual es combustible, siendo por ello un

producto final util.

Debido a la pequefia tasa de crecimiento celular y la conversion de la materia
organica en metano y anhidrido carbdnico, la materia sélida resultante estd bastante
bien estabilizada y es apta para su descarga frecuentemente, previo secado o
deshidratacion. Se puede enviar a vertederos o extenderse sobre la tierra como
acondicionador de la misma o como material similar al humus. Por otro lado, los
solidos del fango de los procesos aerobios generalmente deben ser digeridos de forma
anaerobia, o deshidratados e incinerados, ya que tienen una gran proporciéon de

materia orgdanica celular.
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1.1.1. Factores ambientales que afectan a la digestion anaerobia
Los factores ambientales fue influyen en la digestiéon anaerobia se enumeran y

describen a continuacion:

1.1.1.1. Temperatura
La temperatura afecta de forma directa a la velocidad de descomposicion de los

residuos y al rendimiento del proceso (m® de biogas/kg de materia organica).

En funcién de la temperatura, se establecen tres rangos de operacién ((Velsen,
1981); (Kopiske and Eggerglub, 1982); (Stevens and Schulte, 1982); (Wellinger, 1982);
(Lettinga et al., 1983)):

- Psicrofilo: (T < 252 Q)

La produccidn de biogds a bajas temperaturas se considera independiente de la
temperatura. Sin embargo, entre 15y 25 2 C, la produccién aumenta linealmente con
la temperatura. A bajas temperaturas el proceso de aclimatacion de los

microorganismos es lento.

La digestion anaerobia en el rango psicréfilo se aconseja en ocasiones para el
tratamiento de algunos residuos ganaderos, o incluso vertidos industriales o urbanos,

siempre que las condiciones ambientales no sean extremas.

- Meséfilo: (T entre 25y 452 C)

En este intervalo es en el que trabajan la mayoria de los digestores de fangos
en las estaciones depuradoras de aguas residuales urbanas. El éptimo de produccién
se establece segun autores, dependiendo del residuo a tratar, situandose este dptimo
a una temperatura en los 352 C. Cuando se aumenta la temperatura de 25 a 402 C, la
produccion de biogas aumenta un 1% por grado. El balance energético éptimo se

encuentra entre 25y 352 C.
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- Termofilo: (T > 452 C)

La digestion anaerobia a temperaturas elevadas presenta ciertas ventajas,
como son la eliminacién de ciertos gérmenes patégenos, la mayor rapidez del proceso,
la disminucién del tiempo de retencién, la reduccion del tamaiio de las instalaciones, y

un mayor rendimiento del proceso.

Para este intervalo, se sitia como temperatura éptima alrededor de 60°C
(Pfeffer, 1973; Pfeffer, 1974). Aunque la produccion de gas se incrementa al pasar de

502 C a 602 C, el balance energético es mas desfavorable.

En este rango de temperaturas se suelen tratar residuos de industrias

agroalimentarias, los cuales son vertidos a altas temperaturas.

La estabilidad de la temperatura es fundamental para un buen funcionamiento
del digestor en el rango termdfilo, ya que los margenes de fluctuacién son mas

estrechos que en el rango mesdfilo, e implica un mayor control del proceso.

A pesar de todas las ventajas citadas anteriormente, también hay que citar las
desventajas que han hecho que no tenga una gran aceptacion el proceso de digestion

en este rango de temperatura. Ello es debido a que:

» Las bacterias termdfilas son muy sensibles a cualquier cambio en las
condiciones del proceso.

» El periodo de aclimatacién de las bacterias en el rango termofilo es
relativamente largo.

» El rendimiento energético neto del proceso es pequefio, debido a ciertas
pérdidas calorificas en el mantenimiento del digestor a temperaturas elevadas.

» El poder fertilizante de los lodos digeridos es mas pequefio.
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1.1.1.2. pH

El pH del medio es funcidon de la alcalinidad bicarbonatada, de la presion parcial
del diéxido de carbono, y de la concentracién de los acidos volatiles. El pH es una
importante variable de control del proceso, ya que las bacterias acetogénicas vy
metanogénicas son muy sensibles a este pardmetro. Las bacterias acidogénicas
prefieren un pH entre 5.5 y 6.5, mientras que las metanogénicas prefieren un rango
entre 6.8 y 8.2 siendo inhibidas a partir de valores situados por debajo de 6.2. En un
sistema en el que ambos microorganismos coexisten, el pH éptimo de operacién se
encuentra entre 6.8 y 7.4, siendo necesario mantener el pH muy cerca de un valor
neutro, ya que la metanogénesis esta considerada como el proceso limitante (Khanal,

2008).

La naturaleza y el pH de los residuos a tratar determinan el pH del medio.
Algunos tienen una fuerte capacidad reguladora que es suficiente para mantener el pH
dentro del rango favorable, en los casos en que esto no sucede se hace necesario

afiadir acidos o bases.

En el proceso de digestion anaerobia, el pH varia de forma significativa. La
acidogénesis es una etapa por la que se forman acidos en el digestor, y por tanto, el pH
disminuye. Por otra parte, la metanogénesis es la etapa final en la que se consumen
estos acidos formados para producir biogas. Este consumo de acidos provoca una
subida del pH. El problema a la hora de controlar el pH radica en que si el descenso de
este es demasiado acusado al producir una alta concentracién de acidos, las bacterias
formadoras de metano no encuentran condiciones adecuadas para consumirlos, y por

tanto, se acumulan los acidos en el digestor y el pH cae bruscamente.

En un proceso discontinuo o por cargas el pH experimenta al principio un
descenso hasta un valor minimo comprendido entre 4.5 y 6.0 segun el tipo de residuo
utilizado, iniciando a continuaciéon un ascenso hasta los valores estables en donde se
sitia el dptimo (McCarty, 1964). A partir de este momento se puede iniciar una
alimentaciéon continua o semicontinua por cargas periddicas del digestor, e ir
incrementandola gradualmente hasta un valor maximo que no provoque un descenso

del pH por debajo del intervalo de régimen ya citado.
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1.1.1.3. Alcalinidad

La alcalinidad es una medida del contenido de carbonatos, bicarbonatos e
hidréxidos de calcio, magnesio, sodio y potasio fundamentalmente. Se expresa en mg

CaCOs/L, y representa la capacidad tampdn del contenido del digestor.

Un digestor con una alcalinidad superior a 1000 mg/L (a pH 6.0), presenta una
buena capacidad de respuesta frente a rdpidos aumentos del contenido en acidos
volatiles (Kotze et al., 1969). Se establece que para un valor de la alcalinidad
comprendido entre 2500 y 5000 mg CaCOs/L se obtiene un margen de operacidn

seguro en el tratamiento anaerobio de residuos.

1.1.1.4. Acidos grasos volatiles

El contenido en d4cidos grasos volatiles en el interior de un digestor, es uno de
los parametros mas utiles en el control del estado metabdlico del proceso. Teniendo
en cuenta que estos acidos juegan un importante papel como intermediarios en la
formacion del metano, la acumulacion de alguno de ellos indica la modificacién de las
condiciones metabdlicas en el digestor; por tanto cualquier inhibicion de las etapas
finales de la metanogénesis provocard un aumento de la concentracion de acidos

volatiles y un descenso acusado del pH.

Como medida de control suele tenerse en cuenta la proporcién entre la
concentracién de 4cidos grasos volatiles y la alcalinidad que se tiene en el reactor, con
el fin de prevenir una acidificacién excesiva del medio. Por lo general se establece que

el cociente acidos grasos volatiles/alcalinidad debe ser < 0.25.

1.1.1.5. Nutrientes

Generalmente, las bacterias que intervienen en el proceso de fermentaciéon
anaerobia tienen requerimientos nutritivos simples para su desarrollo. Los principales
nutrientes son carbono, nitrégeno, fésforo y pequenas cantidades de azufre,
vitaminas, acidos grasos, aminoacidos (que pueden ser aportados por otras bacterias)
y una serie de elementos minerales como K, Na, Ca, Mg y Fe en concentraciones traza

(Khanal, 2008).
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Cuando hay poco nitrégeno disponible en el medio, las bacterias no son
capaces de producir los enzimas necesarios para utilizar el carbono. Si hay exceso de

nitrégeno, entonces puede existir una inhibicion del crecimiento de las bacterias.

Se acepta una relacion dptima de C/N/P del orden de 250/7/1, aunque pueda

variar dependiendo del tipo de residuo (Vicent, 1984).

Los lodos de aguas residuales urbanas contienen normalmente todos los
nutrientes necesarios en cantidades adecuadas. Sin embargo, si el residuo es
deficitario en nutrientes, puede ser necesaria la adicion de amoniaco, fosfatos o
sulfuros, cuando se pretende fermentarlas sin incorporar materiales de otros origenes
(Pfeffer and Liebman, 1976), aunque rara vez suele darse el caso en un tratamiento

anaerobio, debido fundamentalmente a los bajos indices de produccion de biomasa.

1.1.1.6. Toxicidad e inhibicion

Los microorganismos anaerobios estan inhibidos por sustancias presentes en el
residuo de entrada y por productos formados por el metabolismo de los
microorganismos. Los metales pesados, los compuestos halogenados y el cianuro son
ejemplos de los primeros, mientras que el amoniaco, el sulfuro, y los acidos grasos

volatiles pertenecen al segundo grupo.
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1.1.2. Factores operacionales que afectan a la digestion anaerobia

Los factores operacionales que influyen en la digestién anaerobia son los

siguientes:

1.1.2.1. Tiempo de puesta en marcha

La puesta en marcha es el periodo durante el cual el proceso de digestion
anaerobia se lleva a un punto donde se puede obtener un rendimiento normal del

sistema de tratamiento biolégico con una alimentacion continua de sustrato.

Este periodo de puesta en marcha es una de las consideraciones mads
importantes a tener en cuenta en los procesos anaerobios debido a la lenta velocidad
de crecimiento de los microorganismos anaerobios, especialmente los metanogénicos.
Este tipo de sistemas de tratamiento normalmente requieren un largo periodo de
puesta en marcha, motivo por el cual les resta competitividad ante otro tipo de
tratamientos aerobios. Mientras que para los sistemas aerobios se requieren unos
tiempos de puesta en marcha de 1 o 2 semanas, para los tratamientos de tipo
anaerobio se necesitan de 2 a 4 meses en el caso de estar trabajando en un rango de
temperatura mesofilico (372 C), y puede ser necesario mas de un afio en el caso que
se trabaje en un rango de temperatura termofilico (552 C), debido a la alta velocidad
de desaparicién de la biomasa (Khanal, 2008). También depende este tiempo de
puesta en marcha de la cantidad de biomasa inicial presente en el reactor, siendo
menor el tiempo de puesta en marcha cuanto mayor de cantidad biomasa inicial exista

en el reactor.
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1.1.2.2. Agitacidn

La agitacion de un digestor mejora el proceso, ya que se consigue una mezcla
homogénea que facilita el contacto continuo entre los microorganismos y el sustrato,
con un mejor aprovechamiento de éste al estar distribuido uniformemente y no existir
gradientes de concentracion ni de temperatura. Ademads, con la agitacién se evita la

formacion de espumas en la superficie.

Los tipos de agitacién aplicados en los digestores pueden ser de tipo mecanico

0 neumatico por recirculacion del gas o liquido.

La agitacién mecdnica consiste en la aplicacién de un dispositivo de paletas o

hélice dentro del digestor.

La agitacion neumadtica por recirculacién del gas consiste en inyectar de nuevo
parte del gas producido, por la parte inferior del digestor con lo que se consigue la
creacién de un flujo turbulento en el interior. Este método proporciona una mayor
produccién de gas y una estabilizacion mas rapida de la materia organica. Si se hace
por recirculacién de la parte liquida contenida en el digestor, se realiza por medio de
una bomba, que se aprovecha en ocasiones para calentar el digestor con un

intercambiador de calor externo.

La produccidon de gas se ve afectada por la velocidad de agitacién. Se ha
comprobado que altas velocidades son perjudiciales, porque pueden romper los
agregados bacterianos entre las bacterias productoras de hidrégeno y las que lo
consumen, y los floculos que se hayan formado. En un digestor de lodos de aguas
residuales (Stafford, 1982) se observaron que entre velocidades de agitacién
comprendidas entre 140 y 1000 rpm la produccién de gas no se vio afectada de
manera sensible. Sin embargo, a mayor velocidad se observé una reduccion de la

cantidad de gas obtenido.
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1.1.2.3. Tiempo de retencidn

El tiempo medio de retencidon hidraulico (TRH) en el sistema se calcula como el
cociente entre el volumen del digestor y el caudal alimentado mientras que el tiempo
de retencion celular (TRC) es el tiempo medio que un sélido permanece en el reactor.
Dada la dificultad de que el fango anaerobio sedimente los digestores anaerobios se
suelen operar sin recirculacién de fangos por lo que TRH=TRC, lo que implica que son

necesarios elevados volumenes para conseguir elevados TRC.

En la digestion anaerobia, como ocurre en otros procesos microbioldgicos, la
velocidad con la que se generan los microorganismos es igual a la velocidad con la que
son eliminados del reactor cuando éste alcanza el estado estacionario. Esto implica
que el tiempo de residencia en un digestor de mezcla perfecta debe ser superior a un

valor minimo para que el proceso dé lugar.

El tiempo de retencidn afecta también a la velocidad de produccién de gas. La
eficacia de un proceso aumenta con el tiempo de retencién hasta llegar a un valor

asintaotico.
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1.1.3. Caracteristicas del biogas

El biogas es el producto gaseoso resultante del proceso de digestidon anaerobia
de compuestos orgdnicos. Su composicidén esta en funcién del sustrato digerido y del

tipo de tecnologia que se vaya a emplear. Una relacion podria ser la siguiente:

e 55-65 % de metano (CH,)
e 30-40 % de diéxido de carbono (CO,)

o <5% de hidrégeno (H,), acido sulfhidrico (H,S) y otros gases.

Gracias a su alto contenido en metano, el poder calorifico del biogas producido
en 1 m® es el mismo que el que se genera con el 60% del volumen de gas natural. Por
esto, es un combustible ideal, salvo por su contenido en H,S. En la Figura 3 podemos

comparar las equivalencias de 1 m® de biogas con distintos componentes.

1.2 L de alcohol 0.8 Lde

0.3 kg de . .
. de combustible gasolina
carbén
3 . ,

0.71 dg 1 m” de biogas 0.6 m? de
fuel-oil (70% CH, + 30% gas natural

CO3) = 6000 kcal

1.5 kg de 6.8 kWh de
madera electricidad

Figura 3: Equivalencias del biogas con distintos elementos (IDAE, 2007)
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El biogds producido en los procesos de digestién anaerobia puede tener

diferentes usos:

» Enuna caldera para generacion de calor o electricidad.

» En un motor o una turbina para generar electricidad.

» En pilas de combustible, previa limpieza de H,S y otros contaminantes de las
membranas.

» Purificarlo y afadir los aditivos necesarios para introducirlo en una red de
transporte de gas natural.

» Uso como material base para la sintesis de productos de elevado valor afiadido
como es el caso del metanol o el gas natural licuado.

» Combustible de automocion.

Ademas del metano, en el biogds encontramos otra serie de compuestos que se
comportan como impurezas (agua, sulfuro de hidrégeno, mondxido de carbono, y
compuestos organicos volatiles como hidrocarburos halogenados). Por tanto, sera

necesaria la limpieza del combustible en funcién de cual vaya a ser su uso final.

16



1. Introduccion

1.1.4. Ventajas e inconvenientes de los procesos anaerobios

Debe considerarse que, como todo proceso, los procesos anaerobios tienen sus
ventajas e inconvenientes. A continuacion se exponen ambos, y se exponen ciertas

aplicaciones que se pueden obtener con este tipo de procesos.
Entre las ventajas de los procesos anaerobios encontramos las siguientes:

» Produccion de energia a partir del biogas, a diferencia de los procesos
aerobios convencionales.

Menor generacion de lodos que los procesos aerobios.

Menor requerimiento de nutrientes (N y P).

Mayor capacidad de carga orgdnica a tratar.

Mejor control de olores al tratarse en un reactor sin oxigeno y cerrado.

YV V. V VYV V

Capacidad de reducir la concentracion de compuestos orgdanicos

refractarios en condiciones adecuadas.

Por otra parte, entre los inconvenientes de este tipo de procesos encontramos

los siguientes:

» Largo tiempo de puesta en marcha.

» Largo tiempo de recuperacién ante cualquier contratiempo en el
proceso.

» Necesidad especifica de concentraciones de metales traza.

» Susceptibilidad a los cambios ambientales.

» Elevados tiempos de retencion celular y temperaturas que permitan
compensar las bajas velocidades de crecimiento de los
microorganismos.

» La calidad del efluente es menor puesto que no se pueden eliminar

nutrientes bajo condiciones anaerobias.

Por otra parte, hay que considerar que ademads de las ventajas anteriormente
expuestas, mediante procesos de tecnologia anaerobia se pueden obtener

biocombustibles provenientes de una fuente de energia renovable y productos
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valiosos a partir de materias primas de bajo valor como son los residuos a tratar,

motivo por el cual la tecnologia anaerobia se ha hecho muy popular.
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1.2. APLICACIONES DE LA DIGESTION ANAEROBIA EN LA INDUSTRIA

El motivo de la popularidad de la tecnologia anaerobia radica en el potencial de
producir una fuente de energia renovable. Normalmente, la digestiéon anaerobia se ha
empleado en el tratamiento de los fangos producidos en la depuracion de aguas
residuales de tipo urbano pero también se ha utilizado en distintos tipos de industrias.
La Tabla 1 ilustra el nimero de industrias que utilizaban este tipo de tratamiento en el

ano 2001:

Tabla 1: Aplicaciones de la tecnologia anaerobia en el tratamiento de aguas residuales industriales.
(Frankin, 2001)

Tipos de Industrias Numero de plantas
Cervecerias y bebidas 329
Destilerias y fermentacion 208
Quimica 63
Papelera 130
Alimentacion 389
Lixiviados de vertedero 20
Desconocidas/No definidas 76

Total 1215

Ademas, este tipo de tecnologia ha sido empleada para distintas aplicaciones,

entre las que podemos enumerar las siguientes (Khanal, 2008):

Produccion de metano.
Produccidn de hidrégeno. (Koutrouli et al., 2009; Peiris et al., 2006)
Produccion de butanol.

Produccidn de biodiesel a partir de biogas.

YV V. V VY V

Generacion de electricidad utilizando una célula de combustible

microbiana. (Picioreanu et al., 2008)
También se pueden recuperar productos utiles tales como:

» Recuperacién de acido acético (Miller and Wolin, 1995)
» Produccién de nisina, utilizada como bioconservante.

» Produccion de acido lactico.

19



1. Introduccion

Este incremento del uso de las tecnologias anaerobias se ha visto reflejado
también en la publicacién de distintos articulos cientificos. Cabe destacar que durante
los ultimos afios se ha producido un incremento de las publicaciones correspondientes
a la modelacién de la digestién anaerobia, con el fin de entender y poder predecir

mejor el proceso, tal y como puede observarse en la Figura 4:
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Figura 4: Publicaciones correspondientes a la modelacion de la digestion anaerobia desde el afio 1972 al
afno 2004. (Batstone et al., 2006).

Como ejemplos de articulos publicados en el ambito industrial encontramos
diversos autores que han publicado estudios sobre la modelacion de la digestién
anaerobia en procesos industriales como es el caso de residuos de aguas residuales de
industrias papeleras o residuos del procesado de gelatinas (Batstone and Keller, 2003).
Otros casos como tratamiento de aguas residuales procedentes del procesamiento del
maiz (Ersahin et al., 2007), para la codigestién de residuos de olivas (Boubaker and
Cheikh, 2009; Kalfas et al., 2005; Koutrouli et al., 2009) o incluso una modificacién del
modelo para el tratamiento de residuos procedentes de actividades agricolas tales
como la manzana, naranja, pera, uva o el girasol (Gali et al., 2009) también han sido

reportados.

Por lo que respecta a la situacion en Espafia, encontramos diversos ejemplos,
bien en la digestidn anaerobia de los residuos procedentes de productoras de vino, o
el caso de una planta de co-digestion (Ecologic Biogas) de purines de cerdo y restos

organicos tales como los lodos de depuradoras industriales, derivados de alcohol,

20



1. Introduccion

derivados de frutas, cebolla y leche de la comarca de Lleida. En la misma provincia de
Lleida, en el municipio de Juneda encontramos otra planta de digestion de purines
propiedad de TRACJUSA, S.A (IDAE, 2007). Por otro lado, este afio en Requena
(Valencia) se ha instalado una planta de digestion anaerobia para tratar el estiércol
vacuno construida por la empresa INPER S.L., con la colaboracién técnica de la

empresa alemana IHB Bioenergie GmbH.
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1.3. MODELOS EXISTENTES DE DIGESTION ANAEROBIA

La modelacién de la digestion anaerobia comenzé a principios de la década de
los 70 (Figura 4) cuando la necesidad por disefios y operaciones eficientes de sistemas
anaerobios se hizo evidente. Desde entonces estos modelos se han vuelto mucho mas
complejos, debido a la creciente investigacion de los factores y mecanismos que
afectan a la digestion anaerobia. Se han desarrollado varios modelos aplicados a la
digestion anaerobia con distintas consideraciones, configuraciones y complejidades. A
continuacién veremos a nivel general algunos modelos que se han ido planteando vy la

complejidad que han ido adquiriendo con el tiempo.

Como se ha descrito anteriormente, el proceso de digestion anaerobia tiene
multiples pasos que incluyen la accion de multiples microorganismos. Normalmente,
dentro de todos esos procesos hay un paso particular que limita a todo el proceso
global, ya que es el mas lento de todos y retrasa o limita la velocidad global del
proceso (Hill and Barth, 1977). También encontramos otra definicion para el paso
limitante como “aquel paso que provoca que el proceso falle bajo unas condiciones

impuestas de estrés cinético” (Lawrence and McCarty, 1969).

Los primeros intentos en modelar la digestiéon anaerobia llevé a modelos que
solo describian este paso limitante. Sin embargo, en un rango amplio de condiciones
de operacién el paso limitante no es siempre el mismo. Puede depender de las
caracteristicas de las aguas residuales, de la carga hidraulica, de la temperatura, etc.
(Speece, 1983). (Andrews, 1969) consideré el proceso de la metanogénesis
acetogénica como el paso limitante, (O'Rourke, 1968) eligid la conversién de acidos
grasos a biogds, mientras que (Eastman and Ferguson, 1981) la hidrélisis de los sdlidos

suspendidos biodegradables.

Aparentemente, la hipdtesis del proceso limitante da lugar a modelos simples y
faciles de emplear. No obstante, esos modelos no describen muy bien el
comportamiento de la digestidon anaerobia en el sistema sobre todo, bajo condiciones

transitorias.
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1.3.1. Modelo de Graef y Andrews

Este modelo (Graef and Andrews, 1974) sélo implica a los organismos
metanogénicos acetoclasticos. La conversion de acidos grasos en biogas se considera
como el proceso limitante. Los acidos volatiles se expresan como acido acético y la

composicion de los microorganismos metanogénicos se asume que es CsH;NO,.

