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“El agua es un recurso natural escaso, indispensable para la vida y para el ejercicio de la
inmensa mayoria de las actividades econdmicas; es irremplazable, no ampliable por la mera
voluntad del hombre, irregular en su forma de presentarse en el tiempo y en el espacio,
facilmente vulnerable y susceptible de usos sucesivos.”(Ley de Aguas espafiola, Ley

29/1985).

Uno de los problemas asociados al progreso es la incorporacién al medio natural de los
residuos procedentes de los distintos procesos, que el hombre utiliza para aumentar su

bienestar. Uno de los medios naturales més afectados por esta contaminacion es el hidrico.

Hasta hace relativamente poco tiempo, las aguas residuales se vertian directamente en el curso
o masa de agua mas cercana, confiando en que su poder de auto-depuracion fuese suficiente
para evitar riesgos tanto epidemiales como ecoldgicos. El aumento de poblacion en los
ndcleos urbanos junto al enorme desarrollo industrial acabd poniendo de relieve la

insuficiencia de los medios que aporta la Naturaleza en su lucha contra la contaminacion.

Esto hizo necesario desarrollar diferentes tecnologias que permitiesen el tratamiento previo de
todos aquellos vertidos, tanto industriales como urbanos, que pudiesen ocasionar dafos en el
entorno. La mayoria de los procesos de depuracion desarrollados se limitaron a reproducir los

existentes en la Naturaleza, aumentando su velocidad y capacidad por medios artificiales.

La composicion de los contaminantes presentes en las aguas residuales esta en continua
evolucion, fundamentalmente debido a la gran variedad de procesos industriales existentes y a
la aparicion de nuevos productos sintéticos de uso doméstico. Esto hace que en muchas
ocasiones, los sistemas de tratamiento convencionales no siempre sean los mas adecuados

para tratar cualquier tipo de agua residual.

En consecuencia, sigue siendo necesario desarrollar nuevas tecnologias, procesos y
tratamientos, teniendo en cuenta que la optimizacion de costes y resultados pasa por la
aplicacion de técnicas adaptadas a las caracteristicas del agua residual que se depura. Ademas,
el coste y la escasez del agua en algunas zonas del planeta comienzan a exigir de la utilizacion
de tratamientos avanzados que permitan el llamado “vertido cero” o reciclado total del agua

utilizada con fines industriales.

Dentro de los diferentes tipos de actividades industriales, la industria alimentaria genera un
elevado volumen de aguas residuales con una elevada concentracion de materia orgéanica y de

nutrientes, por lo que deben ser sometidas a tratamientos adecuados, que aseguren el
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cumplimiento de la normativa vigente en su vertido. Dentro de la industria alimentaria, la
industria carnica es la predominante en la Comunidad de Castilla y Leon, con cerca de un
millar de empresas dedicadas a esta actividad, lo que la otorga una elevada importancia

economica, con cerca del 20% del empleo y facturacion del sector.

Dentro del sector carnico, las aguas residuales que presentan un mayor potencial
contaminante son las generadas en los mataderos, que a nivel nacional producen un volumen

cercano a los 25 millones de metros ctbicos al afio.

Uno de los principales contaminantes de las aguas residuales de matadero es la sangre, debido
a su elevada concentracion de materia organica nitrogenada en forma de proteinas. En Espania,
la produccion de sangre en los mataderos se sitia en 185.000 toneladas al afio, y el impacto
medioambiental del vertido de este tipo de residuo es muy elevado. Su naturaleza liquida
(80% agua) es la responsable de que en mayor o menor medida acabe formando parte de la
corriente de agua residual. La proporcion de sangre en el agua residual dependerad de si se
gestiona directamente en la planta depuradora del matadero como un constituyente mas del

agua residual, o si se recoge para una posterior gestion externa del residuo.

El vertido de sangre en el agua residual conlleva un aumento muy importante de la carga
organica y nitrogenada en las plantas depuradoras instaladas en los mataderos. En estas
condiciones, los sistemas de tratamiento convencionales empleados, habitualmente de fangos
activados, ven disminuida la calidad del efluente que generan, aumentando ademas de forma
muy considerable los costes de explotacion, asociados a los mayores requerimientos de
aireacion y de gestion de fangos en exceso. El vertido de la sangre generada en el matadero
junto con el agua residual de las instalaciones, puede llegar a doblar la carga organica recibida

en la planta depuradora.

Ante la perspectiva presentada, el trabajo de Tesis pretende evaluar la viabilidad del
tratamiento de aguas residuales de matadero con un elevado contenido en sangre mediante la
combinacion de dos sistemas de tratamiento, un biorreactor anaerobio de pelicula fija (BAPF)
con un biorreactor aerobio de membrana (MBR). La ventaja principal que presenta la
aplicacion inicial de un sistema anaerobio reside en sus bajos costes de explotacion,
permitiendo una valorizacidén energética en forma de biogés de la materia organica contenida
en el agua residual. La principal ventaja del sistema aerobio de membrana reside en su
capacidad para proporcionar efluentes de elevada calidad, aptos para su vertido a cauce

publico o incluso su reutilizacion en determinadas aplicaciones.
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El trabajo de Tesis evaltia una via de gestion alternativa de la sangre residual en los propios
mataderos mediante su metanizacién en un biorreactor anaerobio de pelicula fija (BAPF),
evaluandose las ventajas e inconvenientes asociadas al proceso. En este trabajo también se
evalua el tratamiento avanzado del efluente anaerobio en un biorreactor aerobio de membrana
(MBR), con el objetivo de obtener un efluente de elevada calidad. El objetivo prioritario de la
aplicacion del sistema MBR es superar la principal limitacion de vertido que presentan los
sistemas anaerobios que degradan sustratos proteicos, asociada a la liberacion de elevadas

concentraciones de nitrogeno amoniacal en el efluente.

El sistema de tratamiento MBR se presenta como una tecnologia de depuracion avanzada con
importantes ventajas operativas, y su combinacion con procesos anaerobios puede optimizar
los costes globales del tratamiento de aguas residuales de elevada carga. El empleo de la
tecnologia MBR fundamentalmente estara condicionada a la necesidad de obtener un efluente
de elevada calidad para fines de reutilizacion o vertido a cauce publico, si bien estos sistemas
también pueden ser adecuados para el tratamiento de aguas residuales de dificil depuracion
(presencia de toxicos o inhibidores, variabilidad en la carga y naturaleza de los contaminantes,
caudales variables, etc), en los que los sistemas de depuracion convencionales habitualmente

fracasan.

El objetivo general del trabajo de Tesis Doctoral es el estudio a escala piloto del tratamiento
de aguas residuales de matadero con un elevado contenido en sangre mediante la combinacioén

de dos procesos, uno anaerobio de pelicula fija y otro aerobio de membrana.

Este objetivo general se divide en una serie de objetivos especificos asociados a cada proceso

de depuracion:
» Biorreactor anaerobio de pelicula fija (BAPF):
e Determinacion de la composicion fisico-quimica de la sangre.
e Acondicionamiento y puesta en marcha de la planta piloto Milanera.

e Evaluacion del tratamiento conjunto de aguas residuales de matadero y sangre
concentrada en el BAPF de la planta piloto Milanera: re-arranque, viabilidad
del proceso, rendimiento de depuracion y efecto de la alimentacion

discontinua.

e Construccion de un nuevo material de relleno.
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e Construccion del BAPF en la planta piloto Abadesa.

e Arranque y operacion en discontinuo del BAPF Abadesa con aguas residuales

de matadero.

e Realizacion de estudios cinéticos de degradacion anaerobia de sangre en el

BAPF.

e Realizacion de estudios cinéticos e hidrodinamicos con sangre y trazador en el

BAPF.

e Estudio de la influencia de la concentracion de nitrégeno amoniacal en el

proceso de digestion anaerobia de la sangre: operacion discontinua.

e Estudio de la influencia de la concentracion de nitrégeno amoniacal en el

proceso de digestion anaerobia de la sangre: operacion en continuo.
e Combinacion de la operacion del BAPF con la del MBR.
» Biorreactor aerobio de membrana (MBR):

e Disefio y construccion de un MBR: seleccion de la conformacion de reactor y
membranas, dimensionado del reactor y de los elementos auxiliares, y disefio

de la automatizacion y control del proceso.
e Estudio hidraulico de las membranas sin aireacion y con aireacion.
e Inoculacion y puesta en marcha del MBR.

e Estudio de eliminacién de materia carbonosa: rendimiento de depuracion del
proceso, condiciones ambientales de operacion, aspecto del efluente,

ensuciamiento de las membranas y estrategias de limpieza de las membranas.

e Estudio de la eliminacion simultinea de materia carbonosa y nitrogenada:
condiciones de operacion del proceso de nitrificacion y rendimientos de
eliminacion.

e Evaluacion fisica de la membrana mediante microscopia electronica de barrido

(SEM).
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2.1. Aguas residuales de la industria alimentaria

Una de las actividades que constituyen una fuente de contaminacion importante y
relativamente compleja radica en el sector alimentario. Dentro del sector alimentario existen
instalaciones de muy diversos tipos, en funcion de las materias primas y del grado de
manipulacion. En general, al aumentar el grado de manipulaciéon aumentan las operaciones de
transformacion y, en consecuencia, la cantidad de aguas residuales generadas y su poder
contaminante. Algunos aspectos a tener en cuenta al abordar la depuracion de las aguas

residuales de este sector son:
- Atomizacién. Predominio de pequefias instalaciones.
- Estacionalidad en la produccion.

- Discontinuidad en la produccion. Algunas industrias de este sector s6lo trabajan

algunas horas al dia y las paradas durante el fin de semana son habituales.

- Proximidad. En muchos casos, para facilitar la distribucion de sus productos,
estas industrias se encuentran proximas a nucleos de poblacion. Esto hace que
sus vertidos se efectlien en cauces superficiales como rios y lagos, o que se
integren, junto con las aguas residuales de origen doméstico, en las redes de

saneamiento municipales.

Los contaminantes presentes en las aguas residuales de la industria alimentaria son
fundamentalmente de origen organico y por lo general ficilmente biodegradables, por lo que
el tratamiento bioldgico puede dar buenos resultados en la mayoria de los casos. La elevada
concentracion de materia organica en estas aguas obliga a emplear sistemas de tratamiento
biologico de alta carga para rentabilizar el proceso. El funcionamiento estable de estos
sistemas requiere unas ciertas caracteristicas del agua residual respecto a pardmetros como el
pH, la alcalinidad y la ausencia de toxicos o inhibidores biologicos. Esto hace que en
ocasiones se requiera de tratamientos previos para el acondicionamiento del agua:

homogeneizacioén, ajuste de pH, tratamientos fisicos y/o quimicos, etc.

Las operaciones de tratamiento fisico-quimico empleadas con mayor frecuencia son:
- Desbaste de gruesos: eliminacion de sélidos por intercepcion.
- Desarenado: eliminacion de arenas y gravas.
- Coagulacién/floculacion: mejora de las caracteristicas de los solidos en suspension y

coloidales para su posterior separacion del agua.
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- Sedimentacion y flotacion: eliminacion de sélidos sedimentables y materia flotante.

- Precipitacion quimica: eliminacion de materia coloidal y disuelta.

2.2. Aguas residuales de matadero

Las aguas residuales de matadero poseen una elevada concentracion de materia organica,
tanto disuelta como en suspension, que fundamentalmente estd constituida por proteinas y sus
productos de descomposicion, como acidos organicos volatiles, aminas y otros compuestos
organicos nitrogenados. Las aguas residuales de matadero también tienen una concentracion
importante de grasas, que pueden interferir gravemente en su tratamiento bioldgico, asi como

una concentracion variable de productos lignocelulosicos.

Su impacto en los cauces receptores es bastante importante, debido al elevado ntimero de
establecimientos existentes. En Espafa existen unos 1.850 mataderos que producen en
conjunto 25-10° m® de aguas residuales al afio, lo que en términos de poblacidn equivalente
supone la carga organica biodegradable vertida por una ciudad de 1.300.000 habitantes (Diez
et al., 1996).