El acido acético no disociado se considera como el sustrato limitante, y también
como el inhibidor. Su concentracion se determina basandose en el estado de equilibrio
de la reaccién de disociacion del acido acético. Por otra parte, el pH se estima con un
balance total de iones. Segun este modelo, se espera que falle el digestor cuando, por
cualquier motivo, la concentracién de acidos grasos aumenta. Esto provoca una
disminucién del pH y un aumento en la concentracion del dcido acético no disociado.
Esto por su parte, causa un descenso en la tasa de crecimiento de la poblacidn

metanogénica, siendo lavados si se prolonga la situacion.
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1.3.2. Otros modelos que incluyen limitacion en el crecimiento de los

microorganismos

Otros modelos que asumen la limitacién del crecimiento mediante cinéticas
Monod (Andrews, 1969) de los microrganismos durante el proceso de digestion

anaerobia son los siguientes:

- (Hill and Barth, 1977) quienes consideraron también la inhibicion en Ia
hidrdlisis, la acidogénesis y la inhibicién por amoniaco.

- (Kleinstreuer and Poweigha, 1982), que implica la hidrdlisis de los sélidos
biodegradables, acetogénesis y metanogénesis, dependientes del pH y de la
temperatura.

- (Moletta et al., 1986) que incluyen también un paso acidogénico, que forma

acetato desde la glucosa, y son inhibidos por el acido acético no disociado.

Organicos facilmente Acidos organicos CH4
fermentables > (acetato o
(glucosa) equivalente)

Figura 5: Diagrama de flujo del modelo de Moletta (1986)

- (Smith et al., 1988): En este modelo se asume un lento y un rapido proceso
de hidrdlisis, y se tiene también en cuenta la acidogénesis de los productos

solubles intermedios y la metanogénesis.

Biomasa

rapidamente

degradable A

B \ Materia Acidos CH, +
organica rasos
& £raso Co,

soluble volatiles

Biomasa

lentamente

degradable

Figura 6: Diagrama de flujo del modelo de Smith (1988)
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1.3.4. Modelo de Hill

Este modelo (Hill, 1982) asume que la metanogénesis depende de la
concentracidn total de acidos grasos. Este modelo fue especialmente desarrollado para
describir la digestion de estiércol y de residuos animales. El modelo asume la inhibiciéon
debido a la concentracién total de dcidos grasos. Los siguientes grupos de bacterias se

asume que participan en el proceso general de la digestién anaerobia:

» Acidogénicos: Crecen a partir del consumo de la glucosa, forman una
mezcla de acidos grasos volatiles tales como el acético, el propidnico vy el
butirico.

» Hidrogénicos: Tienen un lento crecimiento, convierten acidos propionico y
butirico en acético y CO,.

» Homoacetogénicos: Transforman el hidrégeno y el CO, en acético.

» Metanogénicas hidrogenotroficas: Producen metano y agua a partir del

hidrégeno.

» Metanogénicas acetocldsticas: Producen metano y anhidrido carbdnico a

partir del acido acético.
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1.3.5. Modelo de Angelidaki

El modelo de Angelidaki (Angelidaki et al., 1993) tiene en cuenta los siguientes
procesos: la hidrdlisis, la acidogénesis, la acetogénesis y la metanogénesis. Se asume
gue el amoniaco libre inhibe a la metanogénesis, que el acido acético inhibe a la
acetogénesis, y que el total de acidos grasos volatiles inhibe la acidogénesis. La tasa de
crecimiento maxima de las bacterias y el grado de ionizacidn del amonio se asume que
dependen de la temperatura y del pH. La autorregulacién del pH ocurre de la siguiente
manera: Cuando el amoniaco libre (en concentraciones altas para un elevado pH)
inhibe la metanogénesis, el acido acético se acumula. Esto provoca la inhibicion de la
acetogénesis, y consecuentemente una acumulacion del acido butirico y propidnico,
causando la inhibicion de la acidificacion. La acumulacion de los acidos grasos volatiles
provoca que el pH se disminuya, lo que provoca que la concentracion de amoniaco
libre disminuya y con ello la inhibicion de la metanogénesis. El proceso es
autorregulatorio, a menos que la magnitud de la alteracion sea mayor que la que el
sistema puede soportar. Cuando esto ocurre, el pH cae de forma significativa, y
provoca el fallo del proceso de digestidon. Este modelo es muy bueno para describir los

digestores en los que se emplea estiércol como sustrato en la digestién anaerobia.

Carbohidratos insolubles

Carbohidratos solubles

Acidogénicos

Propionato Butirato

Acetato Acetogénicos

\\’4
CH4

Figura 7: Diagrama de flujo del modelo de Angelidaki (1993)
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1.3.6. Modelo de Siegrist

Este es un modelo (Siegrist et al., 2002) mucho mas complicado que el anterior,
que tiene en cuenta la inhibicién del amoniaco, la lisis e hidrélisis de las células de la
biomasa y la descripcién de un sistema fisicoquimico a nivel de pH. En la Figura 8 se
representa de forma esquematica este modelo, el cual distingue entre los distintos

compuestos organicos (proteinas, carbohidratos y lipidos).

Biopolimeros (X;)
Proteinas Carbohidratos % Lipidos
I
Hidrolisis
\
DQO disuelta inerte
(Sin)
N4 V

Aminodcidos (S,,), Azlcares (Sq.) Acidos grasos de cadena larga

Fermentacién de:

] Oxidacion
- Aminoacidos \ Propionato (Spro)

anaerobia de
- AzUcares Sta

Oxidacion anaerobia de S,

y
Acetato (S,.)

Hidrégeno (Sp,)

Metanogénesis

Metanogénesis
acetotrofica

Metano (Scha) hidrogenotrdfica

Figura 8: Diagrama de flujo del modelo de Siegrist (2002)
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La mayoria de los modelos descritos hasta el momento consideran la materia
organica como un conjunto, sin atender a la naturaleza de las macromoléculas
orgdnicas en el alimento de entrada. Sélo algin modelo, como el de Gavala (1996) y el
de Siegrist (2002) hasta la fecha proponian que el alimento de entrada estuviese
descompuesto en carbohidratos, proteinas, dcidos grasos volatiles y otros compuestos
orgdnicos en el cual se describia el proceso de codigestion de aguas residuales
agroindustriales. En el modelo de Siegrist se asume que las aguas residuales contienen
carbohidratos y proteinas (disueltas y no disueltas) y otros componentes disueltos en
la materia organica. En el paso de hidrdlisis, los carbohidratos no disueltos y las

proteinas son hidrolizados a carbohidratos y proteinas disueltos.
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1.3.7. Modelo ADM1

En el 2002, la Asociacion Internacional del Agua (IWA) publicé un modelo de
digestion anaerobia, el modelo de digestiéon anaerobia n2 1 (ADM1) (Batstone et al.,
2002). Este modelo incluye 19 procesos bioquimicos y sera el modelo empleado como
base para el desarrollo del trabajo, el cual se puede considerar una evolucién de los
modelos anteriormente presentados, ya que algunos autores de los citados
anteriormente (Angelidaki, Siegrist) han colaborado en la elaboracion de este nuevo

modelo.
El modelo engloba:
Dos etapas extracelulares:

- Desintegracion: Descomposicion de la materia orgdnica compleja
particulada en proteinas, carbohidratos y lipidos.
- Hidrdlisis: Conversion de proteinas, carbohidratos y lipidos en glucosa,

aminodcidos y acidos grasos de cadena larga.
Siete grupos de bacterias:

- Dos grupos de organismos acidogénicos que consumen glucosa y
aminoacidos.

- Tres grupos de organismos acetogénicos que consumen butirato,
valerato y propionato.

- Dos grupos de organismos metanogénicos consumidores de hidrégeno y

acetato.

El modelo también incluye procesos fisicoquimicos, con ecuaciones de balance
de cargas y ecuaciones de equilibrio quimico de los iones considerados en la fase
liqguida del reactor para calcular el pH, y ecuaciones de transferencia entre la fase

liquida y la gaseosa.

También incluye funciones de inhibicion por pH para todos los grupos de

bacterias, inhibicidn por amoniaco libre en el grupo metanogénico acetoclastico y para
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los acetogénicos hidrogenotrdficos, e inhibicion por falta de nitrégeno inorganico en el

sistema.

Por ultimo, incluye el aumento de la concentracién de la materia organica a

causa de la muerte celular de los degradantes de los compuestos solubles.
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1.3.8. Otros modelos de digestion anaerobia: los modelos globales

Actualmente, existe para las EDAR la necesidad de modelar no sdélo un
dispositivo de tratamiento sino la toda la estacién de depuracion, desde que entra el
agua para ser tratada hasta que la obtencidn de un efluente apto para ser vertido, con
el fin de minimizar y dar un tratamiento a los fangos producidos. Este enfoque difiere

de los modelos comentados anteriormente, y se explica a continuacion.

Estos modelos Unicos intentan describir todos los procesos que tienen lugar en
cada uno de los elementos de una planta de tratamiento, teniendo en cuenta la linea
de aguas y la de fangos. Logicamente, contienen un mayor nimero de procesos que
los modelos de digestion anaerobia, ya que comprenden situaciones con oxigeno,

andxicas y anaerobias.

Los modelos globales desarrollados estdn implementados en  diversos
softwares comerciales, entre los que se describen como se modela la digestion
anaerobia en BioWin®, WEST®, DESASS® y GPS-X®. Cabe citar que de estas cuatro
herramientas solo GPS-X utiliza el modelo ADM1, aunque también propone un modelo
simplificado, mientras que las otras tres (BioWin, WEST y DESASS) se centran en el uso

de modelos mds simples en lo que se refiere a la digestidon anaerobia.

El software BioWin describe el proceso de digestiéon anaerobia mediante el
modelo de Siegrist propuesto en el 2002 y explicado anteriormente, incluyendo
procesos de fermentacion, crecimiento y desaparicién de las bacterias acetogénicas y
de las metanogénicas (Grau, 2007). Por otra parte, Biowin también contempla los
procesos de precipitacion quimica, procesos que se llevan a cabo también en los
digestores anaerobios y no estan reflejados en el modelo ADM1. La importancia de la
simulacién de estos procesos radica en la produccion de precipitados quimicos
posteriormente aprovechables (principalmente de fdsforo). Ademas, una excesiva

precipitacion quimica es responsable del atascamiento de las conducciones.

El modelo BNRM1, que es el modelo que utiliza la herramienta de simulacidn
DESASS® describe el proceso de digestidon anaerobia de forma simplificada a partir de

los siguientes procesos: Hidrdlisis, acidogénesis, acetogénesis y metanogénesis, junto a
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la muerte vy lisis de las bacterias que realizan estas transformaciones (Grady, 1999).

Ademas, incluye también la transferencia liquido gas de los gases formados.

Por ultimo, en la metodologia Plant Wide Model (Grau-Gumbau, 2007) la cual

estd implementada en el software WEST, se describen los siguientes procesos

anaerobios:

>

YV V. .V V V VYV V

Desintegracién anaerobia de los componentes complejos en el influente (Xc1) y
obtenidos por la lisis de la biomasa (Xc)

Acidogénesis de azucares

Acidogénesis de aminoacidos

Acetogénesis de acidos grasos de cadena larga.

Acetogénesis del acido valérico, butirico y propidnico.

Metanogénesis hidrogendfila.

Metanogénesis acetoclastica.

Desaparicién de los organismos que llevan a cabo este proceso.

Por lo que respecta a GPS-X®, Hydromantis plantea un enfoque en su modelo

global para la digestion anaerobia de dos formas distintas:

Plantean un modelo basico de digestién anaerobia, basado en el modelo de

Andrews et al. (1969) con una serie de modificaciones. Estas son las siguientes:

Adicién de la sensibilidad por la temperatura para la hidrdlisis de los sélidos
suspendidos volatiles y el crecimiento de los organismos metanogénicos.
Equilibrio quimico modificado con el modelo de pH desarrollado en GPS-X®
(Hydromantis, 2011).

Introduccidon de material inorgdnico inerte particulado para simular el impacto
que puede causar en otros procesos situados tras el digestor.

Adicién de una cinética para la degradacidn de sustancias toxicas.

Por otra parte, el otro modelo de digestion anaerobia utilizado en GPS-X® es el

ADM1 (Batstone et al., 2002) implementado siguiendo la metodologia descrita en el

ADM1 COST Benchmark (Copp et al., 2002) con los siguientes cambios:
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Las reacciones de equilibrio dacido-base se presentan como ecuaciones
algebraicas para agilizar el célculo, ya que son procesos que se realizan de manera muy

rapida.

La ecuacion para la variable del hidrégeno se ha planteado de forma algebraica
para mejorar la velocidad de simulacién, siguiendo el enfoque descrito para

implementar el modelo ADM1 en MatLab/Simulink (Rosen et al., 2006).

Para este trabajo, se ha utilizado otro software comercial de similares
caracteristicas a los descritos anteriormente, conocido como SIMBA®. En el siguiente
punto se describe la herramienta empleada y los modelos de digestion empleados en

ésta.
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1.4. LA HERRAMIENTA DE SIMULACION SIMBA

La herramienta de simulacion SIMBA es un software desarrollado por el
instituto alemdn IFAK (Institut far Automation und Kommunikation) para la
modelacién y simulacidon de los procesos de tratamiento de aguas residuales. Este
software se integra como una extension mas dentro del paquete MatLab®/Simulink™ y
permite simular plantas de tratamiento bioldgicas utilizando como los principales
componentes de la planta bloques de la libreria de Simulink™. Con estos bloques, se
puede simular procesos de tratamiento bioldgico de tipo aerobio bien utilizando el
modelo ASM1, ASM2 o ASM3 o de tipo anaerobio utilizando el modelo de Siegrist o el
ADM1 con relativa facilidad. Ademas, permite la adicidon bloques que corresponden a
la entrada de datos con los que se puede simular un influente dinamico en el caso en

el que se dispongan datos.

La libreria principal contiene distintos bloques con los que se puede simular
cualquier tipo de planta de tratamiento. Los bloques que contiene SIMBA se pueden

agrupar de la siguiente manera:

Datos de entrada

Tanques de sedimentacion

Caudales de agua residual y de fangos

Bloques de reactores y de dispositivos de almacenamiento.
Datos de salida

Bloques de mediciones de alguna variable concreta

YV V. .V V V VY V

Otros bloques de Simulink™
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Esta libreria principal de SIMBA puede observarse en la Figura 9:
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Figura 9: Librerias principales proporcionadas por SIMBA en Simulink™.

Ademas, junto a estos bloques de la libreria principal es posible cargar otros
bloques correspondientes a modelos concretos, como es el caso de los modelos de
fangos activados (ASM1, ASM2, ASM3) o de tratamiento de fangos, entre los que se
encuentra la digestién anaerobia. Dichos bloques se cargan seleccionando una de las

opciones que encontramos a la derecha de la libreria principal.

Por lo que respecta a la digestidon anaerobia, podemos utilizar distintos tipos de
modelos, donde encontramos 3 modelos de Siegrist y el modelo ADM1 explicado

anteriormente.
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Estos modelos de digestion disponibles en el software se presentan en la Figura

10:

simba_52_eng/Slud
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Figura 10: Bloques de SIMBA para la simulacion de la digestion anaerobia

Puede observarse que para cualquier modelo de simulacién de digestidon
anaerobia, viene precedido de un bloque de entrada. Este bloque de entrada se
denomina conversor, y se encarga de transformar las variables tipicamente utilizadas
en las mediciones de tratamiento de aguas, tales como la DQO, tanto soluble como
suspendida, el amonio, u otras variables de medicién que se tengan en componentes
del modelo. El fin es transformar las variables medidas en variables adecuadas para la

aplicacion del modelo.

Ademas, cabe citar que cualquier modelo utilizado en SIMBA es editable, por lo
que pueden ser afadidas nuevas variables y procesos en el caso de que se considere

necesario ampliar cualquier modelo utilizado o se pretenda variar cualquier cinética.

Con todos estos bloques del software SIMBA, lo que se realiza es el disefio de la
planta de tratamiento a modelar o simular con los componentes considerados,

teniendo un bloque para cada dispositivo de tratamiento.
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El objetivo es obtener un esquema en Simulink™ de la planta tal y como el que

se muestra en la Figura 11:
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Figura 11: Esquema en Simulink™ de una planta de tratamiento con los siguientes procesos:
desnitrificacidn, nitrificacion y sedimentacion.

En el esquema anterior puede verse la simulacidon de una planta de tratamiento
qgue contiene dos tanques de desnitrificacion y un tanque de nitrificacién, mas un
decantador secundario. También puede verse cémo se obtienen los valores de
oxigeno, amonio, nitratos y fosfatos antes de la entrada al decantador secundario. En
cada bloque se define el volumen de cada dispositivo y la temperatura, mientras que el
blogue de hidrograma diario permite simular un efluente dindmico a la planta de
entrada. El bloque situado a la salida del hidrograma es un conversor que define qué

variable es cada cual en el modelo.

Esta planta de tratamiento se pone en marcha con el uso de la aplicacién de

SIMBA, que se expone a continuacion:

Representacion
de datos

Path: . toolboxisimbalexample\ex_asm2d_engl

Current Project:  ex_asm2d Model: (asm2d)
Curr. Time: E Stop Time: E
mR | Simulation stopped. SIM BA
>/l u]

Figura 12: Vista principal de SIMBA
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Finalmente, para realizar la simulacién de la planta disefiada en Simulink™, sélo
gueda ejecutar la interfaz proporcionada por SIMBA, donde una vez especificado el
modelo a emplear y definido el tiempo inicial y final (en dias), dandole a la opcién

iniciar (botén play) se ejecuta la simulacién.

Una vez realizada la simulacién, pueden obtenerse los resultados seleccionando
en la opcidon “Open Monitor” (cuarto botdon desde la izquierda), donde podremos
representar las variables del modelo en el punto en el que se ha especificado en el
modelo de Simulink™ que se deben guardar los datos (a la salida del reactor de

desnitrificacién, a la salida del tanque de aireacién, en el efluente, etc.). El monitor de

resultados se presenta tal y como se muestra en la Figura 13:
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Figura 13: Monitor de resultados de SIMBA

Al tratarse de un software integrado en MatLab®, los datos también pueden ser
tratados o utilizados desde alli, haciendo que la presentacidon de resultados sea mas
personalizable, lo cual puede ser necesario en el caso que se deban realizar muchas

simulaciones seguidas o simplemente se desee una distinta presentacion.
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2. OBJETIVOS

El objetivo principal en este trabajo es modelizar el proceso de digestion

anaerobia a escala de planta piloto del residuo procedente de una planta de

tratamiento de bioetanol situada en Hannover (Alemania), con el fin de poder predecir

la produccidn de biogds originada en el proceso y su composicion.

Ademas, se pretende simular con la mayor precisién posible la concentracion

de materia orgdnica (soluble y suspendida) y de acidos grasos volatiles producidos en

el efluente asi como el pH en el digestor.

Para llevar a cabo este objetivo principal se han seguido los siguientes objetivos

secundarios:

>

Interpretar los datos obtenidos durante el periodo de seguimiento de Ia
planta piloto, identificando las posibles anomalias que se puedan presentar.
Justificar, en el caso de encontrarlas, las anomalias o las causas por las que
la planta presenta un mal funcionamiento.

Preparar los datos obtenidos para poder ser introducidos adecuadamente
en el modelo.

Definir las variables a introducir en el modelo y la obtencion de éstas a
partir de los datos que se han medido.

Simular con el modelo ADM1 propuesto en la herramienta de simulacién
SIMBA la planta piloto para evaluar la capacidad de prediccién del modelo.
Revisar las cinéticas del modelo, para mejorar la prediccién realizada con el
modelo original planteado.

Plantear posibles ampliaciones al modelo, con el fin de hacer una
simulacién mds exacta, e introducir si es posible, nuevas variables en el
modelo que hayan sido medidas también en el sistema.

Proponer mejoras del modelo e identificacibn de dreas donde

potencialmente sea mejorable.
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3. EXPERIMENTOS REALIZADOS EN LA PLANTA PILOTO

Una vez vistos los distintos aspectos correspondientes al proceso de la
digestion anaerobia y a su modelacidon, se procede a exponer las entidades
participantes en esta experiencia piloto, el esquema de la planta utilizaday las
variables de control que se han tomado durante el periodo que durd el ensayo y con
qué frecuencia. Por ultimo, se analizan los resultados obtenidos en las mediciones

realizadas para poder preparar los datos que van a ser utilizados en el modelo.

3.1. ENTIDADES PARTICIPANTES EN LA EXPERIENCIA PILOTO

La experiencia piloto se ha realizado en la planta de bioetanol propiedad de una
empresa alemana. Esta empresa es “una mediana empresa residente en Hannover de
alrededor de unos 150 afios de antigliedad, siendo su dedicacién la produccion y el
refinado de alcohol de la maxima calidad.” La empresa se dedica a fabricar productos
agricolas que contienen alcohol para distintos usos. También se encuentran entre sus
consumidores industrias cosméticas, quimicas y farmacéuticas, asi como los

fabricantes de pinturas o plasticos.

La empresa produce un volumen de salida anual de 200000 hectdlitros vy
almacena 20000 m® de etanol, siendo uno de los principales productores de alcohol a

partir de materias primas renovables en la region de la Baja Sajonia.

Para el proyecto desarrollado se construyd una planta piloto de digestidn
anaerobia para tratar el agua residual procedente de una planta de bioetanol. El
motivo de llevar a cabo este estudio es la optimizacion de los procesos individuales en
la produccién de bioetanol, siendo el objetivo principal la recuperacion de energia, con
el fin de hacer un uso eficiente de los recursos en la produccién de bioetanol y sus
subproductos. Con ello, se pretende obtener produccion de biogds consiguiendo asi un

elevado ahorro de energia y una reduccién de la emisién de CO,.

El sobrenadante producido en el tratamiento de las aguas residuales se

recircula al proceso de produccidn, donde se intenta mejorar el proceso con el fin de
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conservar los recursos. Por este motivo, se realizan estudios paralelos para mejorar el

rendimiento de la produccion y la calidad del etanol.

Por su parte, el disefo de la planta y la toma de muestras fue llevado a cabo
por el ISAH (Institut fur Siedlungswasserwirtschaft und Abfalltechnik), perteneciente a

la Gottfried Wilhelm Leibniz Universitdt Hannover.

El ISAH es el Instituto de Ingenieria Sanitaria y Gestion de Residuos de la
Universidad de Hannover. Con un volumen de personal de alrededor de 40 personas,

se divide en distintas secciones:

(o] Ingenieria Sanitaria, Suministro de Agua y Gestién de Agua Industrial
0 Gestion de residuos y recursos, y tratamientos anaerobios
o Hidrobiologia y tecnologia ambiental

Este proyecto forma parte de unas de las lineas de investigacion del
departamento, correspondiente a la tecnologia anaerobia, de la cual se encarga la

seccidn de gestion de residuos, recursos y de tratamientos anaerobios.