Las caracteristicas de las aguas residuales de matadero dependen de los siguientes factores:

» Tipo de animal sacrificado (aves, cerdos, terneros, corderos, conejos, etc)

» Grado de procesado; en particular de estdbmagos, ramen e intestinos (triperia) y de la
posible elaboracion de harinas (rendering-plant). El contenido rumenal por lo general se
gestiona como subproducto solido, sin embargo, por lo general el contenido de los
estomagos y las mucosidades intestinales se incorpora a las aguas residuales (Tritt y

Schuchardt, 1992).
Equipamiento de retencion de liquidos y sélidos.

Protocolo de limpieza y uso de agua.

La Tabla 2-1 recoge las principales caracteristicas de las aguas residuales de matadero (Diez y

del Pozo, 2000):
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Tabla 2-1. Caracteristicas de las aguas residuales de matadero

Parametro Intervalo Tipico
DBOs (mg O,/1) 500-4.600 700-2.500
DQO; (mg O/1) 800-11.000 1.900-5.000
DQO; (mg Oy/1) 700-10.000 1.100-2.400
Alcalinidad (mg/1) 300-800 400-500
SST (mg/1) 200-7.000 1.000-3.500
NKT (mg/1) 80-750 100-250
N-NHy (mg/1) 30-750 80-250
PT (mg/l) 5-120 10-30
é;;{)es y grasas 50-900 100-300

En este tipo de aguas residuales es especialmente significativo que entre el 40 y el 50% de la
materia organica se encuentra en suspension, siendo por lo tanto lentamente biodegradable
(Sayed et al., 1987) . También destaca el contenido de aceites y grasas, aunque es claramente
inferior al de otros vertidos de la industria alimentaria, como por ejemplo las aguas de
elaboracién de precocinados. Sin embargo, los aceites y grasas de estas aguas pueden resultar

dificiles de separar por encontrarse emulsionados (Massé y Masse, 2000).

Otra caracteristica determinante de éste tipo de efluentes es su biodegradabilidad. Mientras
que las aguas residuales urbanas tienen una biodegradabilidad elevada, con una relacién
DBOs/DQO de 0,5-0,6, las aguas residuales de matadero habitualmente tienen una relacion
comprendida entre 0,3 y 0,5. Cuando el agua residual tiene un contenido importante de
sangre, la fraccidn mayoritaria de la materia organica requiere de hidrélisis previa, debido a la
naturaleza proteica de la sangre, lo que ralentiza el proceso de biodegradacion (del Pozo et al.,

2003).

De forma mas concreta, para los vertidos procedentes de un matadero de aves, se encuentran

los siguientes valores tipicos de la Tabla 2-2 (MOPTMA, 1995):
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Tabla 2-2. Caracteristicas de las aguas de matadero avicola

Parametro Intervalo Tipico
Q (m’/ton) 3,4-15 8
DBOs (mg O,/1) 600-1.700 1.200
DQO; (mg O,/1) 1.100-3.400 2.100
SST (mg/1) 250-1.000 600
NKT (mg/1) 100-300 220
PT (mg/1) - 70
é;;;;s y grasas 110-240 140

En las instalaciones de la Cooperativa Avicola y Ganadera de Burgos (CAGB) donde se ha
realizado este trabajo de Tesis, se realizan las actividades de sacrificio de aves (aprox. 25.000
al dia) y conejos (aprox. 1.500 al dia), despiece, elaboracion de productos carnicos y
fabricacion de piensos. Las aguas residuales que llegan a su depuradora son mezcla de los

vertidos generados en los diferentes puntos de la instalacion, como:
- Agua utilizada en el escaldador y en las peladoras.

- Agua empleada en los procesos de limpieza, asi como en el transporte de las plumas
procedentes de la peladora, y las tripas y sangre desde la sala de despiece. Este vertido

es el aporta mayor carga organica en el agua residual.

- Agua utilizada en los sistemas de limpieza, como el lavado de cajas o de vehiculos.

2.3. Problematica asociada a la gestion de la sangre

Uno de los principales contaminantes de las aguas residuales de matadero es la sangre, cuya
concentracion va a depender, en el caso de que se recoja para su gestion externa, de la eficacia
del sistema de recuperacion de sangre que tenga la instalacion (del Pozo et al., 2003). Si la
sangre se gestiona como un residuo liquido en la planta depuradora del matadero, puede llegar
a doblarse la carga organica vertida, con los consiguientes problemas operacionales en la

instalacion.

La sangre tiene un potencial contaminante muy alto, debido a su elevada concentracion de
materia organica (DQO entre 160.000 y 200.000 mg O,/1) y nitrogenada (NKT entre 21.000 y
25.000 mg/1).

11
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La cantidad de sangre que tiene un ave es de aproximadamente un 4% de su peso vivo, lo que
supone que un pollo de 2 kg (peso medio) tiene unos 80 g de sangre. En la CAGB para un
sacrificio medio de 25.000 pollos diarios, se generan aproximadamente 2.000 kg de sangre al

dia, lo que representa una carga orgénica de hasta 400 kg DQO.

La via de gestion habitual para los subproductos avicolas (despojos, plumas y sangre) es su
transformacion en harinas para alimentacion animal. Los subproductos avicolas representan
aproximadamente un 27% del peso vivo de las aves, lo que en la CAGB supone una
produccion estimada de 13.500 kg/d. Del global de subproductos avicolas, el rendimiento en
peso de la sangre para la fabricacion de harinas alcanza tan so6lo el 16%, frente al 40% del
resto de subproductos. Esto se debe a la elevada concentracion de agua en la sangre (80-85%),
lo que la convierte en un subproducto de bajo rendimiento, que habitualmente no es rentable
transportar hasta el centro de transformacion, repercutiendo los gastos de su gestion en la

empresa generadora del residuo.

Con la crisis alimentaria asociada a la encefalopatia espongiforme bobina, que dio lugar a una
prohibicidn cautelar de utilizar proteinas elaboradas derivadas de mamiferos, aves y pescado
en la alimentacion de animales de granja (Decision del Consejo 2000/766/CE y Decision de la
Comision 2002/248/CE), se transformo lo que hasta entonces habia sido un subproducto, en
un residuo del grupo III con costes aun mas elevados de gestion. Esta nueva situacion en la
que se vieron inmersos los mataderos condujo en muchas ocasiones a un vertido directo de la
sangre en el agua residual, y con ello, a un aumento importante en la carga organica. Este
aumento de carga no fue bien recibido por los sistemas de depuracion convencionales
instalados en los mataderos, que no estaban disefiados para tratar cargas orgénicas altas, con

el consiguiente empeoramiento en la calidad del efluente.

Superada la crisis alimentaria se revisaron las medidas cautelares adoptadas, quedando los
subproductos animales no destinados al consumo humano regulados por el Reglamento
1774/2002/CE, que permite de nuevo utilizar la sangre para la produccion de harinas de

alimentacion animal.

Aun asi el elevado coste de gestion y el recelo a nuevas prohibiciones cautelares han hecho
que muchos mataderos continuen vertiendo cantidades variables de sangre con el agua

residual.

12
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El Reglamento 1774/2002/CE reconoce la biometanizacion como una alternativa valida para
la gestion de la sangre, por lo que la digestion anaerobia propuesta en este trabajo de tesis
permitiria a los mataderos disponer de un sistema de gestion alternativo para la sangre, ante

condiciones sanitarias o de mercado desfavorables.

13
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3.1. Tratamientos biologicos de aguas residuales

3.1.1. Bases del tratamiento biologico

La mayor parte de las aguas residuales domésticas e industriales presentan contaminantes de
naturaleza organica de diferente biodegradabilidad. Los tratamientos bioldgicos o secundarios
utilizan la accion metabolica de diferentes microorganismos (fundamentalmente bacterias)

para la eliminacion de los contaminantes orgédnicos del agua.
Dicha eliminacion se efectia mediante la conversion de los contaminantes por dos vias:

» Catabolica o de obtencioén de energia: los contaminantes se transforman en una serie
de productos finales gaseosos que se desprenden del agua, obteniéndose energia tanto

para la sintesis celular como para el mantenimiento de la célula.

> Anabdlica o de sintesis celular: los contaminantes se transforman en nuevos

microorganismos.

Los tratamientos bioldgicos también permiten la eliminacion de los nutrientes responsables de

la eutrofizacion, como el nitrégeno y el fosforo.

Los microorganismos desarrollados en los procesos biologicos, también denominados
biomasa o tejido celular, pueden ser separados del agua tratada en los decantadores
secundarios, debido a que su densidad es ligeramente superior a la del agua. La separacion de
la biomasa del agua tratada también se puede realizar por otras vias, entre ellas la filtracion
con membranas. La eficacia con la que se separe la biomasa del agua determinard en gran

medida su calidad final en vertido.

Los tratamientos biologicos habitualmente van precedidos de etapas de pretratamiento y
tratamiento primario para la eliminacion de solidos en suspension, asi como una etapa de

ecualizacion y homogeneizacion del agua residual.

La clasificacion de los procesos de tratamiento bioldgico se puede hacer en base a dos

aspectos principales:
» Metabolismo microbiano

e Procesos aerobios: son aquellos que tienen lugar en presencia de oxigeno, que

actla como aceptor final de electrones.

16



Fundamentos Teodricos

e Procesos anaerobios: son aquellos que tienen lugar en ausencia de oxigeno,
2- .
actuando como aceptores finales de electrones el SO4~, CO, o moléculas

organicas.

e Procesos anoxicos: son aquellos que tienen lugar en ausencia de oxigeno y el

aceptor final de electrones es el NO, o el NOs'.

e Procesos facultativos: son aquellos efectuados por microorganismos que pueden

trabajar tanto en presencia como en ausencia de oxigeno.

¢ Procesos combinados aerobio/anaerobio/anoxico: la combinacion de los procesos
de tratamiento bioldgico puede ser ventajosa para el tratamiento de algunos tipos

de vertido.
» Modo de inmovilizacion de los microorganismos en el reactor

¢ Procesos de biomasa suspendida: son aquellos en los que los microorganismos

responsables de la depuracion se retienen en el reactor suspendidos en el agua.

e Procesos de biomasa adherida: son aquellos en los que los microorganismos
responsables de la depuracion se retienen en el reactor adheridos a algun tipo de

soporte fisico, como rocas o piezas plasticas o ceramicas.

e Procesos combinados de biomasa suspendida/adherida: algunos tipos de

reactores permiten retener los microorganismos de ambas formas.

Los principales factores ambientales que influyen en los procesos de depuracion bioldgica son
(Hernandez, 1994):
a) Temperatura

Las reacciones implicadas en el metabolismo de los microorganismos estan catalizadas por
enzimas. La velocidad de las reacciones enzimaticas aumenta con la temperatura, pero sélo

hasta un determinado valor, en el que comienza la desnaturalizaciéon de la enzima.
b) pH

La actividad maxima de las enzimas se sitia en un estrecho rango de pH, normalmente

comprendido entre 6,5y 7,5.
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¢) Contacto microorganismos-materia organica

Para que la actuacion de los microorganismos sea la adecuada, es necesario facilitar su

encuentro con la materia orgéanica, buscando una buena homogeneizacion del medio.

Los sistemas de tratamiento biologico se dividen en funcién del contacto de los

microorganismos con la materia organica en:

- Sistemas de biomasa suspendida: los microorganismos se encuentran en suspension
en el agua, efectudndose la homogeneizacion del medio por sistemas hidraulicos,

mecanicos o inyeccion de aire.

- Sistemas de biomasa adherida: en estos sistemas existe un soporte fisico, sobre el

que se fijan los microorganismos.

d) Inhibidores

La actividad de las enzimas puede ser inhibida por la presencia de algunas sustancias, como
iones de metales pesados, reactivos alcaloides, o el cloro y sus compuestos. La accion de los
inhibidores puede destruir los microorganismos o dejarlos en estado latente. Esto hace

necesario realizar ensayos de toxicidad bioldgica, antes de plantear un tratamiento biologico.
e) Nutrientes

El tratamiento bioldgico podra tener lugar siempre que la cantidad de nutrientes sea suficiente

para los microorganismos que intervienen en el proceso.