Esta seccion del departamento se ha encargado del disefio de la planta piloto

como de su posterior control a través de la medicidn y recogida de datos en la planta.
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3.2. DESCRIPCION DE LA PLANTA PILOTO UTILIZADA

La planta piloto de digestién anaerobia fue disefiada para un caudal de entrada
de 5 L/h y consiste en un digestor cuyo volumen es de 2 m?, seguido de un decantador
secundario con un volumen de 0.22 m>. Desde el decantador secundario se produce
una recirculacion de fangos al digestor, y también se produce una recirculacion interna

en el propio digestor. En la Figura 14, se muestra un esquema de la planta piloto

empleada:
MedidordepHy <] @ > = Gas producido
temperatura ‘
|
l
! Efluente)>
=<} Sedimentador
=~1m
A=08m*
O
Recirculacion Digestor anaerobio
£ C D=1.4m V=2m?

:

> Influente >

Figura 14: Esquema de la digestion anaerobia piloto para la planta de bioetanol.

El digestor anaerobio consiste en un reactor continuo de tanque agitado (RCTA)
donde el tanque dispone de un agitador controlado mediante un transmisor. Ademas,
se efectla una recirculacion interna con un caudal fijo de 40 L/h para asegurar que se

produce una mezcla completa.

El agua utilizada para el ensayo se diluyd aproximadamente una vez por
semana, y se almacend en un tanque de homogeneizacion de 1 m>. El motivo de esta
dilucién fue la alta concentracién de esta y porque la bomba no era capaz de trabajar a
menos de 5 L/h. Para evitar que tuvieran lugar los procesos de acidificacion se decidio
enfriar la muestra hasta una temperatura de 82 C mediante el uso de un criostato. Para

iniciar el proceso, el agua era bombeada desde este tanque hasta el digestor. La
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bomba viene seguida de un medidor de flujo, donde se determina la potencia
necesaria de esta para ajustarla al caudal fijado de 5 L/h, donde se tiene una salida

analdgica para registrar esta velocidad.

En el digestor, se instalaron sondas de pH y temperatura. Los datos medidos
por las sondas eran registrados en un ordenador. Con el uso de una almohadilla
eléctrica como calentador y un dispositivo de control, que consiste en un mando
situado en la pared del reactor, la temperatura de 372 C es fijada a través de un

potencidometro rotatorio, cuya precision esta especificadayesde + 2 ° C.

El pH del reactor se ha corregido utilizando sosa caustica como base, debido a
los problemas registrados por la acidificacion del tanque. Esta correccién se intenté
llevar a cabo de manera automatica inicialmente, pero a causa de problemas
operacionales se termind realizando de modo manual, ajustando la cantidad de base

afadida al valor de pH registrado.

El gas producido asciende hasta la parte superior del reactor, y es detectado
por medidores rotatorios de gas. El gas es descargado entonces del dispositivo, y su

volumen queda registrado electrénicamente mediante una salida analdgica.

El efluente procedente del digestor anaerobio es llevado a un tanque de
sedimentacion, donde se separa la fase clarificada de los fangos producidos. El fango
sedimentado es recirculado con la ayuda de una bomba excéntrica, la cual estd
protegida por un “flow switch” para detener la bomba en el caso de que no haya flujo,

y tiene como destino el reactor anaerobio.

Para evitar la formacidon de espumas y obtener una mejor sedimentabilidad se
ha instalado un rebose entre el digestor y el decantador para permitir la salida del gas
por la tuberia, ya que se genera bastante gas en las conducciones de salida del

digestor.
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3.3. VARIABLES DE CONTROL

Con el fin de asegurar el buen funcionamiento del proceso, se han llevado a
cabo distintas mediciones tanto en la entrada al reactor como en la salida del

decantador de la planta piloto.

Durante este ensayo piloto, se llevaron a cabo las siguientes determinaciones:

Sélidos suspendidos.
Materia organica (DQO).
Nutrientes.

Composicién del biogdas producido.

VvV V V VY V

Mediciones en continuo de otras variables

Solidos
Se han medido los sélidos suspendidos totales, tanto en la entrada del digestor

como en la salida del decantador.

Por otra parte, también se midié la concentracién de sdlidos suspendidos
volatiles en el agua residual del interior del reactor. Estas determinaciones se llevaron

a cabo con una frecuencia quincenal.

Materia orgdnica

En la planta piloto, al igual que se han medido los sdélidos suspendidos se ha
monitorizado la concentracion de materia organica. Se determind tanto la DQO total
como la disuelta de cada muestra medida. Estas mediciones han sido realizadas tres

veces a la semana, tanto en la entrada del digestor como en a la salida del decantador.
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3. Experimentos realizados en la planta piloto

Nutrientes

La concentracién de amonio, fosfato, sulfato y fdsforo total han sido
determinadas, tanto a la entrada del digestor como a la salida del decantador,
midiéndose 2-3 veces a la semana el amonio y el resto de variables con una frecuencia
semanal. En la Tabla 2 se puede ver los puntos de muestreo y la frecuencia con la que

se han realizado estos analisis para estas variables.

Ademads, para determinar el nitrégeno organico en las muestras se ha

analizado también la concentracion de Nitrégeno Kjeldahl Total (Norg+N-NH,).

Composicion del biogds

Para conocer la composicion del biogds, se examiné durante intervalos
semanales su composicidn. Esto se hizo mediante un cromatografo de gases, donde se
determiné la concentracion de CH,, CO, y H,S. Con la medicion continua del volumen
de biogas producido y la composicion obtenida se estimd la composicion del biogas a

lo largo del tiempo.

Acidos grasos voldtiles

Los acidos grasos volatiles han sido determinados para conocer la gama de
estos y la concentracidn de cada uno. Para ello, se utilizd6 una cromatografia de gases
con muestras procedentes del influente y del efluente del digestor durante 2 veces por

semana.

Mediciones en continuo

Ademas de las determinaciones realizadas anteriormente, se han medido de

forma continua durante el ensayo las siguientes variables:

Volumen de biogas
Temperatura

pH

YV V VYV V

Caudal

50



3. Experimentos realizados en la planta piloto

En la Tabla 2 se resumen los pardmetros descritos en este apartado, el punto

de muestreo y la frecuencia con la que se determinaron las concentraciones de estos:

Tabla 2: Parametros, lugar y frecuencia de las mediciones realizadas en la planta piloto.

Parametro

Muestra
Entrada del digestor

Frecuencia
2-3 veces / semana

A .
monio Salida del decantador 2-3 veces / semana
Fosfato Entrada del digestor Semanal
Salida del decantador Semanal
Fésforo total Entrada del digestor Semanal
Salida del decantador Semanal
Entrada del digestor Semanal
Sulfato
ulf Salida del decantador Semanal
L. ] Entrada del digestor Quincenal
Salidos suspendidos
! uspendal Salida del decantador Quincenal
L ] L. Entrada del digestor Quincenal
Solid did latil
olidos suspendidos voiatiies Salida del decantador Quincenal

DQO total

Entrada del digestor

3 veces / semana

Salida del decantador

3 veces / semana

DQO disuelta

Entrada del digestor

3 veces / semana

Salida del decantador

3 veces / semana

Acidos grasos voldtiles

Entrada del digestor

2 veces / semana

Salida del decantador

2 veces / semana

Volumen de biogds Digestor Continuo
Composicion del biogds Digestor Semanal
Entrada del digestor Continuo

Temperatura - -
Digestor Continuo
H Entrada del digestor Continuo
P Digestor Continuo

Ent | digest Conti
Caudal n rada. del digestor on !nuo
Digestor Continuo
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3.4. DISCUSION DE LOS RESULTADOS DE LAS MEDICIONES

Las mediciones descritas anteriormente en la planta piloto se hicieron durante
el periodo comprendido entre el 1 de diciembre del 2008 y el 17 de agosto del 2009. A
continuacion, se describen las fracciones medidas sujetas a estudio previo para
comprender el funcionamiento de la planta y poder preparar la simulaciéon con el

modelo de digestidn anaerobia.

Las siguientes variables son analizadas para poder plantear las hipotesis de
modelacién correspondientes, respecto al funcionamiento del ensayo realizado. A

continuacioén, se analizan las siguientes variables:

DQO

Sélidos suspendidos
Nitrégeno

Fosforo

Alcalinidad

Carga organica

Biogas producido

YV V. .V VYV V V V VY

Acidos grasos volatiles
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3.4.1. DQO

La Figura 15 muestra la DQO medida en el digestor se encuentra en un rango
amplio, entre 10 y 50 g DQO/L, con un valor medio de 25 g/L en el influente. Por otra
parte, el efluente tiene una concentracion media cercana a los 2 g/L a la salida del
decantador. Sin embargo, encontramos dos zonas diferenciadas donde esta
concentracién es considerablemente mayor, una en los primeros dias de marzo, y otra

a partir de julio hasta el final del estudio.

DQOtotaI
60000
| L
—. 50000 =
g n
g [ |
0 m m B g
o
~ [ | [} 5
£ 30000 % Sui® f—." .
S m LT Tt C I
£ =g m 9 - % "a "'y
£ 20000 - s gh = % [
S .- . LI . | " a®,
o
S 10000 I e ] e R
o
0 *e ”f’Q * M od Y. ”,QI QR ’QQO’I *

01/12/2008 20/01/2009 11/03/2009 30/04/2009 19/06/2009 08/08/2009

Fecha

B DQOtotal Influente @ DQOtotal efluente

Figura 15: Valores medidos de DQO a la entrada del digestor y a la salida del decantador

Parece existir una buena eficiencia en la eliminacion de la materia organica, con
una eficiencia media alrededor del 90%. Sin embargo, encontramos ciertos problemas
en la eliminaciéon de DQO en marzo y en julio, tal como se puede apreciar en la Figura
16, lo cual indica un mal funcionamiento de la planta piloto. Por otro lado,
encontramos algun valor aislado en abril o a final de mayo que parecen ser producto

de una mala medicidn, pues no se observa ninguna tendencia.

53



3. Experimentos realizados en la planta piloto
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Figura 16: Eficiencia en la eliminacién de DQO en la planta piloto
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3.4.2. Sélidos Suspendidos Totales

En la siguiente figura se muestra la concentracion de entrada y de salida para

los sdlidos suspendidos totales:

Sélidos suspendidos totales
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Figura 17: Valores medidos de sélidos suspendidos totales a la entrada del digestor y en el efluente del
decantador.

En este caso, se observa un problema en el funcionamiento y es debido a que
los solidos a la salida del decantador son mayores que a la entrada de la planta, tal y
como se refleja en la Figura 17 por lo que deben estar escapando sélidos en el
decantador secundario. Ademas, este efecto se produce con un desfase temporal al
aumento de la DQO en la salida del decantador, por lo que probablemente ambos

procesos estan relacionados.
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Figura 18: Eficiencia en la eliminacidon de sélidos suspendidos totales en la planta piloto

Por otra parte, en la Figura 18 se observa que la eficiencia del proceso en la
eliminacion de sdlidos suspendidos totales es menor que la obtenida para reducir la
carga organica del digestor tal y como se esperaba, porque en el proceso de digestion
anaerobia se degradan principalmente sdlidos suspendidos volatiles biodegradables,
incluidos los microorganismos aerobios que se encuentran en el residuo antes de su

tratamiento.

56



3. Experimentos realizados en la planta piloto

3.4.3. Nitrégeno

La Figura 19 muestra la evolucion de la concentracién de nitrégeno, la cual
como era de esperar, es mayor normalmente en el influente que en el efluente. Esto se
debe a que en un digestor anaerobio no se elimina nitrogeno de forma bioldgica, y que
solo se elimina el nitrdgeno que encontremos en forma suspendida, debido a la
decantacidn. Solo se podrian encontrar concentraciones similares en la entrada y en la
salida para este nutriente en el caso de que todo el nitrégeno suspendido se hidrolice y
salga con el efluente en forma disuelta. Sin embargo, existen fases donde vemos que
esto no ocurre asi, y encontramos periodos donde el nitrégeno total a la salida es
mayor al de la entrada, de la misma manera que ocurre con las variables

anteriormente estudiadas.
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Figura 19: Mediciones de la concentracion de nitrégeno en la entrada del digestor y en la salida del decantador.

La alta carga que se aprecia en el influente puede explicar los problemas
acontecidos fechas después, ya que a altas concentraciones de amoniaco se produce
una inhibicion del proceso de digestion anaerobia. Segun la descripcion del ADM1 para
un RCTA, se produce una inhibicién por amoniaco a partir de una concentracién de 1.8
mM (Batstone et al., 2002) Este aumento de nitrégeno (principalmente en forma de
nitrégeno organico) en la salida junto a los sélidos y DQO anteriormente parece indicar
que en estos periodos ha habido una salida de sdlidos suspendidos por el efluente en

el decantador secundario.
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3.4.4. Fosforo

El fésforo revela valores bastante altos en enero, tanto en la entrada como en

la salida, tal como vemos en la Figura 20:
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Figura 20: Fésforo total medido en la entrada del digestor y en la salida del decantador

Por otra parte, el proceso de digestion consigue una disminucion de la
concentracion de fosforo en el efluente, pero no se aprecia que sea de una magnitud
tan considerable como ocurria con la materia organica, ya que en este proceso, el
fosforo principalmente se elimina por formacion de precipitados en el digestor. Sin
embargo, este proceso no va a ser estudiado posteriormente en el modelo de

digestion anaerobia.

Tal y como ocurre con la DQO, vemos que en torno al 11 de marzo el efluente
contiene mas fésforo en la salida que en la entrada, y ocurre practicamente lo mismo a
finales de julio y durante agosto, aunque con menor magnitud de lo que se observa

para la materia organica.
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3.4.5. Alcalinidad

Los valores de este parametro se encuentran por encima de 60 mmol/L en la

mayoria de las mediciones tal y como podemos ver en la Figura 21:
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Figura 21: Alcalinidad medida en la entrada del digestor y a la salida del decantador.

Cuando la alcalinidad se encuentra por debajo de 60 mmol/L, la cual cosa

ocurre durante el mes de Febrero donde la planta parece experimentar cierta situacion

problematica. Esta baja alcalinidad revela que hay mds acidos en el sistema

consumiendo esta alcalinidad, lo cual justifica su bajada. Como el pH es menor, la

mayoria de las bacterias no encuentran una situacion adecuada para crecer y acaban

muriendo, lo cual resulta en un aumento de DQO y de nutrientes en el efluente, al no

poder ser degradada la materia orgdnica. Esta bajada de alcalinidad se produce antes

que el brusco aumento de DQO observado en la Figura 15, por lo que podemos decir

gue esta bajada fue la causante de la mayor concentracion de DQO en el efluente.
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3.4.6. Carga organica

La carga organica a la entrada del digestor ha sido representada y se muestra

en la Figura 22:
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Figura 22: Carga organica del digestor anaerobio a lo largo del periodo de estudio.

Valores altos de carga orgdnica (mayores de 2.5 - 3 kg DQO/m?>-d) parecen ser
causantes de un mal funcionamiento de la planta, ya que en fechas posteriores a esos
picos superiores a 2.5 kg DQO/m?® - dia vemos cémo se han producido bajadas de
alcalinidad, con el consiguiente aumento de la concentracién de DQO y de sélidos
suspendidos totales en el efluente, asi como de nutrientes como el fésforo y el
nitrogeno. Por tanto, podemos afirmar que estos picos parecen demostrar que las
puntas son demasiado pronunciadas para el correcto funcionamiento de esta planta
piloto, ya que se produce una hidrélisis y fermentacion de esta carga, provocando una

acidificacion que puede ser temporal o puede llegar incluso a inhibir la metanogénesis.
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3.4.7. Acidos grasos volatiles

También se midié, tal y como se expuso en el punto 3.3 la concentracion de
cada dacidos grasos tanto en la entrada y en la salida. En la Figura 23 se presentan las

concentraciones en la corriente de entrada al digestor:
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Figura 23: Concentracion de los acidos grasos presentes en la muestra de entrada al digestor.

En el influente se observa como tenemos ciertas puntas en la entrada de acidos
grasos que pueden afectar considerablemente al proceso a finales de enero. Mas
adelante a mediados de marzo observamos otra punta de acidos grasos volatiles,
mientras que hacia el final del experimento se observan en el influente altas

concentraciones de butirico que no deberian
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Por otra parte en la salida del decantador se obtuvieron las siguientes

concentraciones:

Acidos grasos volatiles en el efluente
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Figura 24: Concentracion de acidos grasos volatiles registrados en la salida del reactor.

En la corriente de salida se observa como la concentracion de acidos grasos se
incrementa de forma considerable en 3 puntos: a finales de enero, a principios de abril

y a mediados de julio.

El primer incremento coincide con los problemas encontrados junto al fosforo

total en el digestor y se traduce en un importante descenso de alcalinidad.

El tercer incremento coincide con el descenso de la produccién de biogas
observado en la Figura 25, e indica la inhibicidn del proceso debida a una acumulacién
de acidos grasos organicos, con la consecuente bajada del pH por debajo de los limites
de funcionamiento de las bacterias metanogénicas. Por otra parte, en este periodo
observamos que el rendimiento de eliminacion de DQO disminuye de forma drastica,

por lo que el sistema se ve truncado y deja de funcionar correctamente.
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3.4.8. Biogas producido

Durante las mediciones en continuo del gas producido, se registraron los

siguientes caudales de biogas, tal y como se muestran en la Figura 25:
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Figura 25: Biogas producido en el digestor anaerobio durante el periodo del ensayo.

En esta figura no se registran valores en los primeros dias de operacion, debido
a problemas a la hora de registrar los datos de biogds producido Una vez resueltos los
problemas iniciales, los valores registrados permiten observar producciones
importantes de biogas. En el periodo comprendido entre junio y julio de 2009, se
produce un brusco descenso del pH debido probablemente a la acumulacion de acidos
grasos volatiles. Tal y como puede observarse en la Figura 24, esta concentracién de
acidos grasos volatiles origina un el pH demasiado bajo para que las bacterias

metanogénicas sean capaces desarrollarse y producir biogas.
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4. MODELO APLICADO PARA SIMULAR LA PLANTA

En el apartado numero 3 se ha descrito el experimento realizado asi como
quién lo ha llevado a cabo. Se ha detallado las variables medidas y analizado el

funcionamiento de la planta piloto.

El siguiente objetivo es obtener un modelo valido que permita entender mejor
el funcionamiento de ésta y poder predecir en el futuro posibles problemas ante
diferentes concentraciones de entrada. En este apartado se describe qué modelo se ha
utilizado para representar el funcionamiento de la planta piloto de digestién
anaerobia. Ademas, se propone una la modificacion al modelo ADM1 propuesto en
SIMBA (Wett et al., 2006) planteando una alternativa don el objetivo de mejorar los

resultados de la simulacién.

A lo largo del presente apartado, se expone el modelo de forma esquematica,
se describen los procesos que quedan representados en el modelo utilizado y se
presenta en formato de tablas los componentes, los parametros y las constantes
utilizadas. Ademas, también se presentan también las variables internas de calculo
utilizadas. Por ultimo, se presenta la matriz de Peterson para presentar el modelo y la
matriz de composicion para mostrar los materiales a conservar definidos. Por dltimo se

presentan las cinéticas correspondientes a cada proceso representado.

Posteriormente, tras la descripciéon del modelo ADM1 propuesto en SIMBA
(Wett et al., 2006), se presenta la modificacidon aportada en este trabajo a efectos de
mejorar los resultados obtenidos por el modelo. Esta modificacién incluye los procesos
llevados a cabo por las bacterias sulfatorreductoras asi como una modificacion de las

cinéticas de consumo de los acidos grasos volatiles.
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4.1. DESCRIPCION DEL MODELO ADM1 PROPUESTO EN SIMBA

El modelo de digestion anaerobia propuesto en SIMBA corresponde al modelo
ADM1 (Batstone et al., 2002) comentado brevemente en el apartado 1.3.7, con una

modificacion necesaria para cuadrar el balance del nitrégeno (Wett et al., 2006).

Este modelo como cualquier otro, requiere de unas simplificaciones acordes al
trabajo empleado en el cdlculo matematico del proceso y la fiabilidad de los resultados
obtenidos. Con todos los procesos representados que se muestran en posteriores
apartados, el modelo de digestion anaerobia ha requerido de ciertas simplificaciones,
con el fin de reducir la complejidad de este. Las simplificaciones mds importantes se

resumen a continuacién (Blumensaat and Keller, 2005):

Produccion de lactato a partir de la fermentacion de la glucosa.
Reduccidn del sulfato e inhibicidén por el sulfuro.

Inhibicién por acidos grasos de cadena larga.

vV V V V

Consumo competitivo de hidrégeno y didxido de carbono entre las
metanogénicas hidrogenotroéficas y las bacterias homoacetogénicas.
» Precipitacién de sdlidos por una elevada alcalinidad o reacciones de

precipitacion quimica.

AUn con estas simplificaciones, el modelo ADM1 ha sido considerado como un
modelo complejo para unos autores, y simple para otros (Batstone et al., 2006), por lo
que el modelo original (Batstone et al., 2002) publicado ha sido origen de muchas

extensiones o modificaciones propuestas.
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4.1.1. Componentes representados en el modelo

En este punto se presentan los componentes definidos en el modelo de

digestion ADM1 utilizado en la herramienta de simulacién SIMBA.

Tabla 3: Componentes utilizados en el modelo ADM1 (Wett et al., 2006)

Componentes Descripcion Unidades
Seu Azlcares ke D%O '
m
Saa Aminoacidos ke :]%O '
; kg DQO -
Sta Acidos grasos de cadena larga & m%
Svart Acido valérico + Valerato ke ra%o -
Sva Valerato ke D%O '
- m
Sbu,T Acido butirico + Butirato ke :]%O '
Shu Butirato ke D(_)§O '
- m
‘ . . kg D .
Spro,T Acido propidnico + Propionato g mgo
kg D .
Spro Propionato & %O
- m
Sac,T Acido acético + Acetato ke :]%O '
Sac Acetato ke D%O -
m
Sh2 Hidrégeno ke D%O '
m
Scha Metano ke D(_)§O '
m
Sco2 Didxido de carbono kmr<:]l»3c '
kmol C -
Shcos Bicarbonato mo_3
m
Snha Amonio kmoI_3N '
m
SNH3 Amoniaco km;l}aN '
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Componentes Descripcion Unidades
kg DQO -
S Solubles inertes & m%O
kg DQO -
Scat Cationes & Og
m
k .
San Aniones & D(_)§O
m
kg DQO -
Xc Materia particulada compleja g mgo
kg DQO -
Xeh Carbohidratos & mgo
, kg DQO -
Xor Proteinas & %O
m
. kg DQO -
i L -
X ipidos m3
. kg DQO -
Xsu Microorganismos degradantes de azucares & m%
. . kg DQO -
Xaa Microorganismos degradantes de aminoacidos 8 m%
X Microorganismos degradantes de acidos grasos de kg DQO -
fa cadena larga m>
kg DQO -
Xca Microorganismos degradantes de valerato y butirato g m%
. kg DQO -
Xoro Microorganismos degradantes de propionato g m%
kg DQO -
Xac Microorganismos degradantes de acetato & m%O
. kg DQO -
Xh2 Microorganismos degradantes de hidrégeno & m%
kg DQO -
X Inertes particulados g m%
X Productos particulados procedentes de la desapariciéon de| kg DQO -
P la biomasa m?