3.1.2. Metabolismo microbiano

Los microorganismos que fundamentalmente intervienen en los procesos de depuracion
biologicos son las bacterias. Las células bacterianas contienen aproximadamente un 80% de
agua y un 20% de materia seca, de la cual el 90% es de naturaleza organica y el 10% restante
de naturaleza inorganica. En la Tabla 3-1 se muestra la composicion tipica de las células

bacterianas (Madigan et al., 1998).
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Tabla 3-1. Composicion tipica de células bacterianas

Constituyente % peso seco
Proteinas 55,0
Polisacaridos 5,0
Lipidos 9,1
ADN 3,1
ARN 20,5
Otros (azucares, aa) 6,3
lones inorgénicos 1,0

La féormula empirica mas ampliamente utilizada para la biomasa es CsH7NO,, en la que

aproximadamente el 53% del peso es carbono.

Para la replicacion y el mantenimiento de la funcion celular, los microorganismos requieren

de fuentes de carbono y energia, asi como de una serie de nutrientes inorganicos.

3.1.2.1. Fuentes de carbono

Los microorganismos pueden obtener el carbono necesario para la sintesis celular, de la
materia orgédnica presente en el agua (carbono organico) o del dioxido de carbono (carbono
inorganico). Los microorganismos que utilizan el carbono orgénico para la sintesis celular se
denominan heterétrofos, mientras que los que utilizan el diéxido de carbono se denominan
autotrofos. Aunque en ambos tipos de microorganismos la sintesis celular requiere de un
consumo de energia metabolica, los autétrofos requieren de una mayor cantidad de energia,
debido a que parten de un carbono totalmente oxidado (CO;) que tienen que reducir hasta
formar los compuestos de carbono que formaran parte de la célula. Este mayor consumo de
energia metabdlica por parte de los microorganismos autotrofos se traduce en que su

velocidad de crecimiento va a ser menor que la de los microorganismos heterdtrofos.

3.1.2.2. Fuentes de energia

La energia necesaria tanto para la sintesis celular como para el mantenimiento de la célula

puede ser proporcionada por la luz o por una reaccion bioquimica de oxidacién. Los
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microorganismos que son capaces de utilizar la luz como fuente de energia se denominan
fototrofos, pudiendo ser a su vez heterdtrofos (ciertos tipos de bacterias sulfatorreductoras) 6
autotrofos (algas y bacterias fotosintéticas). Los microorganismos que obtienen energia
mediante reacciones de oxidacion se denominan quimidtrofos, que a su vez pueden ser
heterdtrofos (protozoos, hongos y la mayoria de las bacterias) ¢ autdtrofos (bacterias
nitrificantes). Los microorganismos quimiotrofos se pueden dividir también en
quimioheterdtrofos, si obtienen energia de la oxidacién de compuestos organicos, y en
quimioautotrofos, si la energia la obtienen de la oxidacion de compuestos inorganicos

reducidos (NH4", NO,, Fe*" y §%).

Las reacciones redox de los quimiodtrofos implican una transferencia de electrones desde un
compuesto donador a uno aceptor. Los donadores y aceptores de electrones pueden ser
compuestos organicos o inorganicos, en funcion del microorganismo implicado en el proceso.
El aceptor de electrones puede encontrarse en la propia célula (endogeno), o fuera de ella
(exdgeno). Los organismos que generan energia mediante el transporte de electrones desde el
donador hasta un aceptor final de electrones externo, se dice que tienen un metabolismo
respiratorio. Si el organismo utiliza un aceptor final de electrones interno, entonces se habla
de metabolismo fermentativo, que siempre tiene rendimientos energéticos inferiores a los del

metabolismo respiratorio.

Si el aceptor final de electrones es el O,, entonces se habla de proceso aerobio, mientras que si
es el NO; o el NOj', se habla de proceso andxico. Si el aceptor final de electrones es distinto

a los anteriores, se habla de proceso anaerobio.

Los microorganismos que s6lo pueden obtener energia en presencia de O, se denominan
aerobios estrictos, mientras que si pueden utilizar como aceptores tanto el O, como NO,/NO;3

se les denomina aerobios facultativos.

Aquellos microorganismos que obtienen energia por fermentacion y que soélo pueden existir
en ausencia de oxigeno, se denominan anaerobios estrictos. Los que pueden crecer tanto en

presencia como en ausencia de oxigeno se denominan anaerobios facultativos.

3.1.2.3. Nutrientes y factores de crecimiento

La presencia de nutrientes es imprescindible para el éxito de cualquier proceso biologico. Los

principales nutrientes inorganicos que necesitan los microorganismos son: N, S, P, K, Mg, Ca,
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Fe, Na, y Cl. Otros nutrientes de menor importancia son: Zn, Mn, Mo, Se, Co, Cu y Ni

(Madigan et al., 1998).

Las aguas residuales domésticas son biodegradables y equilibradas en nutrientes, pero esto no
ocurre asi en muchos vertidos industriales. La condicion adecuada para que un agua residual
pueda depurarse, es que la cantidad de nutrientes sea suficiente, necesitandose una relacion

minima de DBOs/N/P de 100/5/1 en procesos aerobios, y de 100/0,5/0,1 en anaerobios.

Los factores de crecimiento son nutrientes organicos que son precursores o constituyentes de
material celular, cuya necesidad estriba en el hecho de que no pueden ser sintetizados a partir
de otras fuentes de carbono, dividiéndose fundamentalmente en tres clases: aminoacidos,

bases nitrogenadas y vitaminas.

3.1.3. Cinética de las reacciones bioldgicas

Como ya se ha comentado en el apartado del metabolismo bacteriano, en los procesos de
tratamiento bioldgico de aguas residuales la biomasa se genera continuamente a la vez que
consume los sustratos biodegradables. Las bacterias habitualmente se reproducen por
biparticion o fision binaria, de tal forma que cada célula original da lugar a dos nuevos
organismos. El tiempo requerido para cada division, que se denomina tiempo de generacion,
puede variar desde dias hasta menos de 20 minutos. En los procesos de tratamiento bioldgico
las bacterias no pueden crecer de forma indefinida, debido a limitaciones ambientales como la
disponibilidad de sustrato o de nutrientes. La relacion entre la cantidad de biomasa producida
y la cantidad de sustrato consumido se denomina rendimiento en biomasa (Y), con unidades
habituales (kg biomasa/kg sustrato). En algunas ocasiones el rendimiento se puede expresar
en base a un unico sustrato, como por ejemplo ocurre en los procesos de nitrificacion (kg
biomasa/kg N-NHy oxidado). Sin embargo en la mayoria de procesos de tratamiento aerobio y
anaerobio de aguas residuales domésticas e industriales, la gran variedad de compuestos
organicos presentes hace que el rendimiento se exprese en base a una medida capaz de
englobar el conjunto de sustratos orgédnicos, como es el caso de la demanda quimica de
oxigeno (DQO) o la demanda bioquimica de oxigeno (DBO). De esta forma, las unidades mas
habituales para el rendimiento en biomasa, en los procesos de eliminacién de materia organica

es en kg biomasa/kg DQO 6 kg DBO eliminado.

Dado que la mayor parte de la biomasa es materia orgénica, la forma mas habitual de medirla

es como concentracion de solidos suspendidos volatiles (SSV) o como DQO suspendida. En
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investigacion a escala laboratorio se pueden utilizar otros parametros mas especificos para

seguir el crecimiento de la biomasa como son el contenido en proteina, en ADN o en ATP.

La sencillez del analisis de los SSV, hace que este parametro de medida del crecimiento de la
biomasa sea el mas utilizado en todas las plantas depuradoras. Su principal inconveniente es
que su medida incluye los SSV no biodegradables o lentamente biodegradables que se
acumulan en el reactor, por lo que en muchas ocasiones se habla mas de un rendimiento
aparente de biomasa, que es en realidad un seguimiento muy util del contenido de s6lidos en

el reactor.

3.1.3.1. Cinéticas de crecimiento de la biomasa

En condiciones ideales, el crecimiento de las poblaciones bacterianas es una funcion
exponencial en el tiempo. Puesto que el crecimiento de la poblacién bacteriana ocurre por
division de las células individuales, la velocidad de crecimiento bacteriano es proporcional al
tamafo de la poblacion. Esto lleva a la reaccion autocatalitica descrita mediante la cinética de
primer orden (Malthus, 1798).

dX

0 u-X  (Ecuacion 3.1)

donde y es la velocidad de crecimiento especifica (kg nueva biomasa/kg biomasa.d) y X es

la concentracidn de biomasa en el reactor (kg biomasa/m’).

Si se tiene en cuenta el proceso de descomposicion enddgena de la biomasa que se describe
mediante una ecuacion cinética de primer orden, la velocidad de crecimiento se expresara:

dX
ry = T =u-X-b-X (Ecuacion 3.2)
donde b es el coeficiente de descomposicion endogena (kg biomasa descompuesta/kg
biomasa.d). Este coeficiente tiene en cuenta la pérdida de material celular debido al
catabolismo de productos de reserva almacenados en la célula, con el fin de obtener energia

para el mantenimiento celular, asi como la muerte o lisis celular, y la predacion por

organismos superiores de la cadena tréfica.

Si se integra la Ecuacion 3.2 considerando p y b constantes, se obtiene la funcion de la

concentracion de la poblacion bacteriana en el tiempo:
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X=Xu-0-e¥"" (Ecuacion 3.3)

En la practica existen limitaciones al crecimiento, dadas por ejemplo, por la limitacion del
sustrato disponible, por la limitacién de nutrientes o por la presencia de tdxicos e inhibidores.
La concentracion de sustrato disponible limita la velocidad de crecimiento de las poblaciones
bacterianas. La forma de simular esta influencia ha sido objeto de controversia, siendo
diferente en funcion de las condiciones y del grupo de microorganismos. En general se acepta
que se cumple la cinética de Monod (1950), quién propuso una expresion similar a la

ecuacion de Michaelis-Menten de velocidad de reaccidn enzimatica:

= Lhmax Ecuacion 3.4
H = i (i )

Donde:

M,.. [=] velocidad de crecimiento bacteriano especifica maxima (kg nueva biomasa/kg
biomasa.d)

S [=] concentracion de sustrato limitante del crecimiento (kg/m’)

Ks [=] constante de saturacion o constante de velocidad mitad (kg/m’)

Si se sustituye x en la Ecuacion 3.2 se obtiene la siguiente expresion para la velocidad de
crecimiento de biomasa:

dX S
- = 1dx'X'
a Tk

s bX  (Ecuacion 3.5)

s

A través del parametro rendimiento (Y), se relaciona la velocidad de crecimiento de la
biomasa (dX/dt) con la velocidad de utilizacion de sustrato (-dS/dt), por lo que la velocidad de

crecimiento especifica maxima (Umsx) se relaciona con ks a través de la siguiente expresion:
M, =knix-Y  (Ecuacion 3.6)

Donde:

kmax [=] velocidad de utilizacion de sustrato especifica maxima (kg sustrato/kg biomasa.d)

Y [=] rendimiento del sustrato en biomasa (kg biomasa generados/kg sustrato eliminado)

Sustituyendo x,, en la Ecuacion 3.5, se obtiene otra expresion para la velocidad de

crecimiento de la biomasa:
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d—X:kma’x-Y-X- S -b-X  (Ecuacion 3.7)
dt K +S

N

Los valores de los diferentes coeficientes cinéticos (knax,Ks,Y y b) seran funcién del tipo de
contaminantes presentes en el agua residual, de las poblaciones microbianas implicadas, de la

temperatura, del pH y de la presencia de toxicos e inhibidores.