Hay que tener en cuenta que en el presente modelo, la implementacién se ha
realizado mediante ecuaciones dindmicas para calcular el equilibrio acido-base, tanto
para los acidos grasos volatiles como para el carbono y el nitrégeno, por lo que las

variables Sic y Siv que se emplean en el ADM1 no son utilizadas tal y como se expresa
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en el modelo original. En su lugar se emplean las variables Sco, Y Shcos, al igual que Syua
y Snus para calcular el equilibrio quimico entre estas especies, tal y como recomienda la
implementacion del modelo mediante este tipo de ecuaciones en un reactor continuo
de tanque agitado (Batstone et al., 2002). Este equilibrio acido-base se describe en

detalle en el apartado 4.2.7 mas adelante.
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4.1.2. Descripcion de los procesos representados

El modelo se fundamenta en tres importantes transformaciones bioldgicas:
acidogénesis, acetogénesis y metanogénesis. También se representan los procesos de
hidrdlisis y una desintegracion extracelular de la materia organica particulada

compleja.

El residuo a digerir es considerado como un compuesto complejo, el cual
primero se desintegra en carbohidratos, proteinas y lipidos, ademads de convertirse una
parte en material inerte soluble y particulado. Esta etapa de desintegracién se incluye
para facilitar el modelado de la digestidon de fango activado, y se considera un paso que
precede a unas reacciones hidroliticas mas complejas (Pavlostathis and Gossett, 1986).
Todos los procesos extracelulares bioquimicos se asume que son de primer orden, una

simplificacion que esta basada empiricamente (Eastman and Ferguson, 1981).

Tras esta primera etapa de desintegracion, actuan dos grupos distintos de
bacterias acidogénicas, las cuales degradan los monosacaridos y los aminoacidos a una
mezcla de acidos organicos, hidrégeno y didxido de carbono. Los acidos organicos se
convierten en acético, hidrogeno y didxido de carbono por los grupos acetogénicos, los
cuales utilizan los acidos grasos de cadena larga (LFCA), butirico y valérico (se degradan
juntos), y propionico. El hidrégeno producido por esos organismos se consume gracias
a un grupo de bacterias metanogénicas que utilizan hidrégeno (bacterias
metanogénicas hidrogenotrdéficas), mientras que el acetato se degrada por otro grupo

metanogénico acetoclastico.
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El diagrama empleado en el modelo ADM1 original para representar todos los

procesos citados anteriormente es el siguiente:

Polimeros
complejos
Carbohidrato Proteinas Lipidos (X;) Particulado Solubles
S (Xen) (Xor) s inertes || inertes
\/
AzUcares Aminoacidos LFCA (S1a)
(SSU) (Saa)
Propionato Butirato (Spu) Valerato (Sva)
Acetato (S
(Soro) #/: (Sac)
YVYy VY
H (Sh2)
CO; (Sic) | Metano
(SCHA)

Figura 26: Diagrama de flujo del modelo de digestion anaerobia ADM1
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Sin embargo, en el modelo ADM1 (Batstone et al., 2002) existen ciertos

problemas para cumplir el balance de masa respecto al nitrégeno (Blumensaat and

Keller, 2005; Jeppsson et al., 2007; Wett et al., 2006). Por este motivo, el modelo

empleado en la herramienta de simulacién SIMBA corresponde a una variacion del

modelo propuesta por (Wett et al., 2006), donde se afiade una variable denominada Xp

similar a la empleada en el modelo de fangos activados ASM1, donde se define la

fraccion de nitrégeno procedente del decaimiento de las bacterias.

Las razones por la que se anade esta variable Xp son las siguientes (Wett et al.,

2006):

>

>
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El ADM1 define las particulas inertes X, como un simple compuesto, que
contiene los productos inertes suspendidos de la desintegracién asi como
los productos inertes formados en la desaparicién de las bacterias. Por ello,
el contenido en nitrégeno de X, es variable en funcion del tiempo de
retencion o el grado de estabilizacién del fango. Por tanto, para separar el
contenido de nitrégeno de las particulas inertes procedentes de la hidrdlisis
del residuo a tratar y del contenido en nitrégeno de particulas suspendidas
inertes debido a la muerte de las bacterias se define esta nueva variable, a

la cual se le asigna un contenido de nitrégeno distinto a la fraccion X,.

Ademas, en el caso que la desintegracion tenga un proceso afiadido (por
ejemplo: sonicacion o desintegracion térmica), se requiere una descripcién
de los factores de conversidn de hidrélisis respecto a las variables X,y S;, por
lo que se requiere una diferenciacion entre los compuestos producidos por

este proceso y los que se producen por muerte de las bacterias.
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Por ello, la modificacidn propuesta es la introduccién de la variable Xp como un
compuesto adicional, denominado productos de la muerte y lisis de las bacterias. Por
ello, debe adaptarse la estequiometria del modelo a la adicién de esta variable. Como
la fraccion Xp no participa en procesos de crecimiento, no hay ninguna modificacién en

la descripcidn de la incorporacion de nitrégeno por parte de los organismos.

Inorganic N Propionate degr |
Sin XpRO
N 8%
Soluble inerts V&B degraderp
S, Xce
N 1% N 8%
Proteins Amino acid degr
Xpr, San Xan
N 10% N 8%
/
Composites Carbohydrates Sugar degradefs
Xc Xcw, Ssu Xsu
NX% N 8%
i
Lipids LCFA degrade(s
Xul, Sea Xea
N 8%
Particulate inerls Acetale degr
Xi Xac
=
c N 1% § N 8%
k=]
§ (a]
o Decay products Hydrogen deg
g Xp Xhz
g N 6% N 8%

Figura 27: Esquema de las rutas de conversion del nitrogeno en la modificacion del ADM1 utilizada en SIMBA
(Wett et al., 2006).

Tal y como se observa en el esquema de la Figura 27, el material resultante de
la muerte vy lisis de las bacterias no se recicla a la fraccién X, tal y como propone el
modelo original ADM1, sino que produce directamente Xp que se divide entre los 3
componentes biodegradables (carbohidratos, proteinas y lipidos). Ademas, el exceso

de nitrégeno se libera como nitrégeno inorganico (Wett et al., 2006).
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4.2. PROCESOS REPRESENTADOS EN LA DIGESTION ANAEROBIA

A continuacidén, se describen de forma detallada los procesos considerados en

el modelo con sus cinéticas de representacion:

4.2.1. Desintegracion e hidrdlisis

La desintegracion vy la hidrdlisis son dos procesos extracelulares, que producen
la ruptura de los compuestos organicos de alto peso molecular y la disolucion de la
materia organica compleja, formando sustratos solubles. Los productos de la
degradacion de carbohidratos, proteinas y lipidos son, respectivamente, azucares,
aminodcidos y acidos largos de cadena larga.

La hidrélisis enzimatica es un proceso complejo de multiples etapas. Las etapas
que se dan durante la hidrélisis son la produccion enzimatica, la difusion, adsorcion,
reaccion y desactivacién enzimatica. En la practica, se reducen a cinéticas de primer

orden para englobar todos estos procesos.

4.2.1.1. Desintegracion:

En este proceso, se produce la ruptura de la materia organica compleja,
formando hidratos de carbono, proteinas y lipidos en suspension, ademas de una

fraccion de materia inerte soluble y particulada.

Esquematicamente, lo representaremos de la siguiente manera:

(XC):> (xch' Xprr X“, Xir Si, Xp)

La cinética del proceso queda formulada de la siguiente manera:

Py = kdis X (Ec. 4.1)

Siendo kg la velocidad especifica de desintegracién (d™).
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4.2.1.2. Hidrdlisis de carbohidratos

Este proceso consiste en la ruptura enzimatica extracelular de los hidratos de

carbono para formar azucares. Se representa de la siguiente manera:

(Xch):> (SSU)

Quedando el proceso representado con una cinética de primer orden como la

siguiente:

P2 = Khyd,ch * Xch (Ec.4.2)

Siendo kg ch la velocidad de hidrolisis de los carbohidratos (d'l).

4.2.1.3. Hidrdlisis de proteinas

Este proceso consiste en la ruptura enzimatica extracelular de las proteinas

para formar aminoacidos. Se representa de la siguiente manera:
(Xpr): (Saa)

Quedando el proceso representado con una cinética de primer orden como la

siguiente:

P3 = khyd,pr 'Xpr (Ec. 4.3)

Siendo knyq,pr 1a velocidad de hidrdlisis de las proteinas (d'l).

4.2.1.4. Hidrdlisis de lipidos

Se produce la ruptura enzimatica extracelular de los lipidos para formar acidos

grasos de cadena larga y azlcares. Se representa de la siguiente manera:

(Xli ) = (Ssu' Sfa)

Quedando el proceso representado con una cinética de primer orden como la

siguiente:

Pa = Knyq,ii - X (Ec. 4.4)

Siendo ky,q,i la velocidad de hidrdlisis de los lipidos (dh).
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4.2.2. Acidogénesis

La acidogénesis (o fermentacion) es un proceso llevado a cabo por los
microorganismos en el cual se generan acidos organicos volatiles sin la intervencion de
aceptores o donantes electronicos externos. En esta etapa se incluye la degradacion de

azucares solubles y aminoacidos en una gran variedad de compuestos simples.

Los procesos de acidogénesis presentan rendimientos bacterianos superiores a
los que aparecen en la acetogénesis, y pueden transcurrir en presencia de altas
concentraciones de hidrégeno, a diferencia de lo que ocurre con las bacterias

acetogénicas.

4.2.2.1. Consumo de azucares en acidogénesis

En el modelo se considera que a partir de los azlcares, los principales

productos de la acidogénesis son el acetato, el propionato y el butirato.
Las reacciones que se dan durante este proceso son las siguientes:

1. Formacién de acido acético
CeH1,06 +2 H,0—2 CH;COOH +2 CO,+ 4 H,
2. Formacion de acido acético y propidnico
3 C¢H;,06 — 4 CH3CH,COOH + 2 CH3COOH + 2 CO,+ 2 H,0

3. Fermentacion butirica

CgHy,05 — CH;CH,COOH + CH,COOH +2 CO,+ 2 H,

En global, el proceso del consumo de los azucares por las bacterias

acidogénicas se simbolizaria de la siguiente manera:

(Ssu' SIN) = (Sbu,T' Spro,T' Sac T ShZ' Xsu' SIC)

Siendo Sy el nitrogeno inorganico total (Snyua+Snhz) ¥ Sic el carbono inorganico

total (Scoz2 + Shcos).
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La velocidad del proceso se considera que es proporcional a la cantidad de
microorganismos degradantes de azucares (Xs,) con factores que estan limitados por la
concentracion presente del sustrato, en este caso los azlcares, y la limitacidon
producida por la concentracién de nitrogeno y la inhibicion que ejerce el pH. La

cinética de la reaccion se resumiria como sigue:

S
Ps = km,su ) K S_:_JS Xeu "My 'IpH,acid (Ec. 4.5)

s,su " Jsu

siendo:

km,su = velocidad de consumo de azucares por los microorganismos acidogénicos

(d).

Kssu = Constante de semisaturacion para los monosacaridos en el proceso de

consumo por microorganismos acidogénicos (kg DQO/m?3).

lon,acia = factor de inhibicién por el pH en las bacterias acidogénicas. (Ecuacién

4.21 del apartado 4.2.6)
M = factor de limitacidn del proceso por nitrégeno.

Para la limitacion por nitrogeno, el modelo ADM1 considera la siguiente

limitacion por sustrato:

Syia +S
My =4 T3 (Ec. 4.6)

Ks,iINn*tSnHa +SnH3

Donde Sy es la concentracidon de nitrégeno presente (kmol N/m3) y Ko es la
constante de semisaturacién por nitrégeno para el proceso sobre el cual ejerce la

inhibicion el nitrégeno inorgénico (d™).
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4.2.2.2. Consumo de aminodacidos en acidogénesis:

En este proceso se genera biomasa (Xsa), acidos organicos de cadena corta
(acético, propionato y butirato) e hidrégeno, en detrimento de los aminodacidos, y lo

representariamos de la siguiente manera:

(Saa' SIN):> (Sbu,T' Sva,T' Spro,T' Sac,T' Sh2' Xaa' SIC' SIN)

Andlogamente a la acidogénesis de azucares, la cinética del proceso quedaria

representada asi:

S

ﬁ'xaa My 'IpH,acid (Ec. 4.7)

s,aa ' “aa

Pe = km,aa '

donde:

kmaa = velocidad de consumo de aminodcidos por los microorganismos

acidogénicos (d%).

Ksaa = Constante de semisaturacién para los aminoacidos en el proceso de

consumo por los microorganismos acidogénicos (kg DQO/m?3).
My = factor de limitacién del proceso por nitrégeno.

lon,acia = factor de inhibicidn por el pH en las bacterias acidogénicas. (Ecuacién

4.21 del apartado 4.2.6)
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4.2.3. Acetogénesis

La degradacién de los acidos grasos de cadena larga para producir acetato son
una etapa de oxidacidn sin aceptores electrénicos internos. Por ello, los organismos
oxidantes de acidos organicos necesitan utilizar un aceptor adicional de electrones,
como el CO, o hidrogeniones, para formar formato o hidrégeno molecular

respectivamente:

CH3CH,COOH + 2 H,0 — CH;COOH + 3 H,+ CO,

CH5CH,CH,COOH + 2 H,0 — 2 CH;COOH + 2 H,

Los agentes de transporte electrénico durante la acetogénesis pueden ser tanto
el hidrégeno gaseoso (formado a partir de hidrogeniones) como el formato (generado

a partir del diéxido de carbono).

H,+ CO, —HCOOH

Normalmente, el hidrégeno molecular y el formato son consumidos por los
microorganismos metanogénicos hidrogenotroéficos. Las tres principales diferencias

entre los dos aceptores son (Llavador, 2011):

e El hidrégeno tiene una mayor difusividad que el acido férmico.
e Elformato es mas soluble que el hidrégeno gas.

e El3acido férmico es un acido mas fuerte que el didéxido de carbono.

Por todo esto, cuando la diferencia entre las concentraciones de uno y otro
aceptor es pequena, la transferencia electrénica por el hidrogeno puede ser mas
rapida, mientras que si es grande, la mayor solubilidad del férmico permite un mayor
gradiente de concentraciones y por tanto, una mejor transferencia de electrones.
Ademas, éste ultimo provoca una distinta influencia en el sistema fisico-quimico

porque su pK; es menor que el del CO,.

A pesar de esto, dado que la estequiometria y la termodindmica de los procesos
son practicamente idénticos cuando se emplea uno u otro aceptor, el modelo ADM1

considera Unicamente el hidrogeno como transportador electrénico.
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Por otro lado, los aceptores de electrones deben mantenerse en

concentraciones bajas, para que las reacciones sean termodindmicamente posibles.

En el modelo, se consideran cuatro los tipos principales de sustrato en los

procesos acetogénicos:

Propionato
Butirato

Valerato

YV V V V

Acidos grasos de cadena larga

Ademas, se considera que tanto el butirato como el valerato son degradados
por el mismo grupo de microorganismos (degradantes de butirato y valerato),
mientras que el propionato y los acidos grasos de cadena larga son degradados por

otro grupo de microorganismos especificos.

4.2.3.1. Consumo de acidos grasos de cadena larga en acetogénesis

En este proceso se representa el consumo de acidos orgdnicos de cadena larga

(LFCA) por parte de los microorganismos, produciendo acetato e hidrégeno molecular:
(Star Sico Sw) = (Sac,T' Sh2s Xfa)

Sfa

Xta "My 'IpH,acet “In (Ec. 4.8)
Ks,fa +Sfa

Py = km,fa '

en la cual:

kmf =velocidad de consumo de aminoacidos por los microorganismos

acidogénicos (d%).

Ksfa = Constante de semisaturacion para los aminoacidos en el proceso de

consumo por los microorganismos acidogénicos (kg DQO/m?3).

My = factor de limitacidn del proceso por nitrégeno.
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lon,acet = factor de inhibicidn por el pH en las bacterias acetogénicas. (Ecuacién

4.21 del apartado 4.2.6).

I, = factor de inhibicidon del proceso por el hidrégeno gas.(Ecuacion 4.22 del

apartado 4.2.6)

4.2.3.2. Consumo de valerato en acetogénesis

En este proceso queda representada la degradacion del valerato por los
organismos degradantes de valerato y butirato, que como comentamos anteriormente

son el mismo grupo.

(Sva,T' Sic/ SIN) = (Spro,T' SacT7 Sh2 Xc4)

Sva,T Sva,T

Pg = km,c4 ' REAT 'MIN 'IpH,acet 'IhZ (Ec. 4.9)

Ks,va,T +Sva,T Sval,T + Sbu,T

donde:

km ca = velocidad de consumo de valerato por los microorganismos acidogénicos

(d).

Ksva = Constante de semisaturacion para el valerato en el proceso de consumo

por los microorganismos acidogénicos (kg DQO/m?>).
My = factor de limitacién del proceso por nitrégeno.

lon,acet = factor de inhibicidn por el pH en las bacterias acetogénicas. (Ecuacion

4.21 del apartado 4.2.6)

I, = factor de inhibicion del proceso por el hidrégeno gas. (Ecuacion 4.22 del

apartado 4.2.6)
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4.2.3.3. Consumo de butirato en acetogénesis

El proceso se produce de forma similar al del valerato, ya que son degradados
por el mismo grupo de bacterias pero existe una diferencia, ya que el valerato se

degrada en propionato y el butirato no, transformandose en acetato e hidrégeno.
(Sbu,T' Sics S/N) = (Sac,T' Sha Xc4)
La cinética del proceso seria asi:

Sbu,T Sva,T
Xeg -

Pg = km,c4 ’ My 'IpH,acet '|h2 (Ec. 4.10)

Ks,bu +Sbu,T Sva,T + Sbu,T

siendo:

Ksbu = Constante de semisaturacion para el butirato en el proceso de consumo

por los microorganismos acidogénicos (kg DQO/m?3).

4.2.3.4. Consumo de propionato en acetogénesis

En este proceso, el propionato se convierte en condiciones anaerobias a
acetato e hidrégeno, como les ocurre al butirato y valerato, pero en este caso

degradado por un grupo de bacterias degradantes del propionato.

Esquematicamente lo explicariamos de la siguiente manera:
(Spro' SIN) = ( Sacs Sh2s Xpro)

Spro,T
K +S

s,pro " “pro,T

P10 = km,pro ) 'Xpro My 'IpH,acet In2 (Ec. 4.11)

donde:

Kmpro = velocidad de consumo de propionato por los microorganismos

acidogénicos (d™).

Kspro = Constante de semisaturacion para el propionato en el proceso de

consumo por los microorganismos acidogénicos (kg DQO/m?3).
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4.2.4. Metanogénesis

En esta etapa ocurren todos los procesos que conducen a la produccién de
metano, bien sea a partir del acetato, denomindndose metanogénesis acetoclastica, o

a partir del hidrégeno, denomindndose metanogénesis hidrogenotrofica.

4.2.4.1. Metanogénesis acetoclastica

La principal etapa metanogénica produce la ruptura bioquimica del idn acetato,

formando metano y diéxido de carbono:

CH,COOH —> CH, +CO,

Los géneros de microorganismos que producen la metanogénesis acetoclastica
son Methanosarcina y Methanosaeta, dominando el primero cuando la concentracion

del acetato es superior a 0.001 M, y el segundo cuando es inferior.

El género Methanosaeta tiene rendimientos bacterianos menores que
Methanosarcina, mientras que su velocidad especifica de utilizacién del sustrato y su

afinidad por el mismo es mayor, siendo ademas sensible al pH.

La presencia de los dos grupos de organismos en los digestores suele ser
mutuamente excluyente, de manera que Methanosaeta se encuentra a menudo en
biopeliculas mientras que Methanosarcina se halla en los sélidos en suspension de los
digestores. Por estas razones, en el modelo ADM1 se emplea un Unico grupo de

organismos degradantes para la metanogénesis acetoclastica.

El proceso de consumo de acetato en metanogénesis acetoclastica se resume

de la siguiente manera:
(Sac,T' SlN):> (Schas Sics Xac)
Yy su cinética sera:

Sac T
+ My 'INH3,Xac 'IpH,mac “Xac (Ec.4.12)

P11 = km,ac ) K
s,ac ' “ac,T
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siendo:

kmac = velocidad de consumo de acetato por los microorganismos

metanogénicos (d™).

Ksac = Constante de semisaturacion para el acetato en el proceso de consumo

por los microorganismos metanogénicos (kg DQO/m?).

lon,mac = factor de inhibicién del proceso por pH de las bacterias metanogénicas

acetoclasticas. (Ecuacion 4.21 del apartado 4.2.6)

Inz,xac = factor de inhibicidn del proceso por concentracion de amoniaco libre.

(Ecuacion 4.23 del apartado 4.2.6)

42.4.2. Metanogénesis hidrogenotroéfica

El hidrégeno, el cual ha sido formado por las bacterias acetogénicas pasa a ser
el sustrato en la etapa de metanogénesis. El proceso se resumiria de la siguiente

manera:

(Shz- Sic» S ) = ( Schar Xhn2)
y la cinética del proceso seria similar a la de la metanogénesis acetocldstica:

Sh
2 “Xna Iy 'lpH,mac (Ec. 4.13)

P12 = km,hZ ’ K
s,h2t2h2

siendo:+

kmh2 = velocidad de consumo de hidrégeno por los microorganismos

metanogénicos (d™).

Ksac = Constante de semisaturacion para el hidrégeno en el proceso de

consumo por los microorganismos metanogénicos (kg DQO/m?).

lon,mac = factor de inhibicidn del proceso por pH de las bacterias metanogénicas

hidrogenotroficas. (Ecuacion 4.21 del apartado 4.2.6)
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4.2.5. Procesos de pérdida de biomasa

En este proceso quedarian englobados todos aquellos procesos por los cuales la
biomasa activa disminuye, transformandose esta biomasa en materia organica inerte
procedente de la descomposicion de bacterias (Xp) y materia organica suspendida
biodegradable tal y como se explicd anteriormente (carbohidratos, lipidos y proteinas)
asi como liberacién de una fraccion de nitrégeno y carbono inorgdnico. Todos estos
procesos se representan en el modelo como procesos de primer orden. Encontramos

los siguientes:

4.2.5.1. Descomposicion de los  microorganismos acidogénicos

degradantes de azucares

El proceso se resumiria esquematicamente de la siguiente manera:
(Xsu) = ( Xch'Xpr'Xli'XP/ SIC, S|N)
Y su cinética queda:

P13 = Kuecxsu Xsu (Ec. 4.14)

donde kgecxsu €S la velocidad a la cual se descompone la biomasa de los

microorganismos degradantes de azUcares.

4.2.5.2. Descomposicion de los  microorganismos  acidogénicos

degradantes de aminodcidos

De forma andloga a los degradantes de azlucares representamos los

degradantes de aminodacidos:
(Xaa) = ( Xeh Xor X Xps Sics SIN)
Y su cinética quedaria de la siguiente manera:

p14 = kdec,Xaa ' Xaa (EC 415)
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en la cual, kgecxaa €S la velocidad a la cual se descompone la biomasa de los

microorganismos degradantes de aminodcidos.

4.2.5.3. Descomposicion de los microorganismos  acetogénicos

degradantes de acidos grasos de cadena larga

El proceso de descomposicion se representaria:
(Xfa) = ( Xch'xprrxli'XP' SIC' SIN)
y su cinética

Pis = kdcc,Xfa 'Xfa (EC 416)

en la cual, kgecxta €S la velocidad a la cual se descompone la biomasa de los

microorganismos degradantes de acidos grasos de cadena larga.

4.2.5.4, Descomposicion de los microorganismos  acetogénicos

degradantes de valerato y butirato

Como los anteriores procesos, se representaria de forma similar:
(Xea )= ( Xeh:XorsXisXps Sics SIN)

siendo su cinética:

Pis = Kieexea - Xea (Ec. 4.17)

en la cual, kgecxca €5 la velocidad a la cual se descompone la biomasa de los

microorganismos degradantes de valerato y butirato.
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4.2.5.5. Descomposicion de los  microorganismos acetogénicos

degradantes de propionato

La descomposicion de los degradantes de propionato se esquematizaria como

sigue:

(Xpro) = ( XchlxprIXIiIXP’ SIC' S|N)

Yy su cinética,

pl7 = kdcc,Xpro 'Xpro (EC 418)

en la cual, Kgecxpro €5 la velocidad a la cual se descompone la biomasa de los

microorganismos degradantes de propionato

4.2.5.6. Descomposicion de los microorganismos metanogénicos

degradantes de acetato

El proceso se resumiria asi
(Xac) = ( Xchlxpr'xli'XPr SIC; S|N)
Yy su cinética,

p18 = kdec,Xac : Xac (EC 419)

siendo Kkgecxaa la velocidad a la cual se descompone la biomasa de los

microorganismos metanogénicos aceticlasticos.
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4.2.5.7. Descomposicion de los microorganismos metanogénicos

hidrogenotroficos

El proceso se resume de la misma manera que todos los degradantes

anteriores, como podemos ver:
(Xh2) :>( XensXor Xii Xps Sics SIN)

la cinética del cual es,

Pio = Kaeexnr - X (Ec. 4.20)

donde Kkgecxn2 €s la velocidad a la cual se descompone la biomasa de los

microorganismos metanogénicos hidrogenotroficos.

90



4. Modelo aplicado para simular la planta

4.2.6. Mecanismos de inhibicion en el modelo

Como hemos visto en las cinéticas de los procesos anteriores, los procesos de
acidogénesis, acetogénesis y metanogénesis quedan limitados por unos factores de

inhibicién que son los siguientes:

Para el célculo de la inhibicién del pH, el modelo ADM1 utilizado emplea la

siguiente expresion:

Inhibicién empirica inferior:

2
exp _3 (%j ; pH < pHUL
pHy -pH,

1 ; pH>pHy,

pH

(Ec. 4.21)

Siendo pHy. y pHw el valor de pH al cual los microorganismos no son inhibidos y
el valor del pH al cual son totalmente inhibidos.Para la inhibicidon por hidrégeno y
amoniaco, el modelo considera mecanismos de inhibicién no competitiva, dando las

expresiones siguientes:

L. .— Kini
h2.i

=— ol (Ec. 4.22)
Kin2itSn2

Donde Iy, es la inhibicidn por hidrogeno sobre el componente que consumen y

K\ n2,ila constante de inhibicidn de hidrégeno para este componente.

Por ultimo, la inhibicién por amoniaco libre se representa de la siguiente

manera:

I _ KI,nh3
nh3

=— Lo (Ec. 4.23)
Kinn3t Spns

Siendo K| nh3 la constante de inhibiciéon por amoniaco.

91



4. Modelo aplicado para simular la planta

4.2.7. Procesos de equilibrio acido-base

Muchos de los componentes considerados en el modelo de digestién anaerobia
estan constituidos por especies quimicas las cuales participan en equilibrios acido
base, tal y como se puede ver en la Tabla 3.

Para una especie llamada AH, la cual participa en un equilibrio acido-base:

AH ——=A +H"

cuya constante de equilibrio es:

[A-][H"]
[AH]

. (Ec. 4.24)

Si llamamos en la ecuacion (4.24) Sa. y Sk+ a las concentraciones del anién y del
proton en el equilibrio y San r a la concentracion total de la especie A (tanto en la forma

acida AH, como en la forma bdsica A-), se obtiene la siguiente ecuacién de equilibrio:

S - 'S +
=" (Ec. 4.25)
SAH,T —Sy-
O lo que es lo mismo:
Ka'San.T
= Ec.4.26
A K+ S, (Ec. 4.26)

Estos procesos de equilibrio acido-base pueden representarse de dos maneras,
bien considerando que los procesos quedan gobernados por el equilibrio debido a la
gran velocidad con la que tiene lugar del proceso de asociacidon/disociacién (Musvoto

et al.,, 2000), (se obtiene un conjunto de ecuaciones algebraicas), o bien mediante
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ecuaciones diferenciales donde estos procesos descritos quedan gobernados por la

cinética (se obtiene un conjunto de ecuaciones diferenciales).

El primer enfoque mediante ecuaciones algebraicas es el aconsejado por el

grupo que desarrollé el modelo ADM1 (Batstone et. al. 2002), por su “mayor facilidad a

II'

la hora de entender el proceso y su mayor valor educaciona

Mediante el equilibrio, se plantea el balance de cargas tal que:

zsc* _ZSA' =0 (Ec. 4.27)

Siguiendo este planteamiento, el carbono inorgdnico se plantea de la siguiente

manera:

Sic =Sco2 ~Shcos =0 (Ec. 4.28)

siendo la ecuacién para el calculo de la especie anidnica:

Ka,coz‘slc -0

Shcoz ~ (Ec. 4.29)

Ka,COZ + SH +

Por otra parte, el equilibrio acido-base puede implementarse mediante
ecuaciones diferenciales, las cuales representan la velocidad del proceso mediante una

constante.

Esta constante multiplica a la ecuacién con la que se describe el equilibrio

acido-base en la ecuacidn 4.23, obteniendose la siguiente cinética para el proceso:

pae.an = Kas an - (Sa -Su —Kaam -(Sanr —Sac))  (Ec.4.30)
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Donde:

- Kaspan: Constante de velocidad del proceso acido base para la especie AH.

Ki,an: Constante de disociacidn de la especie AH.

Debido a que las ecuaciones de equilibrio ocurren con gran rapidez, se adopta
un valor para la constante acido-base muy alto, con el fin de reproducir la velocidad
del proceso. En Batstone et.al. (2002), se sugiere que el valor de esta constante sea de
al menos 1 orden de magnitud superior a la constante mas alta del sistema. Otros
valores mas altos, de hasta 3 érdenes de magnitud mayor también han sido reportados

(Rosen et. al., 2006).

En Batstone et. al. (2002), (tabla B.4.), se sugiere que si se emplean ecuaciones
diferenciales para calcular los procesos acido-base, se emplee cada compontente en su
forma acida y en su forma basica. Sin embargo, para este caso, la implementacién de
SIMBA para los acidos grasos volatiles se realiza de forma analoga a la descripcion de

Rosen et. al. (2006)

En este enfoque, se describe la mejora que supone utilizar un componente
como total, es decir, la suma de la fraccion acida y la basica (Sau,7), y el otro como la
fraccién bdsica (Sa.). La mejora radica en que se ha observado una reduccion de los
problemas originados en los calculos numéricos, ya que se restan ndmeros muy
pequeiios y del mismo orden de magnitud (Rosen et al., 2006). Ademas, con este
planteamiento, en la matriz de componentes y procesos la estequiometria no influye
en el calcula de los compontentes totales (Sya,r, Swu,r) pero si se calcula para las formas
basicas (Sva.,Sbu.), asignandoles un valor de -1 para cada componente tal y como puede

comprobarse mas adelante en la Tabla 5 (Matriz de Petersen) en el apartado 4.3.
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De esta manera, con la cinética descrita en la ecuacién 4.30., la especie Say se
mantiene constante ya que es la suma de la parte 4cida y la basica, mientras que el

componente en su forma basica Sa. es el calculado y varia de la siguiente manera:

® SiSa - Susr < kaan - Sanr =2 La concentracidn de aniones disminuird y el

equilibrio estard desplazado hacia la izquierda.

e SiSa Sy > kaan * Sant =2 La concentracion de aniones aumentara y el

equilibrio estara desplazado hacia la derecha.
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A continuacién se describe como se ha planteado cada componente para el

equilibrio acido-base:

4.2.7.1. Valérico acido-base

La reaccién que describe el equilibrio valérico acido-base es la siguiente:

CsH,,0, —=CsH,0,” +H"

Siendo su constante de equilibrio:

CsHy,O,” -H"
ava= 2 (Ec. 4.31)
CsH90,
Sustituyendo, igual que en la ecuacion 4.26., se obtiene que:
Sva_ *Sp+
Kava=o——— (Ec. 4.32)
’ Sva,T - Sva—
siendo la cinética del proceso:
Pas = KA/B,va '(Sva* 'SH+ - Ka,va '(Sva,T N Sva’ )) (Ec.4.33)

Donde:

- Kaspva: Constante de equilibrio acido-base para el acido valérico.

Kava: Constante de disociacion del acido valérico.
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4.2.7.2. Butirico acido-base

La reaccién que describe el equilibrio valérico acido-base es la siguiente:

C,Hs0, ——C,H,0,” +H"

Si llamamos Sy, a la forma basica y Sy, a la suma de ambas formas, se obtiene

su constante de equilibrio tal que:

Sbu_ * SH+
a,bu— (EC 434)
Sbu,T - Sbu—
Cuya cinética del proceso es:
Prs = Kag py '(Sbu‘ Sy~ Kapy '(Sbu,T ~Spu- )) (Ec. 4.35)

Donde:

- Kasspu: Constante de equilibrio acido-base para el acido butirico

- Kapu: Constante de disociacion del acido butirico.
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4.2.7.3. Propidnico acido-base

La reaccién que describe el equilibrio valérico acido-base es la siguiente:

C3HO0, ——=C;H;0,” +H'

Y su constante de equilibrio:

Spl’o— * SH+

a,pro S (Ec. 4.36)

pro,T — S pro—

Para una cinética de equilibrio tal que:

pA6 = KA/B,pI’O ‘(Sprof N SH+ - Ka’pro '(SprO,T - Spro’ )) (EC. 4.37)

siendo:

- Kasgpro: Constante de equilibrio acido-base para el acido propiodnico

- Ki,pro: Constante de disociacion del acido propidnico.

98



4. Modelo aplicado para simular la planta

4.2.7.4. Acético acido-base

La reaccién que describe el equilibrio valérico acido-base es la siguiente:

C,H,0, ——C,H;0,” +H"

Sustituyendo de forma analoga a lo realizado con los otros compontentes, se

obtiene su constante de equilibrio es:

Sac— Sy
aa o o (Ec. 4.38)
Salc,T - Sac—
y la cinética del proceso:
Pnr = Ka/g ac '(Sac‘ Sy~ Kaac '(SaC»T ~Sac- )) (Ec. 4.39)

Donde:

- Kassac: Constante de equilibrio acido-base para el acido acético

- Kaac: Constante de disociacion del acido acético.
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4.2.7.5. Equilibrio acido base para el carbonato y el didxido de carbono

En SIMBA, el equilibrio para el carbono inorganico se representa tanto en su
forma basica como acida, de forma individual para cada componente tal y como se
recomienda en la implementacion en el modelo ADM1 original. El motivo de utilizar
ente enfoque para el CO, es el de tener la fraccidn correspondiente al diéxido de
carbono que serd también empleada en los procesos de transferencia liquido-gas. La

relacidon que describe el equilibrio es la siguiente:

CO, &—=HcCOo,” +H*

En este equilibrio representado, no se incluye el equilibrio entre el carbonato y
el bicarbonato. La justificacion de la ausencia de este equilibrio descrita en el ADM1
consiste en que la base COs” se encuentra en muy bajas concentraciones, ya que el pK,

de la pareja HCO3./CO5” tiene un valor de 10.3.

Por tanto, si llamamos S, a la forma 4acida y Sho3 @ la forma basica, se obtiene

su constante de equilibrio tal que:

K _ Shco3— 'SH‘

a,co2

(Ec. 4.40)
SCO2

Obteniendo la cinética del proceso de forma analoga a la ecuacién 4.39

PAL0 = KA/B,coz '(Shco3— 'SH+ - Ka,coz 'Scoz) (Ec. 4.41)

Donde:

- Kasp,co2: Constante de equilibrio acido-base para el nitrégeno inorgdnico.

Ka,co2: Constante de disociacion del didxido de carbono.

100



4. Modelo aplicado para simular la planta

Como puede verse, en esta ecuacién no se calcula la diferencia entre la
componente que representa el total y su forma basica tal y como se calcula en las

ecuaciones 4.25., 4.26. y 4.30., sino que cada ion esta representado como tal.

4.2.7.6. Equilibrio acido-base para el amonio y el amoniaco

Para el amoniaco, la implementacion se ha realizado de la misma forma que se
procedid a modelizar el equilibrio entre el carbonato y el diéxido de carbono, es decir,

diferenciando ambas especies en su forma acida y basica.

La reaccién que describe el equilibrio valérico acido-base es la siguiente:

NH," —=—=NH; +H"

Si llamamos Spns a la forma bdsica y Sy @ la forma dacida, se obtiene su

constante de equilibrio tal que:

Kain=—a— (Ec. 4.42)

Obteniendo la cinética del proceso de forma analoga a la ecuacién 4.41.:

PAaIl = KA/B,IN '(th3 'SH+ - Ka,lN 'th4+) (Ec. 4. 43)

Donde:

- Kass,n: Constante de equilibrio acido-base para el nitrégeno inorganico.

- Kan: Constante de disociacion del amonio.
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4.2.7.7. Célculo del pH

Tras calcular el equilibrio de las reacciones acido-base, sélo nos queda obtener
la concentracién de protones de forma algebraica para poder calcular el pH. El calculo

se realiza de la siguiente manera:

1
Sy, :—§+5-«/92+4-KW (Ec. 4.44)

Sac—  Spro-  Spu—  Sva-
ezscat+_snh4+_shco3f_ 22 - lplr; - 1b6uO - 2\/0618 —Sanf (Ec. 4.45)

Donde

- Kw: Es la constante de equilibrio del agua.
- Sets: Concentracion de cationes metalicos tales como el el Na* en el agua.

- San: Concentracién de los aniones tales como el Cl" en el agua.

Obteniendo el valor de Sy mediante la ecuacion 4.44., puede finalmente

calcularse el pH del medio tal que:

pH=—log;o (Sh+) (Ec. 4. 46)
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4.2.8. Transferencia entre las fases liquida y gaseosa

Las especies que se consideran gaseosas en el modelo de digestién anaerobia
son el hidrégeno, el metano, y el dixdxido de carbono. Estas especies se encuentran en
fase gaseosa y son parcialmente solubles en el agua, por lo que ocurrird un proceso de

transferencia entre la interfase liquido-gas en el interior del reactor.

Se asume por tanto, que la fase acuosa tiende a estar en equilibrio con la
gaseosa cuando la primera esta relativamente diluida, por la baja solubilidad de estos
gases (excepto el CO,). Por tanto, puede utilizarse la ley de Henry para describir el
equilibrio por el que se relaciona la concentracidn de la especie en la fase liquida con la

presion parcial de la misma en la fase gaseosa:
Ku- Pgas,i,ss ~ Squ,i,ss =0 (Ec. 4.47)

Donde:

Siigiss: Concentracion del compuesto en fase liquida durante el estado

estacionario (M)

Pgas,iss: Presion parcial del compuesto en fase gaseosa en el estado estacionarlio
(bar)

Ky: Coeficiente de la ley de Henry para el compuesto (M - bar™)

Sin embargo, no siempre se alcanza este estado estacionario, por lo que existe
una resistencia a la transferencia de gases relativamente insolubles, como es el caso
del CO,, CH4 vy H,, principalmente en la fase liquida. (Coulson et al., 1993; Pauss et al.,
1990) mostraron que los gases en los digestores anaerobios pueden encontrarse
sobresaturados a un grado significativo en relacion a los efluentes organicos y el
balance total de DQO. Por ello, deben considerarse transferencias dinamicas entre la

fase liquida y la acuosa.
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La cinética de estos procesos se describe a continuacién, utilizando la teoria de

la doble capa (Batstone et al., 2002):
pr.i =K a(Siigi — Ky Pgas,i) (Ec. 4.48)
Donde:
k.a: Coeficiente de transferencia de masa
pr;i: Velocidad de transferencia del gas i.

Para el caso del hidrégeno y el metano, al ser expresados como unidades de
DQO, debe multiplicarse el valor de la constante de Henry por 16 y por 64

respectivamente, siendo las siguientes cinéticas para los 3 gases:

PTH,= kLa'(Squ,H2 - 16'KH,HZ'pgas,Hz) (Ec. 4.49)
Pr.cH, =K (Siigen, —64Ky cn, PgascH,) (Ec. 4.50)
Pr.co, =k a(Sjigco, = Kh,co, Pgas,co,) (Ec. 4.51)

Como la transferencia de los tres gases esta controlada por la resistencia de la
fase liquida y las difusividades son similares, se recomienda usar el mismo valor de K;a

para los tres gases (Batstone et al., 2002).
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4.3. MATRIZ DE COMPONENTES Y PROCESOS

En las pdginas siguientes se presenta el modelo en forma de matriz, que es el

formato cominmente empleado para mostrar este tipo de modelos.

En ella se presentan los componentes en columnas y los procesos en filas, con

la estequiometria correspondiente para cada proceso.

Ademas se presenta la matriz de composicidon con los materiales a conservar

definidos en el modelo propuesto.
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Tabla 4: Matriz de Petersen para los componentes disueltos del modelo ADM1 utilizado

Procesos ne ssu saa sfa Sva Sbu spro sac Shz St:h4 SCOZ SNH4 SI

Hidrdlisis de carbohidratos p2 1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

Hidrdlisis de lipidos p4 (I-feaxi) O frayi 0 0 0 0 0 0 0 0 0

Consumo de aminoacidos p6 0 -1 0 (1-Yaa)fuaaa (1-Yaa)feuan (1-Yaa)foroma  (1-Yaa)facan  (1-Yaa)fuzaa 0 fcozan NaaYaa'Nxg 0

Consumo de Valerato p8 0 0 0 '1 0 (1'Yc4)'fPRO,VA (1_YC4) 'fAC,VA (1_YC4)'fHZ,VA 0 fCOZ,VA '1'Yc4' NXB 0

Consumo de propionato p10 0 0 0 0 0 -1 (1'Ypr0)'fAC,PRO (1'Ypr0)'fH2,PRO 0 fCOZ,PRO '1'Ypr0'NXB 0

Consumo de hidrégeno pl2 0 0 0 0 0 0 0 -1 (1-Yn2)  fcozm2z  -1YuNxg O

Degradacion X,, pla 0 0 0 0 0 0 0 0 0 foaxe foinxe 0

Degradacion X, pl6 0 0 0 0 0 0 0 0 0 foaxe foinxe 0

Degradacion X, pl8 0 0 0 0 0 0 0 0 0 feoaxe foinxe 0

Valerato acido-base A4 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

Propionato acido-base A6 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
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Carbono inorganico acido-base A10

Tabla 5: Matriz de Petersen para los componentes particulados y las disueltos en equilibrio acido-base del modelo ADM1 utilizado

Procesos n? Xc Xch xpr Xli Xsu Xaa Xfa XC4 Xpro Xac XHZ Xi XP scat San Sva sbu Spro_ Sac sHC03 SNH3

Hidrélisis de carbohidratos p2 O -1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 o 0 0 0 0 0 0

Hidrdlisis de lipidos p4 O 0 0 -1 0 0 0 0 0 0 0 0 0O 0 o 0 0 0 0 0 0

Consumo de aminodcidos p6 O 0 0 0 0 Yaa 0 0 0 0 0 0 0 0 o0 0 0 0 0 0 0

Consumo de valerato p8 O 0 0 0 0 0 0 Yeu 0 0 0 0 0 0 o 0 0 0 0 0 0

Consumo de propionato pl0 O 0 0 0 0 0 0 0 Yoo O 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

Consumo de hidréogeno pl2 O 0 0 0 0 0 0 0 0 0 Yp O 0 0 0 0 0 0 0 0 0

Degradacion X,, pld 0 fauxs forxs fuxe O -1 0 0 o o o o f O O O O O O O O

Degradacion X, pl6 0 fauxs ferxs fuxe O 0 0 4 o0 o O O f 0O O O O O O 0 O

Degradacion X, p18 0 faouxs forxs fuxe O 0 0 0 o 1 o o f 0 O O O O O O O
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Valerato acido-base A4 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 O -1 0 0 0 0 0
Butirato acido-base A5 O 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 O 0 -1 0 0
Propionato acido-base A6 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 o 0 0 -1 0 0 0
Acetato acido-base A7 O 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 O 0 0 0 -1 0 0
Carbono inorganico acido-base A10 O 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 o 0 0 -1 0
Nitrégeno inorganico acido-base A1l 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 O 0 0 0 -1
Tabla 6: Materiales a conservar en el modelo ADM1 para las distintas fracciones
PrOPiEdad ssu Saa Sfa Sva Sbu spru Sac ShZ Sch4 sC02 SNH4 SI Xc Xch Xpr Xli Description
CcoD 1 1 1 1 1 1 1 1 1 0 0 1 1 1 1 1 Contenido DQO [kg DQO/unidad]
N 0 Naa 0 0 0 0 0 0 0 0 1 N, Ny 0 N.a 0 Contenido N [kmol N/unidad]
SSr 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1 1 1 1 Contenido SSt [kg SSt/unidad]
Carga 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 -1 0 0 0 0 0 Carga [mol eq./unidad]
C cXch CXpr Csfa CSva CSbu CSpro CSac 0 CSch4 1 0 CSI CXc CXch cXpr CXIi Contenido C [kmOI C/ unit]
Tabla 7: Materiales a conservar en el modelo ADM1 para las distintas fracciones
Propiedad Xsu Xaa xfa XC4 Xpro Xac XHZ Xi XP scat San sva_ Sbu_ spro_ sac_ SHC03 sNH3 Description
Contenido DQO
cob 1 1 1 1 1 1 1 1 1 0 0 1 1 1 1 0 0 [kg DQO/unidad]
Contenido N
N Nxg Nxg Nxg Nyxg Nyxg Nxg Nxg N Ny 0 0 0 0 0 0 0 1 [kmol N/unidad]
Contenido SS; [kg
SSt 1 1 1 1 1 1 1 1 1 0 0 0 0 0 0 0 0 ssY/linidad]
Carga o 0o o o0 0 O 0 0 o0 -1 1 -0.00480 -0.00625 -0.00892  -0.01562 1 0 Carga [mol
eq./unidad]
Contenido C
C CGe G G G G GCGe G Cu G O 0 Cova Csbu Cspro Csac 1 0

[kmol C/ unit]
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4.4, TABLAS DE VARIABLES UTILIZADAS EN EL MODELO

A continuacion se van a presentar los parametros y los coeficientes empleados
en la matriz de Petersen para el modelo ADM1 propuesto en SIMBA
(Wett et al., 2006). Cada uno de ellos contiene una explicacién de lo que significa su
nomenclatura y las unidades con las que se trabaja. Tras mostrar los parametros y
variables internas usados en el modelo se presentan en una tabla a modo de resumen

las cinéticas empleadas para cada uno de los procesos.