3.1.3.2. Cinéticas de utilizacion de sustratos solubles

La velocidad de utilizacion de sustratos solubles en los sistemas biologicos se puede

modelizar a través de la siguiente expresion:

—Vszﬁzkmdx'X' S
dt Ks+ S

(Ecuacion 3.8)

Donde —rs es la velocidad de utilizacion de sustrato (kg sustrato eliminados/m”.d).

Conforme a la Ecuacion 3.6:

kma'x = M

Sustituyendo en la Ecuacion 3.8, se tiene la expresion cinética de eliminacion de sustrato en

funcion del crecimiento microbioldgico:

X S
Y K+S

— Vs = Lhnax Ecuacion 3.9
L (i

El modelo de Monod se plantea como una cinética de saturacion en la que la velocidad de
eliminacidn, inicialmente proporcional a la concentraciéon de sustrato, se aproxima
gradualmente a un maximo, el cual no puede ser superado por mucho que se aumente la
concentracion de sustrato. Las cinéticas acordes con la ecuacion anterior se describiran como

de orden cero, cuando S>>Ks, y de orden uno cuando S<<Ks.

Todas las expresiones cinéticas utilizadas para modelizar los procesos de depuracion
bioldgicos son empiricas, y s6lo se basan en los resultados obtenidos de forma experimental.
Otros modelos cinéticos que pueden ser utilizados para describir la velocidad de utilizacion de

sustrato se muestran en la Tabla 3-2:
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Tabla 3-2. Diferentes cinéticas de utilizacion de sustrato

Tipo de cinética -1,= -dS/dt
Orden cero K
Primer orden K-S
Grau et al. (1975 S
( ) kma'x'X o
S
Contois (1959
( ) kmd.Y . X . L
B-X+S

Sobre la base de la cinética de Monod se pueden introducir nuevas modificaciones, por
ejemplo para el caso de la existencia de varios sustratos limitantes, mediante términos tipo
Monod multiplicativos (Angelidaki et al., 1999). Asi, si se consideran dos sustratos limitantes,

Si y Sa,

X s s
Y K91+Sl Ks2+S2

— s = fmax (Ecuacion 3.10)

3.1.3.3. Cinéticas de hidrolisis

En las aguas residuales urbanas es habitual que entre el 40 y el 50% de la materia orgéanica
biodegradable se encuentre en forma de compuestos solubles, mientras que en muchas aguas
residuales industriales los compuestos en forma soluble representan una fraccion minoritaria
de los sustratos organicos biodegradables. Puesto que las bacterias no pueden asimilar
directamente la materia orgéanica particulada, éstas deben liberar al medio una serie de
enzimas hidroliticos extracelulares, que permitan su conversion en sustratos solubles. Los
procesos de hidrdlisis suelen ser lentos, por lo que en muchas ocasiones son la etapa limitante

de la velocidad global del proceso de depuracion (Henze, 1997).

Una expresion de velocidad con forma de cinética de saturacioén para la etapa de hidrdlisis

enzimatica (Grady et al., 1999) es:

—7n = kmaxtr - X - (K(P/])D(/)X) (Ecuacion 3.11)
h+

Donde:
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— i [=] velocidad de hidrélisis (kg sustrato hidrolizados/m”>.d)

kmaxn [=] velocidad de hidrolisis especifica méxima (kg sustrato hidrolizados/kg biomasa.d)
X [=] concentracién de biomasa (kg biomasa/m’)

P [=] concentracion de sustrato particulado (kg sustrato/m?)

K [=] constante de saturacion de hidrolisis (kg sustrato/kg biomasa)

En la Ecuacion 3.11 la concentracion de materia particulada se expresa en relacion a la
concentracion de biomasa, debido a que la hidrdlisis se relaciona en algunos casos con la

superficie de contacto entre la materia particulada y la biomasa.

También se utilizan frecuentemente modelos cinéticos para la hidrolisis enzimatica que se

ajustan a cinéticas de primer orden:
-r,=K,-P (Ecuacion 3.12)

donde K, es la constante de velocidad de hidrdlisis de orden uno (T).

3.1.3.4. Cinéticas de inhibicion

La presencia de un compuesto tdxico para los microorganismos se refleja en una menor
velocidad de crecimiento de los mismos. No todos los microorganismos se ven afectados de la
misma forma por los mismos compuestos. A través de las constantes biocinéticas de la
ecuacion de Monod para la velocidad de crecimiento especifico y de utilizacion de sustrato, se
puede ajustar el modelo para tener en cuenta los factores inhibidores. En los modelos
consultados en la bibliografia lo mas habitual es que sea la velocidad de crecimiento
especifica p la variable afectada, aunque algunas sustancias pueden afectar al coeficiente de

produccion o al de descomposicion endogena (Pavlostathis y Giraldo-Gomez, 1991).

Hay tres tipos bésicos de inhibicion, en funcion de la reversibilidad y del pardmetro cinético
al que afecta. En la Tabla 3-3 se muestran las expresiones matematicas de los diferentes tipos
de inhibicion que afectan a la velocidad de crecimiento especifica. En todos los casos Ki es la

constante de inhibicidén e / la concentracion del inhibidor.
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Tabla 3-3. Tipos de inhibicion y expresion de la cinética

Inhibicion Parédmetro afectado Expresion de la cinética
N titi u R ewacion 3.13)
0 competitiva i = Lhmax - . cuacion 3.
P p= Ks+S Ki+1
M= Lméx - (Ecuacion 3.14)
. i 7
Competitiva K ks-l1+ L les
Ki
=————— (Ecuacion 3.15
Acompetitiva Moo Y Ks H Ks 1 ( /
I+—+—
S K

La expresion de la inhibicion acompetitva se denomina también cinética de Haldane, y ha
sido utilizada para expresar la inhibicion por el propio substrato (S) o por el producto (P)

(Andrews y Graef, 1971):

Wa'x ., MM .,
="  (E i =—-—— (E i
y7, XS (Ecuacion 3.16) y7, X P (Ecuacion 3.17)
I+—+— I+—+—

S Ki S K

También se utiliza la llamada “ecuacién de Haldane generalizada”,

U= Hnt — (Ecuacion 3.18)

donde n es el orden de inhibicion.