4.4.1. Parametros del modelo

Los parametros utilizados en el modelo se resumen en la siguiente tabla:

Tabla 8: Parametros empleados en el modelo ADM1.

fsixc 0.1 Fraccién de S a partir de X -

fenxe 0.2 Fraccidn de Xcy a partir de Xc -

fer xc 0.2 Fraccion de Xpgr a partir de Xc -

fui,xc 0.3 Fraccién de X, a partir de X¢ -

fxp,xc 0.05 Fraccidn de Xp a partir de X -

Nxc 0.0376/14 Contenido de nitrégeno de Xc  kmol N/kg DQO
N, 0.06/14 Conte”i‘?;’jre]:ritt::geno de | mol N/kg DQO
N 0.098/14 Conte”:::pdrit";?;gfeno e mol N/kg DQO
Cxc 0.03 Contenido de Carbono de Xc kmol C/kg DQO
Cs 0.03 Contenido de Carbono de S, kmol C/kg DQO
Cxch 0.0313 Contenido de Carbono de Xcy  kmol C/kg DQO
Cxpr 0.03 Contenido de Carbono de Xpg ~ kmol C/kg DQO
Cxii 0.022 Contenido de Carbono de X, kmol C/ kg DQO
Cxi 0.03 Contenido de Carbono de X| kmol C/ kg DQO

fea,xii 0.95 Fraccidon de Sga a partir de Xy -
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Nombre Descripcion Unidades
Csta 0.0217 Contenido de Carbono de Sga kmol C/kg
DQO
fuzsu 0.19 Hidréogeno forrr]ado a partir de los i
azucares
fausu 013 Sbu formadq a partir de los i
azucares
Spro formado a partir de los
Fero,su 0.27 azucares
Contenido de nitrégeno de la kmol N/kg
Noe 0.08/14 biomasa DQO
. kmol C/k
Csbu 0.025 Contenido de carbono de Sy, mol C/kg
DQO
kmol C/k
Cspro 0.0268 Contenido en carbono de Syro mol ¢/kg
DQO
kmol C/k
Csac 0.0313 Contenido en carbono de S, mol C/kg
DQO
Contenido de carbono de la kmol C/kg
Cxe 0.0313 biomasa DQO
Rendimiento de produccion celular
Ysu 0.1 . -
por el consumo de azucares
f 0.06 Hidrégeno formado a partir de los )
H2,AA ' aminoacidos
Sva formado a partir de los
Fuana 0.23 aminodacidos
Spu formado a partir de los
f 0.26 L. -
BUAA aminodcidos
foro,an 0.05 Spro forma<.:|o al partir de los i
aminodcidos
kmol C / k
Csva 0.024 Contenido en carbono de S, mol C/ke
DQO
Rendimiento de produccion celular
Yaa 0.08 o -
por el consumo de aminoacidos
f 03 Hidrégeno producido a partir de i
H2,FA ' acidos grasos de cadena larga
Rendimiento de produccion celular
Ysa 0.06 por el consumo de acidos grasos de -
cadena larga
fua,va 0.15 Hidrdégeno producido a partir de Sy, -
fero,va 0.75 Spro producido a partir de S, -
Hidrégeno producido a partir de
fuz,8u 0.2 S _
bu
Rendimiento de produccion celular
Y 0.06 -
por el consumo de Sy5 Y Sy
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Nombre Descripcion Unidades
fuz,prO 0.43 Hidrogeno formado a partir de Sy -
Rendimiento de produccion celular por
Ypro 0.04 =
el consumo de S,
kmol
Cscha 0.0156 Contenido en carbono del metano C/kg
DQO
Rendimiento de produccion celular por
Yac 0.05 , . L -
el consumo de acido acético
Rendimiento de produccidn celular por
Yha 0.06 g -
el consumo de hidrégeno
Kais 0.5 Velocidad de desintegracién 1/d
Velocidad de hidrdlisis de los
Khya,ch 10 carbohidratos 1/d
Khyd,pr 10 Velocidad de hidrdlisis de las proteinas 1/d
Khyd,li 10 Velocidad de hidrdlisis de los lipidos 1/d
Ken 1.00E-04 Concentrz'acif')n de semis?tgracién del kmoI3
’ nitrégeno inorganico N/m
Koo 30 Velocidad méximfa de consumo de los 1/d
azUcares
Constante de semisaturacion de los kg
KS,su 0.5 ’ DQO/m
azucares 3
H 7 Limite superior de pH para los i
PHuLa procesos 5-10
Limite inferior de pH para los procesos
PHLa 4 -
5-10
Ko 50 Velocidad méxima de consumo de los 1/d
aminoacidos
Constante de semisaturacion de los ke
I(S,aa 0-3 . , . DQO/
aminodacidos 3
m
Km,fa 6 Velocidad maxima de consumo LCFA 1/d

111



4. Modelo aplicado para simular la planta

Nombre Descripcion Unidades
Constante de semisaturacién de los 3
Ksra 0.4 acidos grasos de cadena larga kg DQO/m
Constante de semisaturacion para 3
Ki H2,a 5.00E-06 el proceso 7 kg DQO/m
Ko 20 Velocidad mdaxima de consumo de 1/d
Sva y Sbu
Ks ca 03 Constante de semisaturacion de Sy, ke DQO/m3
Yy Sbu
Constante de semisaturacion de 3
K 5.00E-07 , kg DQO
WH2,c4 hidrégeno para el proceso 8y 9 g DQO/m
Kenore 13 Velocidad maxima de consumo de 1/d
Spro
Ks pro 01 Constante de semisaturacion de ke DQO/m’
Spro
Constante de semisaturacion de 3
Kizpro 8.00-07 hidrégeno para el proceso 10 kg DQO/m
Konac 10 Velocidad maxima de consumo de 1/d
Sac
Ks,ac 0.15 Constante de semisaturacién de S, kg DQO/m?
Constante de semisaturacion de 3
K 0.0018 kmol N
WNH3 NHs para el proceso 11 mol N/m
Limite superior de pH para el
PHuLac 7.4 proceso 11
Limite inferior de pH para el
H 6 -
PHLac proceso 11
K 35 Velocidad mdaxima de consumo de i
mh2 hidrégeno
Constante de semisaturacion de 3
K 7.00E-06 . kg DQO
Sih2 hidrégeno para el proceso 12 g DQO/m
Limite superior de pH para el
H -
PHuLh2 6 proceso 12
Limite inferior de pH para el
PHu k2 > proceso 12 -
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Nombre Descripcion Unidades
Kdec,xsu 0.02 Velocidad de degradacion de X, 1/d
Kdec,xaa 0.02 Velocidad de degradacion de Xa, 1/d
Kdec,xfa 0.02 Velocidad de degradacién de Xz, 1/d
Kdecxca 0.02 Velocidad de degradacién de X 1/d
Kdec,xpro 0.02 Velocidad de degradacidn de X, 1/d
Kdec,xac 0.02 Velocidad de degradacion de X, 1/d
Kdec,xh2 0.02 Velocidad de degradacién de X, 1/d

Kw 2.08E-14 - -
Ka,va 1.38E-05 107-4.86 -
Ka,bu 1.51E-05 107-4.82 -
Ka,pro 1.32E-05 107-4.88 -
Ka,ac 1.74E-05 107-4.76 -

Nl * * * _
Ka,co2 4.94E-07 107-6.35*exp(7646/(R*100)*(1/Tpase )

1/T))
A * * * _
Kain 1.11E-09 107-9.25*exp(51965/(R*100)*(1/Tpase ]
' 1/T))
Ka Bva 1.00E+08 Velocidad de equilibrio acido base del ]
’ valerato
Ka Bbu 1.00E+08 Velocidad de eqU|I.|br|o acido base del ]
I butirato
Ka,Bpro 1.00E+08 Velocidad de eqU|I.|br|o acido base del ]
propionato
Ka Bac 1.00E+08 Velocidad de eqwl,llc.)rlo acido base del )
acético
Velocidad d ilibrio aci del
Ka Beo2 1.00E+08 elocidad de equlclcl):)zrlo acido base de ]
Ka Bin 1 00E+08 Veloudad'del equm'brlo a,cu.jo base del ]
I nitrogeno inorganico
Kians 200 Constante de transferencia liquido-gas

para el hidrégeno -

113



4. Modelo aplicado para simular la planta

Nombre Descripcion Unidades
Kaca 200 Constante de transferencia liquido-gas i
para el metano
Constante de transferencia liquido-gas
k 2 -
1aco2 00 para el CO,
1/(0.0271*0.08314*(T+2 mol/bar
Ku,co2 73.15)) Constante de Henry para el CO, m3
1/(0.00116*0.08314*(T+ mol/bar
Kn,cHa 273.15)) Constante de Henry para el CH,4 o3
1/(7.38e- mol/bar
Ku, 12 4*0.08314*(T+273.15)) Constante de Henry para el H, o3
) kmol C/
Cxp 0.03 Contenido en Cde X, kg DQO
kmol
Nxp 0.06/14 Contenido en N de X, N/kg
DQO
Fraccion de biomasa que produce
fp 0.08 . . -
sustratos inertes particulados
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4.4.2. Variables internas del modelo

En el presente modelo, existen ciertas variables y parametros que son
calculados a lo largo de la simulacidon del modelo, bien para mantener el balance de
masa como es el caso de los pardmetros, o bien como constantes de inhibicidon que

deben ser recalculadas en cada intervalo de tiempo.

Las varaibles internas calculadas a lo largo de la simulacidén se presentan en la

Tabla 9:

Tabla 9: Variables internas calculadas en el modelo cada intervalo de tiempo.

Variable ‘ Férmula ‘

Pfac,h Scat + Snha - Shcos - Sac-/64 - Spro-/112 - Spy./160 - S,5/208 - S;,
Sh+ ~1-Prah/2 + 0.5-(PrachPrach + 4-Ku) >
fin (Snha + Snh3)/(Snha + Snhz + Ks,in)

Inuz KI,NH3/(KI,NH3 + Sphs)

lH2,ca Ki,12,ca/ (KiH2,ca + Sh2)

Kina 107 (-1* (pHuta+ PH1L)/2)

loH,a Kin,a"2/(Su2 + K pa"2)

Ki1,n2 107 (-1*(pHuih2 + PHLL2)/2)

loH,h2 Ki,i,02"3/(SH?3 + K 1,n2"3)

Kinac 107 (-1*(pHutac + PHLLac)/2)

lpH,ac Kin,ac3/(SH"3 + K pac3)

Qgas kp(ProTaL- Pext)/(RT-NQ)-V
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Los parametros calculados en el modelo para asegurar que se mantiene el

balance de masa se presentan en la Tabla 10:

Tabla 10: Parametros internos calculados para mantener el balance de masa en el modelo.

Parametro Férmula Descripcion
f Cxc - Tsixc"Csi - ferxeCxeh - frrxcCxpr ~fuxcCoxii - Fraccion de carbono
coz,xc fx|,xc'Cx| 'fXP,XC'CXp inorgénico a pa rtir de Xc
Fraccién de nitrégeno
f Nyc - fsixc'Ni - fer xc*Naa - fxixerNi - fxp xc'N . .. .
SIN,XC Xc SILXC*IN] PR,XC'Naa XILXC IN| XP,XC'INXp Inorganlco a partlr de XC
Fraccion de acético
fAC,SU 1'fH2,SU'fBU,SU'fPRO,SU formada a partir de los
azUcares
f Cxch - (fau,su"Csbu + fero,su"Cspro + facsuCsac)(1-Ysy) Fraccion de CO, formada
co25u - You'Cxs a partir de los azucares
Fraccion de acético
fac.aa 1 - fuz,an - fuaaa- fauaa - frro,aa formada a partir de los
aminoacidos
Fraccion de CO, formada
f Cxpr - (fva,aa*Csva + fau,aa*Csbu + frro,aa"Cspro + tir de |
CO2,AA £ Coad)*(1 - Yau) - YarCus a partir de los
ACAA S-Sac aar - Taa aminoacidos
f 1-f Fraccion de acético
AGFA H2,FA formada a partir de Sga
Fraccion de CO, formada
f Csta- facraCsac'(1 - Ysa) - YsaC .
CO2,FA Sfa AC,FA"“Sac ( fa) fa"“XB a partlr de SFA
; 1-f . Fraccion de S, formada
AC,VA PRO,VA H2,VA a pa rtir de Sva
Fraccion de CO, formada
f Csva- (f Copro + T -Csac)'(1-Yea) - YeuC .
co2,VA sva - (frro,va Cspro + fac,va Csac)(1-Yca) - YeaCxes a partir de Sy
; 1f Fraccion de S,. formada
ACBU H2,BU a partir de Sp,
Fraccion de CO, formada
f Cspu-f “Csac' (1 -Yea) - Yea'C .
CO2,BU Sbu = 'AC,BU"“Sac ( c4) c4'“XB apa rtir de Sbu
f 15 Fraccion de S,. formada
AC,PRO H2,PRO a partir de Spro
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Parametro Férmula Descripcion

Fraccion de CO, formada

fCOZ,PRO CSpro‘ fAC,PRO'CSac'(l‘Ypro) - Ypro'CXB a partir de Spro
Fraccion de CO, formada
f Csac- (1 - Yac) Cscha - Yac'C
CO2,AC Sac ( ac) Sch4 ac"“XB 3 partir de Sac
Fraccion de CO, a partir
fcoz,m2 -1:(1-Yn2)-Cscha - Yn2'Cxs 2aPp

de Shz

Fraccion de Xqn
feu,xe fenxe/ (fenxe + ferxc + fuxc) (1 - fp) proveniente de la
desaparicion de biomasa

Fraccion de Xpr
fer xs forxc/ (forxe + frrxc + fuxc)-(1 - fp) proveniente de la
desaparicion de biomasa

Fraccion de X;
fuxe fuxe/(fenxc + ferxe + fuxc)(1 - fp) proveniente de la
desaparicion de biomasa

Fraccion de Sy
fSIN,XB NXB - fp'pr - fPR,XB'Naa proveniente dela
desaparicién de biomasa
Fraccion de Siy
fcoz,xs Cxe - fp*Cxp - fen,xe*Cxeh - forxe"Cxpr - fuixa"Cxii proveniente de la
desaparicion de biomasa
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4.4.3. Cinéticas de los procesos

En este punto se resumen y plantean las cinéticas descritas en el apartado 4.2.

para cada uno de los procesos. Estas se muestran en la Tabla 11:

Tabla 11: Cinéticas de los procesos representados en el modelo ADM1

Cinética ‘

Proceso

Desintegracion P1 = kais - X.

Hidrdlisis de los

carbohidratos P2 hyd,ch * “ch

Hidrdlisis de proteinas P3 = Knyapr - Xpr
Hidrélisis de lipidos P4 = Knyaii - Xui
3 Ssu
Consumo de azucares Ps =knmsu 77— Xsu lin Ipna
kS,Su + Ssu
Consumo de Saa

ity =k ——aa  x I -1
aminoacidos Ps K L

Consumo de acidos k. fa__ o K;nfa ¥
grasos de cadena larga  P7 ~ "mfa Ksfa+Sia 7% "™ KipjatSw P°
S S
=k v X, va .
Consumo de valerato P = fonca kges +Spa <t Syq+Sp, +10°6 T
’ IpH,a ' IHZ,c4
Sbu Sbu
= k —_— . X . . I.
Consumo de butirico Po = fm.e4 kges +Spu <t Spq+ Spy+10°6
' IpH,a : IHZ,C4
S K
pro LLH,pro
Consumo de P10 = Kmpro s Xpro  Iin - e
propic’)nico S,pro pro LH,pro h2
’ IpH,a
- _ Sac
Consumo de acético P11 = Kmac - +s_ Xac Iin - Inns * Ipnac
s,ac ac
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Proceso Cinética

S
fa
Consumo de H =k . Xpo Iy - 1
2 P12 m,h2 Konz + Sz h2 *lin " IpH H2

Degradacion X, P13 = Kaecxsu - Xsu
Degradacion X, P14 = kdec,Xaa ‘Xaa
Degradacion X P15 = Kaecxfa " Xfa
Degradacion Xc4 P16 = Kaecxca " Xca
Degradacion Xyro P17 = Kaecxpro - Xpro
Degradacion X P18 = Kaecxac * Xac
Degradacién Xy, P19 = Kaecxn2 * Xn2

Equilibrio acido-base

valérico Pas = kA,Bva “(Sva- " Su+ — ka,va “(Sva — Sva-))

Equilibrio acido-base

butirico Pas = Kapbu - (Sbu— " Su+ — Kapu * (Sbu — Shu-))

Equilibrio acido-base

propiénico Pae = kA,Bpro : (Spro— Sy — ka,pro . (Spro — Spro—))

Equilibrio acido-base

acético Pa7 = Kapac - (Sac- " Su+ — Kaac - (Sac = Sac-))

Equilibrio acido-base
co, Pato = Kapcoz - (Shcos- " Su+ — Kacoz * Sco2)

Equilibrio acido-base
a NH, Pa11 = Kapiv - (Snnz - Su+ — Kain - Snna)

119



4. Modelo aplicado para simular la planta

4.5. MODIFICACIONES PROPUESTAS AL MODELO ADM1

Con el modelo ADM1 utilizado anteriormente, era muy dificil reproducir Ia

acumulacién de acidos que se produce en el digestor en los Ultimos dias de operacion.

Por ello, se han considerado posibles modificaciones a aportar al modelo ADM1

propuesto (Wett et al., 2006).

La modificacién implementada es la propuesta por (Batstone, 2006), donde se

plantea su posible uso cuando la relacion entre azufre y DQO en la entrada sea inferior

a 0.1, lo cual es acorde a los datos obtenidos experimentalmente en la planta piloto tal

y como se observa en la Figura 28:
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Figura 28: Relacion S:DQO en la entrada al digestor.

Los cambios implementados han sido los siguientes:

>
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Adicion de cinéticas de tipo Haldane para los procesos de consumo de
acidos grasos volatiles.

Inclusién de los procesos llevados a cabo por las bacterias
sulfatorreductoras (consumo de H,, descomposicion de las bacterias,
equilibrio dcido-base y transferencia liquido-gas del H,S).

Adicion de cinéticas de inhibicion sobre distintos procesos debidas al acido

sulfhidrico.
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4.5.1. Modificacion de las cinéticas de los acidos grasos volatiles

Debido a la acumulacién de 4acidos que se produce en el digestor,
especialmente al final del experimento, se propone utilizar una cinética de limitacién
por sustrato de tipo Haldane en lugar de una de tipo Monod, considerando que los
acidos son inhibidores a altas concentraciones, tal y como ocurre en un articulo

reportado con los compuestos fendlicos (Boubaker and Cheikh, 2009).

Por tanto, la cinética descrita en la ecuacién 4.9 para un compuesto de estos

acidos grasos volatiles se modificaria del siguiente modo:

Sva,T

2 (Ec. 4.52)

S.
ks,c4— + Sva,T + kva,T
H,va

Los siguientes procesos han visto modificadas sus cinéticas:

» Consumo de valerato.
» Consumo de butirato.
» Consumo de propionato.

» Consumo de acido acético.
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4.5.2. Inclusion de los procesos de las bacterias sulfatorreductoras

Tal y como se muestra en la Figura 28, se observa en los datos medidos
concentraciones de sulfatos significativas en el influente. Se ha considerado que
debido a la dificultad de hacer funcionar el modelo adecuadamente con la
implementacion propuesta anteriormente mediante las cinéticas de Haldane, seria
interesante afiadir el proceso reduccion de sulfato, por el cual las bacterias
sulfatorreductoras consumen hidrégeno y acaban formando dacido sulfhidrico, el cual
es un componente inhibidor para el crecimiento de las bacterias que participan en la
digestion anaerobia. Ademas, el modelo ADM1 original no puede predecir
adecuadamente el proceso de digestion si tenemos sulfatos en la entrada con una

concentracién mayor de 0.02 M (Batstone et al., 2002).

Por tanto, se propone agregar al modelo de digestidon anaerobia los procesos
llevados a cabo por las bacterias sulfatorreductoras y aquellos procesos en los que se
vean implicados algunos de los nuevos componentes definidos. La implementacion

utilizada en este caso es la propuesta por Batstone (2006).

Componentes anadidos al modelo

Los componentes incorporados al modelo se presentan en la Tabla 12, con sus

respectivas unidades:

Tabla 12: Componentes anadidos en las modificaciones propuestas sobre el modelo ADM1.

Componentes Descripcion Unidades
Ssoa Sulfato Kmol S - m
Shas Acido sulfhidrico kg DQO - m™
Shs. Sulfuro kg DQO - m™
Xsoa Bacterias sulfatorreductoras kg DQO - m>

Las unidades empleadas para los componentes de esta ampliacidon son las
mismas que las planteadas en la ampliacién descrita por Batstone (2006), siendo

medidos los sulfatos como mol S/L (o lo que es lo mismo, kmol S/m3), mientras que el
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resto de componentes se miden en kg DQO/m?, al igual que la mayoria de

componentes del modelo ADM1 original.

Nuevos procesos representados en el modelo

Los procesos representados por estos nuevos componentes se describen a

continuacion:

4.5.2.1. Consumo de H, por las bacterias sulfatorreductoras

Para el consumo de H; por parte de las bacterias sulfatorreductoras, se plantea

el siguiente esquema, de forma analoga a los planteados en el apartado 4.2.1.

(Sh2'5504'5c02'5nh4) = (Xso4' ShZS)
Y la cinética se plantea de la siguiente manera:

5504 Shz
m,so4 * :
ks,so4 + Sso4 ks,ShZ + Sh2

P12a = k ’ XSO4— ' Iin : Ip[-],a . IHZS (EC 453)

Donde:

Kin,soa: COnstante maxima de crecimiento de las bacterias sulfatorreductoras.
- Kssa: Constante de semisaturacion de las bacterias sulfatorreductoras
debidas a la concentracidn de sulfato.
- Kssh2: Constante de semisaturacion de las bacterias sulfatorreductoras por
la concentracion de H,.

- lh2s: Inhibicién del proceso por la concentraciéon de acido sulfhidrico.

En esta ecuacidon, debemos centrarnos en otro aspecto incorporado en el
modelo correspondiente al acido sulfhidrico, el cual se considera una sustancia
inhibidora para el crecimiento de las bacterias participantes en la digestion anaerobia.
Por ello se incorpora un término de inhibicién en la ecuaciéon 4.53. tal y como podemos

ver en otra publicacién (Fedorovich et al., 2003), con una cinética distinta:

kIH S
I =2 Ec. 4.54
Ha$ kin,s + Su,s (Ee )
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Siendo:

K\ h2s: Constante de inhibicion debida al acido sulfhidrico.

Esta cinética de inhibicién ha sido aplicada sobre todos los procesos excepto los
de hidrolisis y desintegracion, ya que todas las bacterias participantes en estos

procesos estan afectadas por esta inhibicion (Batstone et al., 2002).

4.5.2.2. Descomposicion de los microorganismos sulfatorreductores

Por otra parte, al incluir un grupo de microrganismos debe incluirse un proceso
por el eque se describe el decaimiento de estos. Esta descomposicidon se plantea de la

siguiente manera:
(Xso4):>( Xeh Xpr s Xii Xps Sic, SIN)

Y su cinética:

plSa = kdec,Xso4 .Xso4 (EC 455)

Siendo kgec xso4 la constante de decaimiento de las bacterias sulfatorreductoras.
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4.5.2.3. Cdlculo del equilibrio dcido-base

Por ultimo, debe describirse cdmo ha sido planteado el equilibrio acido-base

del sulfhidrico con el sulfuro. La reaccidn planteada se presenta a continuacion:

H,S —=HS ™ +H"

En este caso, se ha utilizado el mismo procedimiento que se ha descrito para el
caso del diéxido de carbono, por el motivo que interesa tener el acido sulfhidrico como
componente Unico y que no agregue la suma de todos los componentes que forman el
equilibrio, ya que también influye en el proceso de transferencia liquido-gas, tal y

como ha sido descrito en el apartado 4.4.2.

Ademds, no se incluye el equilibrio entre HS  y S* por el mismo motivo que no
se incluyé el equilibrio entre el carbonato y el bicarbonato, y es que la base $* se
encuentra en unas concentraciones muy bajas, debido a que el pK; de este equilibrio

esde 12.9.

Por tanto, nombrando de la misma manera que en el apartado 4.2.7. para el
dioxido de carbono y el amonio Sy,s a la forma acida y Sys. a la forma basica, se obtiene

la constante de equilibrio tal que:

_ Shs— * Sy
g (Ec. 4.56)
Siendo la cinética del proceso la siguiente:
Pag = kA,Bis ' (Shs— ' (ka,is + SH+) - ka,is ' ShZS) (EC- 4-57)

La ecuacioén 4.45. debe modificarse de la siguiente manera:

Sac— Spro- _Sbu- _ Sva- _ Sps- S (Ec
64 112 160 208 64 " 4sg)

0= Scat+ - th4+ - Shco3— -

Con esta ecuacidn en la que se incluye el sulfuro, puede calcularse finalmente la

concentraciéon de protones y el pH mediante las ecuaciones 4.44. y 4.46.
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4. Modelo aplicado para simular la planta

4.5.2.4. Procesos de transferencia liquido-gas

Por ultimo, debe tenerse en consideracion que el acido sulfhidrico esta
sometido a un equilibrio liquido-gas, tal y como ocurre con otros gases producidos en
el reactor, tales como el metano, el hidrégeno y el diéxido de carbono. Por ello, es

necesario incluir este proceso en el modelo, cuya cinética es la siguiente:

Pr.H,s =KLa (Sjign,s —64Ky H,s Pgas,H.s) (Ec. 4.59)

Como el acido sulfhidrico es medido como DQO y la constante de Henry Ky s
tiene unas unidades de mol/bar-m?, debe convertirse esta dltima como DQO para
poder realizar la diferencia de las mismas unidades. Para poder medir 1 mol de H2S

como DQO se plantea la siguiente reaccion

Observando la anterior reaccién, se ve como se necesitan 64 g de oxigeno

(4 - 16 g O) para llevar a cabo la anterior reaccion para 1 mol de acido sulfhidrico.
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4.5.3. Matriz de componentes y procesos

Una vez descritos los nuevos componentes del modelo y los procesos que se
representan, falta plasmarlos en la matriz, tal y como se presenta en el modelo en el
apartado 4.3. En este caso, se describe la estequiometria utilizada para los procesos
nuevos descritos y algunos componentes que también se ven afectados, como es el

caso del CO,, del amonio o de las macromoléculas (carbohidratos, proteinas y lipidos).

Por otra parte, cabe tener en cuenta que al afiadir los sulfatos en el modelo,
definimos el azufre como nuevo material a conservar en la matriz de composicién, tal y
como se ve en la Tabla 13 y que no estaba presente en la Tabla 6. Ello implica que
aquellos componentes que contengan azufre deben tener este valor ajustado respecto
a las unidades con las que se mide. Los cambios descritos anteriormente se presentan

en forma de matriz en la Tabla 13:

Tabla 13: Estequiometria de las modificaciones propuestas al modelo ADM1 propuesto en SIMBA.

Procesos: ng  Sp, Scoz Shas Ssoa SnHa Xeh  Xpr  Xi Xsoa Xp Shs-

Consumo de h2 por las

sulfatorreductoras pl2a -1 -1YirCae (1-Ysod) -1:(1-Ysca)/64 -1YsoaNwg O 0 0 Ysu O 0

Degradacion Xsos pl8a O feoz,xe 0 0 fsinxe fouxe ferxe fuxe -1 fo 0
Sulfuro acido-base A8 0 0 1 0 0 0 0 0 0 0 =1l
Propiedad

DQO 1 0 1 0 0 1 1 1 1 1 0
N 0 0 0 0 1 0 Naa 0 Nxg Ny 0
SSt 0 0 0 0 0 1 1 1 1 1 0

Carga 0 0 0 0 -1 0 0 0 0 0 -0.0156
C 0 1 0 0 0 Cxch Cxor Cxi Cxs Cxp 0

S 0 0 1/64 1 0 0 0 0 0 0 1/64
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parametros en el modelo. Estos se presentan en la Tabla 14:

Tabla 14: Parametros afadidos en el modelo ADM1

Al aifadirse nuevos componentes y procesos, se necesita también afiadir ciertos

Nombre Formula Descripcion Unidades \
Kn,1s 1/(2.5-0.08314 - (T+273.15)) Constante de Henry -
Ysoa 0.08 Rendimiento de consumo -
de sulfato
Ks,sos 0.0005 Concentracién de kmol S/m?
semisaturacion del
sulfato
Ks,sh2 9.00E-06 Concentracidn de kg COD/m>
semisatuacién de
hidrégeno para las
bacterias
sulfatorreductoras.
Km,soa 70 Velocidad maxima de kg cop/m?
consumo de sulfato
Ka,Bis 1.00E+08 Transferencia acido base -
del sulfuro
Kais 107-6.83 Constante acido base del -
sulfuro
Ki Has 0.4 Concentracidn de kg COD/m>

inhibicion de H,S
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4.5.4. Cinéticas utilizadas en el modelo ADM1 modificado

Con las modificaciones descritas anteriormente, considerando las cinéticas de
tipo Haldane para los acidos grasos volatiles y el proceso de reduccién de sulfato por
estas bacterias, se reescriben las cinéticas empleadas en el modelo de la siguiente

manera:

Tabla 15: Cinéticas empleadas en el modelo ADM1 modificado

Proceso \
Desintegracion

Cinéticas
P = kdis - X

Hidrolisis de los carbohidratos

D2 = khyd,ch ‘Xen

Hidrdlisis de proteinas

b3 = khyd,pr ’ Xpr

Hidroélisis de lipidos

Ps = knyaui + Xui

Consumo de azucares

Ssu

Ps = km sy - Koo + S “Xsu Iin * Ipna * nys

Saa
= X Iin ' 1 -1
Consumo de aminoacidos Pe = Km.aa Kaq + Saq 0% T PHa TH2S
S K
fa LH,fa
=k g%  x, .. .—222
P mre ksfa + Sta fatm Kinfa + Shz ph.a
Consumo de acidos grasos de ) .
2
cadena larga
Sva
Ps = km,c4 : S 5 Xc4
ks,c4 + Sva + kva
H,va
Sva
. Lo 1 .1
Consumo de valerato Spq + Spy + 10-6 I pHa TH2c4
’ IHZS
Sbu
Po = km,c4 S 2 " Xc4
ks c4 + Sbu + kIT:)u
Sbu ,
Consumo de butirico .Sva + Sy, + 1076 in - Ipra * Thz,ca

’ IHZS
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Spro

P10 = km,pro ) g 2 : Xpro i
- Ksca + Spro +
Consumo de propionico 5,c4 P70 " kg pro
KI,H,pro I I
’ ‘IpH,a " 'H,S
KI,H,pro + Sh2 2
Sac

P11 = km,ac : g 2 *Xac * lin * Inns

Consumo de acético kgac+ Sac + kac
H,ac
’ IpH,ac ’ IHZS
Shz
Consumo de H, P12 = Kmn2 xS Xn2 * lin * Loppz * In,s
s,hg h2 Shz
so4
Consumo de H, por Xsos Paza = Kmsos ks sos + Ssos Kssnz + Snz Ko " ln
i IpH,a : IHZS
Degradacion X, P13 = kaecxsu - Xsu
Degradacion X, P1sa = Kaecxaa * Xaa
Degradacion X, P1s = Kaecxfa * Xra
Degradacion X4 P16 = Kaecxca * Xca
Degradacion Xoro P17 = kdec,Xpro ’ Xpro
Degradacion X, P1s = Kaecxac * Xac

Degradacion Xsq4

P1g8a = kdec,Xso4 X504

Degradacion X,

P19 = Kgecxnz * Xn2

Equilibrio acido-base valérico

Pas = kA,Bva “(Spa- - (ka,va + SH+) - ka,va “Spa)

Equilibrio acido-base butirico

Pas = kA,Bbu (Spyu- - (ka,bu + SH+) - ka,bu * Spu)

Equilibrio acido-base
propiodnico

Pae = kA,Bpro ' (Spro— ’ (ka,pro + SH+) - ka,pro ' Spro)

Equilibrio acido-base acético

Pa7 = kA,Bac “(Sac- - (ka,ac + SH+) - ka,ac *Sac)

Equilibrio acido-base H,S

Pas = Kapuzs - (Shs— ° (ka,hZS + 5H+) — K nas * Shas)

Equilibrio acido-base CO,

Pa11 = kA,BcoZ * (Sheos— - (ka,coz + SH+) - ka,coz
'Scoz)

Equilibrio acido-base NH,

Paiz = kA,BNH4- * (Snnz (ka,NH4 + SH+) - ka,NH4-
- Snha)
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5. Aplicacion del modelo de digestion anaerobia

5. APLICACION DEL MODELO DE DIGESTION ANAEROBIA

En el apartado nimero 4 se ha descrito el modelo de digestion anaerobia
ADM1 utilizado incluyendo las modificaciones correspondientes, tanto para la
propuesta en SIMBA como para la ampliaciéon planteada que incluyen los procesos
llevados a cabo por las bacterias sulfatorreductoras. En este punto, se describe la
forma de conectar los datos medidos que han sido descritos en el apartado 3 con el
modelo expuesto en el capitulo 4. Esto se lleva a cabo mediante una herramienta
llamada conversor. Por otra parte, se describen los ajustes que se han tenido en
cuenta para evitar problemas numéricos y que justifica la diferencia (de L/h a m*/h)
entre algunos datos obtenidos y los resultados que serdn mostrados en el capitulo 6
mas adelante. Por Ultimo se describe el andlisis de sensibilidad utilizado en el modelo y
la forma de proceder en funcion de los resultados obtenidos asi como la forma de

calibracién que ha sido tenida en cuenta.
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5.1. DESCRIPCION DE LA HERRAMIENTA DE CONVERSION EMPLEADA

Debido a la distinta estructura del modelo de digestion anaerobia ADM1
respecto a los modelos de fangos activados (ASM1, ASM2 y ASM3) y a las diferencias
entre las variables que se miden normalmente en las aguas residuales y las que se
utilizan en este tipo de modelo de digestion anaerobia, nos encontramos con un
problema importante a la hora de determinar la composicion del sustrato del residuo a
tratar. Esta composicién esta considerada como el cuello de botella en los sistemas de
digestiéon de sdélidos, ya que tienen un efecto importante sobre los procesos de
hidrélisis (Hartmann and Ahring, 2006; Johansen and Bakke, 2006). Por ello, las
cinéticas de degradacion de los productos de la hidrdlisis también difiere, ya que cada

producto es consumido por un tipo distinto de bacterias (Islam and Singhal, 2002).

Como hemos visto anteriormente, durante la digestién anaerobia el residuo a
tratar es medido con tipicos muestreos sencillos de realizar, como son los sdélidos
totales, volatiles, la demanda quimica de oxigeno (DQO), o determinacién de la
concentracién de amonio o nitrégeno total. Ademads, en el punto 3 se ha descrito la
forma en la que se ha determinado la concentracién de los acidos grasos volatiles y de

los sulfatos.

Al ser complicado un analisis estandar de carbohidratos, proteinas, lipidos y la
fraccion inerte debido a la distinta composicion de los residuos sélidos debido a su
heterogénea naturaleza (Zaher et al., 2009), se utilizan los llamados “conversores” con
el fin de transformar las variables medidas en la muestra en valores aproximados para

las distintas fracciones del modelo.

El objetivo principal de estos conversores ha sido conectar el modelo de fangos
activados ASM1 (Henze et al., 2000) con el modelo de digestién anaerobia (Batstone et
al., 2002) para obtener un modelo integrado de una estacién de depuracién de aguas
residuales. Para intentar solucionar este problema, se han empleado distintos métodos

de conversién (Copp et al., 2005; Nopens et al., 2009; Zaher et al., 2007).

En este caso particular, al tener mediciones de DQO (tanto soluble como total),

nitrégeno amoniacal y acidos grasos volatiles, se ha planteado una conversién
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coherente de las variables medidas a las utilizadas en el modelo con la utilidad del
conversor presentado en SIMBA. La conversidn realizada para el modelo ha sido la

siguiente:
» El nitrégeno amoniacal medido corresponde a la variable Syns.

La DQO soluble se ha dividido tal y como se presenta en la Figura 29:

Figura 29: Diagrama de la fragmentacion de la DQOg,,.,.c €n el conversor empleado para el modelo ADM1

Siendo en el esquema anterior el valor de DQOsqupie €l siguiente:

DQOso; = DQOsp; 1otar — acético — valérico — propionico — butirico —

caproico

Donde DQOso; Total €S la DQOsoypie Medida de forma experimental en la muestra,

y los correspondientes acidos son medidos también como DQO.

Para asegurar que se realiza correctamente la distribucién, se ha empleado el

siguiente criterio:

fSFA =1- fssu - fSAA - fsz

135



5. Aplicacion del modelo de digestion anaerobia

Por lo que respecta a la fraccién suspendida de la DQO, se distribuye tal y como

se presenta en la Figura 30:

p °
. o
DQO fxer X
particulada pr
fXLI
fXI

Figura 30: Diagrama de la fragmentacion de la DQO,,ticuiada €N €l conversor empleado para el modelo ADM1

Siendo en el esquema anterior el valor de DQOparticulada €l Siguiente:

DQOparticulada = DQOTotal - DQOSOZ,Total

Donde DQOytar €5 la demanda quimica de oxigeno medida experimentalmente

en la muestra.

De forma analoga a lo que se ha realizado en la fraccién soluble con el fin de
asegurar la conservacion de materia, se ha seguido el siguiente criterio con la

diferencia que en este caso se realiza respecto al parametro fyc:

fxc =1 — fxcu — fxpr — fxu — fxi
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Por ultimo, cabe remarcar que se ha simplificado la medicién del 4cido caproico

(CeH1205), el cual se ha incluido en el modelo junto a la variable del acido valérico

(CsH100,) por su mayor semejanza molecular, ya que se desconocen las rutas de

degradacion de este acido durante la digestidn anaerobia.

De este modo, a partir de los valores medidos de DQO (tanto suspendida como

disuelta) y de amonio, los pardmetros (f;) pueden estimar los valores correspondientes

a las variables descritas en el modelo. Dado que los valores medidos son obtenidos en

mg/L y en el modelo ADM1 necesitamos emplear kg COD/m> o kmol N/m?, debemos

incluir en el conversor este cambio de unidades. Por ello, la conversién realizada para

cada variable queda descrita en la Tabla 16:

Tabla 16: Resumen de las conversiones utilizadas para las fracciones utilizadas en el modelo ADM1.

Componente Férmula de conversion Unidades
S DQOs,; - fssu/1000 kg DQO/m’*
Saa DQOsy - fsan/1000 kg DQO/m>
Sta DQOso - fsra/1000 kg DQO/m’>
Sva (valérico+caproico)/1000 kg DQO/m?
Sbu butirico/1000 kg DQO/m?
Spro propidnico/1000 kg DQO/m?
Sac acético/1000 kg DQO/m?
Sha 0 kg DQO/m*
Scha 0 kg DQO/m>
Sco2 0 kmol C/m?>
Snha N-NH,/(14 - 1000) kmol N/m?
S, DQOo - f5/1000 kg DQO/m?
Xc DQO,art - fxc/1000 kg DQO/m*
Xc DQO,art - fxcr/1000 kg DQO/m?
Xpr DQOyart - fxpr/1000 kg DQO/m’
Xu DQO,art * fx11/1000 kg DQO/m?
Xsu 0 kg DQO/m?
Xaa 0 kg DQO/m*
Xea 0 kg DQO/m?
Xca 0 kg DQO/m*
Xpro 0 kg DQO/m>
Xac 0 kg DQO/m?
Xu2 0 kg DQO/m>
X DQO,art - fxi/1000 kg DQO/m*
Xp 0 kg DQO/m?
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Para determinar el valor de los parametros citados en la tabla anterior, se ha
efectuado una calibracién de estos pardmetros con el fin de ajustar las predicciones de

acidos grasos volatiles, de DQO particulada y soluble en el efluente.
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5.2. CONSIDERACIONES A LA HORA DE REALIZAR LAS SIMULACIONES

Para evaluar la aplicabilidad del modelo, se ha tenido en cuenta una serie de
consideraciones para evitar problemas en el modelo y utilizar una muestra que fuese
representativa. Dentro de estas simplificaciones o consideraciones tenidas en cuenta,
se emplea un orden de magnitud adecuado para el caudal de entrada con el fin de
evitar problemas numéricos, se define un periodo de simulacién representativo a
partir de los datos descritos a lo largo del capitulo 3. Por ultimo, se escoge un método
de resolucién para realizar el calculo mediante las ecuaciones planteadas en el modelo

de digestion anaerobia a partir de la matriz de Petersen (Tabla 5)

A continuacion, se detallan estos aspectos que han sido tenidos en cuenta para

aplicar el modelo descrito a lo largo del capitulo 4:

5.2.1. Evitar problemas numéricos durante la simulacion

Debido a que el caudal de tratamiento de la planta piloto correspondia a 5 L/h
(tal y como fue explicado en el punto 3.2), se encontraron problemas numéricos a la
hora de realizar las simulaciones, ya que un caudal diario de 0.12 m?/dia es un valor
demasiado pequefio a la hora de calcular los resultados mediante los métodos

numéricos que se deben emplear.

Por ello, a efectos de la simulaciéon se ha multiplicado por 100 el caudal
influente, utilizdndose asi un caudal de entrada de 12 m>/dia. Al multiplicar el caudal
de entrada por este factor, se han debido multiplicar también los caudales de los gases
producidos, el volumen del digestor y el del decantador. Para mantener la relacién de
escala se ha corregido el volumen de las unidades de tratamiento, manteniendo el
tiempo de retencidn, siendo por tanto el volumen del digestor de 200 m? (a diferencia
de los 2 m® mostrados en la Figura 14 del apartado 3.2), mientras que el volumen del

decantador es de 22 m® (0.22 m? en la descripcién del modelo en el punto 3.2).
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5.2.2. Periodo de simulacidn utilizado

A lo largo del apartado 3.4, se han mostrado y discutido los valores medidos a
lo largo del ensayo piloto realizado donde el periodo de recogida de datos comprendia

entre el 1 de diciembre de 2008 hasta el dia 17 de agosto de 2009.

Para realizar las simulaciones, se ha acotado este tiempo de simulacién, ya que
en los resultados mostrados en el apartado 3.4.8, no se revelan resultados de biogas
hasta 5 meses después del inicio del ensayo. Otras variables como los acidos grasos
volatiles (apartado 3.4.7) no mostraron datos hasta después del 20 de enero, mientras
gue variables cuya determinacion es mas sencilla, como es el caso de la materia
orgdnica y los nutrientes (nitrégeno y fésforo), se dispone de datos practicamente

desde los primeros dias.

Por lo que a la aplicacién del modelo respecta, este trabajo se ha centrado en la
produccién de biogds. Por este motivo, se ha considerado conveniente reducir el
periodo de simulacion sin que ello afecte a la representatividad de los datos recogidos.
Por tanto, en los resultados que se mostraran a lo largo del capitulo nimero 6
correspondiente a los resultados, se muestran los datos simulados frente a los
observados desde el dia 11 de marzo de 2009 hasta el dia que finalizaron todas las

mediciones, es decir, hasta el 17 de agosto de 2009.

5.2.3. Método numérico de resolucion del modelo

Para resolver el modelo de digestién anaerobia descrito a lo largo del capitulo 4

se ha requerido de la utilizaciéon de un método numérico de resolucion.

Dado que el modelo de digestién anaerobia se considera un modelo de
ecuaciones diferenciales ordinarias “stiff”, ya que encontramos parametros del orden
de dias, y otros que son del orden de segundos. Para resolver este tipo de modelos, se

requiere de métodos numéricos del mismo tipo que sean capaces de resolverlos.

Dado que SIMBA es una herramienta integrada en MATLAB, para resolver estos
modelos se ha usado uno de los métodos de resolucién para este tipo de modelos. En
Matlab encontramos para resolver este tipo de modelos el método odel5s (Shampine
and Reichelt, 1997), el cual resuelve ecuaciones diferenciales ordinarias y algebraicas
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mediante NDFs (BDFs) y el ode23s, con el que se resuelven estas ecuaciones mediante
el método de Rosenbrock. En este caso, se ha optado por el método odel5s, que es el
que resolvia con mayor rapidez el modelo planteado y el recomendado en el manual

de usuario de SIMBA.

5.2.4. Esquema utilizado para la simulacién del modelo

Durante la introduccién se describio el software SIMBA en el apartado 1.4. y se
citd que es un software integrado con Simulink y que precisa de esta herramienta para

poder simular correctamente el modelo.

Simulink es una extensién de Matlab que permite construir de forma rapida y
precisa modelos de sistemas dindmicos, mediante diagramas de bloques. Por tanto, la
planta piloto utilizada y presentada en la Figura 14 del apartado 3.2 debe
representarse como un diagrama de bloques. El esquema empleado para simular esta

planta es el siguiente:

To Worspace! [ 1Ges_ | ——
To WorspaceS To Worspaoe10
Datos planta
= -
i
Influente ADM1 - 6 I
= Conversor Mezdagor

DOO_dis
Reactor anasrobio CO0, diaofl To Workspace
DQO_part efl
Acidos orgénicos,efl To Worspace1 1
Sl Output2
To Werspace® DQO.
e (o ]
To Worspaces
To Workspace®
[sesctort | T
SSV Reacto
To Wotspace1Z e 1
=1 To Worspace13
L

S8V Recirc

DQC_gdis.in DQOdis_in
Te Werspace2
o
— 0QC_part.in P
Acidos organicos,in To Wodspaces
Output

To Worspace3

Figura 31: Diagrama de bloques utilizado en Simulink para representar la planta piloto.

En la Figura 31 puede observarse como se introducen los datos medidos en el
modelo mediante el bloque “Influente”, son convertidos mediante el “Conversor” en

variables aptas para el modelo a utilizar en el “Reactor anaerobio”, cuyo efluente es
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dirigido al “Clarificador”. Este clarificador tiene una recirculacion que vuelve al digestor
anaerobio y una corriente de salida. Las variables de salida son registradas en el bloque
yeff, mientras que se almacenan datos simulados de las variables procedentes de la
salida del reactor anaerobio, tanto en fase liquida (yreactor e yreactor1) como gaseosa

(vGas).

Con el esquema de la planta piloto dibujado en Simulink y el menu principal de
SIMBA mostrado en la Figura 12 se realizan las simulaciones cuyos resultados se

muestran en el capitulo 6.
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5.3.  ANALISIS DE SENSIBILIDAD DEL MODELO

Para llevar a cabo el ajuste tanto del modelo ADM1 propuesto en SIMBA como
su ampliacion descrita en el apartado 4.5, se ha decidido usar el andlisis de sensibilidad

gue trae consigo el software.

Con el fin de conseguir un ajuste adecuado, se ha seguido el siguiente

procedimiento:

Simulacion con el modelo

Andlisis de sensibilidad

Identificacion de los
pardmetros mas influyentes

Modificacién de uno de los
parametros mas influyentes

Simulacion con el modelo

NO

Fin de las
simulaciones

Suficiente

Figura 32: Diagrama de flujo del procedimiento empleado para ajustar el modelo.
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La sensibilidad se estudid para los siguientes grupos de parametros:

Parametros de decaimiento de las bacterias.

Constantes de desintegracion y de hidrdlisis.

Fracciones de descomposicién de la variable Xc.

Rendimiento de crecimiento de los distintos grupos de bacterias.
Constantes de consumo maximo por parte de las bacterias.

Constantes de semisaturacién para las bacterias.

VvV V. V ¥V V VYV V

Constantes de inhibicion por hidrégeno y nitrégeno.

El andlisis de sensibilidad se ha realizado utilizando la siguiente formula para

calcular la variacion relativa de los pardmetros:

-d
Sensibilidad = p &y
y-dp

Donde:

- p:valor del parametro.

- dp: Variacion relativa del parametro.

- y:valor medio obtenido en la simulacién con el pardmetro cambiado.

- dy: Variacién relativa de la media de los valores obtenidos con el cambio

de parametro respecto al valor original.

Las variaciones de los parametros expuestos anteriormente se han realizado
respecto a un porcentaje de cambio relativo de un 50% tanto positivo como negativo,
dentro de un rango definido. Estas variaciones de los parametros se han hecho

respecto a tres variables:

» Caudal de metano producido.
» Concentracion de DQOgyisuelta €N el efluente.

» Concentracion total de acidos grasos organicos en el efluente.
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El grado de sensibilidad establecido se muestra en la Tabla 17:

Tabla 17: Tipo de sensibilidad en funciéon del valor obtenido

Grado de sensibilidad Tipo de sensibilidad
0-0.5 Baja
0.5-1.5 Media
>1.5 Alta

Los valores utilizados para definir el grado de sensibilidad se establecen de esta
forma para identificar aquellos pardmetros que influyen mucho sobre el modelo, ya
que el modelo original presenta resultados en una magnitud mucho menor que los
datos experimentales por lo que respecta a los acidos grasos volatiles. Por tanto,
aquellos parametros que sean muy influyentes, con un tipo de sensibilidad media o
alta son aquellos con los que se va a trabajar para intentar ajustar la prediccion de esta

variable.

De los anteriores pardmetros descritos, se clasifican en funcién de los

resultados obtenidos, tal y como se presenta en la Tabla 18:

Tabla 18: Parametros identificados en funcién de su sensibilidad

Tipo de sensibilidad Parametros
Alta Ninguno
Media Ks,h2 Ks ac Km ca Km ac Yac
Baja Resto

Dado que ningun parametro presenta un grado de sensibilidad alto, los
pardmetros cuya sensibilidad es de tipo medio se han considerado como los mas
significativos y se han utilizado para calibrar el modelo, debido a su mayor incidencia
sobre las siguientes variables: metano producido, concentracion de dacidos grasos

volatiles y concentracién de DQO disuelta.

Los factores de conversion no han sido evaluados mediante un andlisis de
sensibilidad porque este andlisis ha sido realizado mediante una aplicacién del SIMBA

gue permite solo valorar los pardmetros del modelo.
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5. Aplicacion del modelo de digestion anaerobia

Los parametros clasificados en la Tabla 17 con un grado de sensibilidad de tipo
medio se muestran en la Figura 33 con el fin de observar sobre qué variable de las tres
escogidas anteriormente (metano, acidos grasos volatiles y DQO disuelta) son mas
influyentes.

Sensibilidad a un cambio positivo del parametro
1 T T T

0.5~ i

0 T_‘ T —
| | | |
Yac km_c4 km_ac KS_ac KS_h2

Sensibilidad

-0.5

Variables I Vietano
[ IvrA
Sensibilidad a un cambio negativo del parametro I QO i e

1 T T T

0.5 1

i

1 | | | I I
Yac km_c4 km_ac KS_ac KS_h2

Variables

Sensibilidad
o

Figura 33: Andlisis de sensibilidad de los parametros identificados con una sensibilidad de tipo medio

Para comprobar como ha variado la concentracidon de dacidos grasos en el
efluente, se realiza una simulacién con el parametro modificado con el cambio que
refleja esa sensibilidad (variacidon relativa del 50%). En este caso, se observa como las
constantes de semisaturacion de consumo de dacido acético y la de semisaturacién

consumo de hidrégeno tienen un grado de sensibilidad de tipo medio.

Para cuantificar el cambio que significa esta sensibilidad, se ha simulado el
modelo ADM1 propuesto en SIMBA con una variacién del parametro mas sensible
encontrado que en este caso es la constante de semisaturacién de las bacterias
consumidoras de hidrégeno. El parametro Ksp, se ha incrementado de 7-10° a 6:10,
porque es el valor maximo del pardmetro definido, a pesar de que la variacion minima

definida fuese de 0.001.
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5. Aplicacion del modelo de digestion anaerobia

El resultado obtenido entre una simulacién y otra se muestra graficamente a

continuacion:

Acidos grasos wlatiles

0.25 ‘ ‘
Modificada

Original

0.2
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o)
&
[a)
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Figura 34: Representacion de las simulaciones realizadas para la prediccion de la concentracion de
acidos grasos volatiles modificando el parametro K 1,,.

En la Figura 34 podemos ver que efectivamente, el incremento producido es
sustancial respecto a la simulacidn inicial realizada. Sin embargo, este incremento del

50% en muchos casos, queda lejos de los valores experimentales con los que se

trabaja.
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5. Aplicacion del modelo de digestion anaerobia

En la Figura 35 donde se representan los datos simulados frente a los datos

experimentales puede verse esta diferencia entre los datos observados y los

simulados.
Acidos grasos wolatiles
15
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Observado
Original
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Figura 35: Representacion de las simulaciones realizadas frente a los datos experimentales de acidos
grasos volatiles modificando el parametro Ks,h2.

Por tanto, puede considerarse que en contra de lo que parece indicar el analisis
de sensibilidad, no existe ningin parametro especialmente sensible a los valores de
trabajo. Al considerarse que los resultados obtenidos en las simulaciones no reflejan la
acumulacién de dacidos grasos volatiles y el descenso de pH que se observa en los
datos, se plantearon y se consideraron las distintas modificaciones sobre el modelo
propuesto en SIMBA descritas anteriormente en el apartado 4.5. En el capitulo 6 se
muestran los resultados obtenidos por el modelo ADM1 propuesto en SIMBA,
justificando los motivos por los cuales se desestimé el uso de este modelo y los

resultados obtenidos con el modelo modificado.
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6. RESULTADOS

Para analizar los resultados ofrecidos por los modelos empleados, se han
comparado los datos obtenidos de forma experimental con los valores simulados de
las correspondientes variables del modelo. Las siguientes variables han sido
representadas con el fin de evaluar la aplicabilidad de los modelos:

» Produccion de biogds: Metano y didxido de carbono.

» Materia organica: DQOsoluble, DQOsuspendida, Y 1@ concentracién total de acidos

grasos volatiles.

» Nitrogeno inorganico.

» Concentracién de acidos grasos volatiles: valérico, butirico, propidnico y

acético.

> pH.

Ademas, para la modificacién expuesta en el apartado 4.5 se afiaden las

siguientes variables:

> Produccién de biogds: Acido sulfhidrico.

> Sulfatos.
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6. Resultados

6.1. RESULTADOS DEL MODELO ADM1 PROPUESTO EN SIMBA

Con el modelo ADM1 propuesto en SIMBA tal y como ha sido explicado en el
punto 4.1, se ha simulado la planta de tratamiento con los datos influentes

representados y discutidos a lo largo del punto 3.4.
6.1.1. Biogds

La simulacion del biogas reflejo los siguientes resultados:
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Figura 36: Simulacion del modelo ADML1 (linea) frente a los datos experimentales del gas producido (puntos).

En la Figura 36 podemos ver como el metano esta generalmente bien simulado
desde el dia 40 hasta el dia 100, mientras que el CO, esta ligeramente sobrestimado
hasta esa fecha, manteniendo una tendencia similar a la seguida por los datos
experimentales. Sin embargo, a partir del dia 100 la simulacion del modelo no es
fiable, sobrestimando considerablemente la produccion de ambos gases y sin reflejar
una tendencia tan acusada de descenso de produccion de biogas tal y como vemos en

los datos observados.
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6. Resultados

6.1.2. Materia orgdnica

Por lo que respecta a la materia orgdnica, los resultados obtenidos se muestran

en la Figura 37:
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Figura 37: Simulacion con el modelo ADM1 de la DQO (soluble y suspendida) y la suma total de acidos grasos

volatiles.

En la Figura 37 vemos que la produccién de DQO tanto soluble como

particulada refleja una tendencia lineal, que se corresponde poco con los datos

obtenidos. Tal y como se observé en la simulacion de los gases, a partir de los 100 dias

el funcionamiento de la planta cambia, con un aumento considerable de DQO disuelta

en el efluente asi como de acidos grasos volatiles. Lamentablemente, el modelo no es

capaz de predecir el aumento de acidos grasos volatiles y apenas se refleja un ligero

incremento de la DQO soluble en el efluente.
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6.1.3. Nitrégeno inorgdnico

Para comprobar la conversidn realizada de las variables se ha representado
también la fraccion correspondiente al nitrégeno inorganico, donde se han obtenido

los siguientes resultados:

Simulado

Nitrégeno Inorganico O Observado
0.1 T
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Figura 38: Representacion de la evolucion de la concentracion del nitrégeno inorganico

En la Figura 38 vemos cdmo el nitréogeno inorganico estd estable dentro del
rango salvo algunos valores, y se observa un ligero aumento de la concentracién
simulada a partir del dia 100, volviendo a entrar en el rango para los 20 ultimos dias de

simulacion.
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6. Resultados

6.1.4. Acidos grasos voldtiles

Los resultados obtenidos para los acidos grasos volatiles durante los 100

primeros dias de simulacion se muestran en la Figura 39:
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Figura 39: Evolucion de los acidos grasos volatiles durante los 100 primeros dias de simulacion.

Si representamos solo los 100 primeros dias de simulacién, podemos observar
que los acidos grasos estan razonablemente bien simulados, especialmente en el caso
del valérico y el butirico. Por lo que respecta al acido acético, se encuentra

subestimado a lo largo de toda la simulacién durante este periodo.
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Sin embargo, si utilizamos todo el periodo escogido para la simulacién vemos
gue el modelo no es capaz de reflejar la acumulacion de acidos grasos volatiles

producida. Estos resultados obtenidos se muestran a continuacioén:
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Figura 40: Representacion de la evolucién individual de los acidos grasos volatiles.

Tal y como se habia visto en la Figura 37 respecto a la materia organica, el
modelo no es capaz de predecir el aumento de acidos grasos volatiles, no siendo valido
el modelo para simular las concentraciones de estos compuestos que se obtienen en el
efluente. En la Figura 40 ademas, se observa que no se aprecia un aumento en la
concentracion del acido butirico, valérico y propidnico mientras que en el caso del

acético este aumento es de una magnitud muy pequeiia.
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6. Resultados

6.1.5. pH

Por ultimo, se representd el pH como otra variable de control del

funcionamiento del modelo, tal y como ocurria con el nitrégeno inorganico:

Simulado
Observado

pH
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25 ‘ ‘ ‘
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Figura 41: Evolucion del pH con el tiempo en el reactor.

En la Figura 41 se observa como la simulacién del pH nos revela unos valores
ligeramente superiores a 7 y se mantienen en un rango entre 7 y 7.3 durante toda la
simulacién no siendo acorde a los datos aportados, los cuales son mas inestables,
especialmente a partir de la fecha en la que se observa un mal funcionamiento en la
planta piloto, con una drastica bajada del pH. Sin embargo, cabe decir que es
complicado realizar un ajuste del pH ya que este ajuste en planta se hizo de forma
manual mediante la adicién de sosa caustica para neutralizar la acidificacion del
tanque. En este caso, seria recomendable incluir en el modelo mediante la adicién de

cationes (acidos y bases) para calibrar esta variable.
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6. Resultados

6.2. RESULTADOS OBTENIDOS CON EL MODELO ADM1 MODIFICADO

A la vista de los insatisfactorios resultados obtenidos con el modelo ADM1
propuesto en la herramienta de simulacion SIMBA y mostrados en el punto 6.1, se
empled el modelo que contiene las modificaciones expuestas en el punto 4.5, que
incluye los procesos llevados a cabo por las bacterias sulfatorreductoras. El objetivo de
este modelo es realizar una simulacion mds precisa que sea capaz de predecir la
acumulacién de acidos grasos volatiles registradas en el efluente y de representar el
metano producido con una mayor fiabilidad, ya que las modificaciones de los
pardmetros mds sensibles apenas representaban una variabilidad en los resultados

obtenidos, tal y como se explicé en el punto 5.3.
6.2.1. Biogds

La simulaciéon de los gases producidos en el tanque con el modelo ADM1

propuesto en SIMBA con la modificacién planteada proporciond los siguientes

resultados:
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Figura 42: Simulacién del modelo ADML1 (linea) frente a los datos experimentales del gas producido (puntos).
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6. Resultados

En la Figura 42 puede observarse que se ha simulado también el caudal de
acido sulfhidrico producido en el digestor, siendo durante los primeros cien dias
bastante buena la prediccidn realizada. A partir de esa fecha, se sobrestima la cantidad
de sulfhidrico realizada, pero puede considerarse que estd dentro del rango de los
datos experimentales registrados. Por tanto, cabe destacar que en este modelo se
simula una nueva variable que no estad contemplada en el modelo original, por lo que
constituye una mejora sobre el anterior modelo para la aplicaciéon de este tipo de

residuos.

Por otra parte, puede observarse que la produccidon del biogas tiene una
tendencia buena en comparacion a los datos observados tal y como ocurria con el
modelo ADM1 propuesto en el software SIMBA (Figura 36) durante los primeros 100
dias simulados y ademas, queda reflejado el descenso de la produccion de los gases a
partir del dia 100 muy acorde a los datos observados, por lo que se trata de una

mejora sustancial respecto al primer modelo.
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6. Resultados

6.2.2. Materia orgdnica

La simulacion realizada con el modelo modificado reveld los siguientes

resultados en lo que respecta a la materia organica. Estos resultados se muestran en la

Figura 43:
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Figura 43: Simulacion con el modelo ADM1 de la DQO (soluble y suspendida) y la suma total de acidos

grasos volatiles.

En este caso, se observa que la simulacién del modelo ADM1 propuesto en

SIMBA (Figura 37) y la modificacidon planteada en el presente trabajo en el apartado

4.4 no presenta diferencias significativas respecto a los resultados obtenidos en la

simulacién de la DQO particulada. Por otro lado, las diferencias respecto a la Figura 37

son considerables en la fraccidon soluble, reflejando en el modelo el aumento de

materia orgdanica disuelta en el efluente que se observa en los datos medidos. Ademas,

la simulacion de la concentracion total de acidos grasos volatiles estd muy acorde a los

datos medidos excepto en los dias finales, donde se predice que se mantiene la

concentracién de estos, mientras que los datos experimentales registran un descenso

de acidos en el efluente.
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6. Resultados

6.2.3. Nitrégeno inorgdnico y sulfato

Se ha simulado y representado el nitrégeno inorgdnico tal y como se ha hecho
en el modelo ADM1 propuesto en SIMBA. Ademas, para evaluar la precisién de la
modificacion planteada se ha decidido comparar los resultados obtenidos mediante la
simulacion del sulfato con los observados de forma experimental. Los resultados

obtenidos se muestran en la Figura 44:
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Figura 44: Representacion de la evolucion de la concentracion del nitrégeno inorganico y del sulfato.

Los resultados obtenidos en la simulacidon del nitrégeno inorganico son muy
similares a los mostrados en la Figura 38, por lo que la modificacién del modelo ADM1
propuesto en SIMBA no mejora la prediccién de esta variable. Por otra parte, tal y
como se observa en la Figura 44, el modelo mediante la modificacién planteada es
capaz de simular la concentracion de sulfatos dentro del rango donde encontramos los
valores experimentales, una variable incluida para representar los procesos llevados a
cabo por las bacterias sulfatorreductoras, entre los cuales encontramos el proceso de

consumo de H,, donde el sulfato se consume durante para formar acido sulfhidrico.
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6. Resultados

6.2.4. Acidos grasos voldtiles

De forma analoga a lo realizado en el apartado 6.1.4, se han representado las
concentraciones de cada acido graso volatil de forma individual. Los resultados pueden

verse en la Figura 45:
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Figura 45: Representacion de la evolucion individual de la concentracion de los acidos grasos volatiles.

Las modificaciones incluidas en el modelo muestran resultados satisfactorios
con respecto a la simulacidn de la concentracién de acidos grasos volatiles, reflejando
una acumulacion de estos en el efluente a partir del dia 100. Estos resultados son mas
satisfactorios en comparacion con los del modelo original (véase Figura 40), pudiendo
asi considerar la actual simulacion de acidos grasos voldtiles como una mejora
considerable sobre el primer modelo utilizado, especialmente en el caso del propidnico

donde el ajuste realizado es bastante bueno.

No obstante, a la vista de que la simulacidon del acido acético no obtiene unos
resultados muy precisos, deberian considerarse ciertas modificaciones, entre las que

se consideran las siguientes:
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» La simulacién mediante cuatro grupos de bacterias sulfatorreductoras
(Fedorovich, 2003) deberia considerarse como una posible mejora a aplicar
sobre la modificacion del modelo propuesto, en el caso de que la
concentracion de sulfatos en el influente sea mayor.

» Incorporar el consumo de acético por parte de las bacterias
sulfatorreductoras, ya que a bajas concentraciones de sulfatos puede
considerarse que estas bacterias consumen este compuesto pero no el

resto de acidos grasos volatiles representados (Khanal, 2008).
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6.2.5. pH

Por ultimo, se ha evaluado la variable del pH, tal y como se hizo para el modelo

ADM1 propuesto en SIMBA. Los resultados se muestran en la Figura 46:

Simulado
Observado

0 50 100 150
Tiempo (d)

Figura 46: Evolucion del pH con el tiempo en el reactor.

La simulacién del pH, corregida con valores de carga de cationes en la entrada
ha mostrado el descenso de esta variable en el tanque a partir del dia 100, cosa que no

se podia predecir con el modelo descrito en los apartados 4.1y 4.2 (véase Figura 41).

Por tanto, a la vista de los resultados obtenidos en la simulacién del modelo de
digestion anaerobia, podemos aceptar que la ampliacion planteada del modelo
corresponde a un ajuste bastante bueno frente a los datos experimentales y que
mejora en algunos aspectos al modelo original propuesto en la herramienta de

simulacion SIMBA.
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7.

CONCLUSIONES

En este capitulo se recogen las principales conclusiones extraidas en la

realizacion del presente trabajo:

>

El modelo ADM1 describe de forma compleja el proceso de digestion
anaerobia y su aplicacion permite obtener informacién relativa del
funcionamiento de proceso.

Este modelo permite la simulacién del proceso de digestién para distintos
tipos de residuos requiriéndose de extensiones y/o modificaciones sobre el
modelo original en funcién del tipo de residuo a tratar.

Con el software de simulacién SIMBA ha sido posible simular una planta
piloto para el tratamiento del residuo procedente de una planta de
tratamiento de bioetanol que consiste en un digestor anaerobio y un
decantador.

La principal limitacién del modelo ADM1 propuesto en SIMBA (Wett et al.,
2006) ha sido su incapacidad de predecir la acumulacion de acidos grasos
volatiles producida en el digestor y consecuentemente, el acusado descenso
de pH observado en los datos.

Para sobreponerse a esta limitacion se han considerado ciertas
modificaciones sobre el modelo ADM1 propuesto, entre las que se incluye
una cinética de tipo Haldane para los procesos de consumo de acidos grasos
volatiles y una extensiéon del modelo ADM1 para simular los procesos que
llevan a cabo las bacterias sulfatorreductoras, de la misma forma que el
reportado por Batstone (2006) al que se le incluye una cinética de inhibicidon
por la concentracion de acido sulfhidrico.

Los resultados obtenidos con las modificaciones sobre el modelo original
responden satisfactoriamente a las simulaciones realizadas, pudiendo
incorporar la prediccion de dos variables mas: el acido sulfhidrico producido

en forma gaseosa y la concentracidon de sulfato en el agua.
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>

168

Si bien el modelo es potencialmente mejorable en la simulacion del
nitrégeno inorganico y la del didxido de carbono en forma gaseosa, permite
mejorar la simulacién del pH y de los acidos grasos volatiles.

Como futuras mejoras sobre el actual modelo, se plantea incorporar el
consumo de acético por las bacterias sulfatorreductoras asi como distinguir
en cuatro grupos este grupo de bacterias, tal y como propone Fedorovich

(2003).
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