3.2. Tratamiento biologico anaerobio

En los procesos anaerobios se produce la descomposicion bioldgica de la materia organica en
ausencia de oxigeno. Su aplicacion principal ha sido, tradicionalmente, la estabilizacion de
fangos concentrados producidos en las plantas de tratamiento de aguas residuales urbanas. Sin
embargo, también se ha demostrado que la biotecnologia anaerobia se puede aplicar de forma

eficaz al tratamiento de aguas residuales industriales.

Como producto de la degradacion anaerobia se obtiene biogas, mezcla gaseosa compuesta

principalmente por metano y didxido de carbono, y en menores cantidades se generan acido
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sulfhidrico, mercaptanos e hidrégeno. Por su elevado poder calorifico, el biogas puede ser
empleado como combustible para la produccion de calor y energia eléctrica. La conversion de

residuos organicos en energia es una de las mayores ventajas de los procesos anaerobios.

La velocidad de crecimiento de las bacterias anaerobias es aproximadamente la décima parte
que la de las aerobias. Esto es debido a que la energia obtenida en los procesos catabdlicos
anaerobios es considerablemente menor que la de los procesos aerobios, lo que ocasiona que

la biomasa anaerobia apenas pueda destinar energia a la sintesis celular.

La baja velocidad de crecimiento de la biomasa anaerobia supone una gran ventaja desde el
punto de vista operacional, puesto que la produccion de fangos en exceso sera entre el 5-20%
de la generada en los procesos aerobios, lo que supone un considerable ahorro en su posterior
gestion. Otra ventaja asociada al lento crecimiento, es que la necesidad de nutrientes también

se ve reducida al 5-20% de los requeridos en el proceso aerobio.

Las principales desventajas del lento crecimiento de la biomasa anaerobia son que el tiempo
necesario para el arranque de un reactor anaerobio, es mucho mayor que el de un aerobio, y
que el éxito de un proceso anaerobio es fuertemente dependiente de una adecuada retencion
de biomasa en el reactor. En este sentido, la pérdida total o parcial de la biomasa del reactor
anaerobio tiene consecuencias temporales graves, debido a que se requieren largos periodos

de tiempo para su regeneracion.
Las principales ventajas del tratamiento anaerobio sobre el aerobio son:

- Se puede obtener energia a partir del metano generado en el proceso: unas
3.000 kcal/kg DQOelim, de la que se suele obtener un rendimiento en energia eléctrica
del 33% ¢ 1,2 kWh/kg DQOelim (Lema y Omil, 2001). En plantas anaerobias a
pequefia escala, el aprovechamiento energético del metano no suele ser

econdmicamente viable.

- Abhorro en el consumo energético por no requerir aireacion: los procesos aerobios

consumen de 0,5-2 kWh/kg DQO eliminado.

- Los reactores anaerobios pueden tratar cargas orgdnicas mucho mayores que los
aerobios (del orden de 10 veces o incluso mas), debido a que el proceso anaerobio s6lo
estd limitado por la capacidad de retencion de biomasa, mientras que la capacidad
maxima de tratamiento de los procesos aerobios estd limitada por la solubilidad y

transferencia del oxigeno, que es el reactivo limitante. Esto se traduce en que para
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tratar la misma cantidad de materia organica, los reactores anaerobios tienen menores

requerimientos de espacio que los aerobios.

- El coeficiente de produccion de biomasa es menor que en los procesos aerobios, con lo
que se producen menos fangos en exceso, con el consiguiente ahorro en su gestion. La
baja produccion de biomasa también se traduce en un menor requerimiento de

nutrientes.

- La biomasa anaerobia se puede mantener activa durante meses o incluso afios sin
alimentacion, debido a que se produce una reduccion en la velocidad de
descomposicion enddgena proxima al 95% (Wu et al., 1995). Esta caracteristica
permite tratar efluentes generados de forma temporal, como los de la industria

vitivinicola o la del azucar.

- Los procesos anaerobios pueden aclimatarse a la presencia de toéxicos e incluso
biodegradarles: tetracloruro de carbono, tetracloroetileno, formol, cloroformo,

cianuros, etc.

Las desventajas de los procesos anaerobios son:

- Lento crecimiento de las bacterias, lo que obliga a que los tiempos de retencion celular
sean mayores. Esto se traduce en un mayor tiempo de arranque para los reactores
anaerobios sobre los aerobios, siendo ademas necesario un mayor volumen de indculo
inicial.

- La cinética de los procesos anaerobios es mds fuertemente dependiente de la
temperatura que la de los procesos aerobios. Esto hace necesario operar a temperaturas
altas (en torno a 35°C habitualmente) para aumentar la velocidad del proceso, y si el
agua residual estd fria, requerird de calefaccion, con el consiguiente gasto energético
que ello supone. La alimentacion se puede calentar con el metano generado, del orden
de 3°C por cada litro al que se le metaniza 1 g de DQO. La calefaccion de la
alimentacion solo es viable para aguas residuales cargadas, las frias y diluidas no son

adecuadas para el tratamiento anaerobio.

- Se pueden producir malos olores asociados a la producciéon de mercaptanos y
sulthidrico, especialmente si hay sulfatos u otros compuestos azufrados en la
alimentacion. La eliminacion del sulthidrico es imprescindible para el

aprovechamiento energético del biogés.
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- Se obtienen efluentes de menor calidad que en los procesos aerobios, por lo que la

mayoria de las ocasiones no permiten un vertido directo a cauce publico.

- Las aguas residuales con baja alcalinidad requieren de una adicion externa, lo que

puede suponer un elevado coste operacional (Hickey et al., 1991).
- No permite la eliminacion de nitrogeno amoniacal.

Del conjunto de ventajas y desventajas del tratamiento anaerobio sobre el aerobio, se debe
extraer que el proceso de tratamiento mas adecuado dependera fundamentalmente de las
caracteristicas del agua residual a tratar y de la calidad de efluente requerida para vertido. En
muchas ocasiones, la combinacion de ambos procesos es la que permite obtener un

tratamiento global 6ptimo en resultados y costes.

Tradicionalmente han existido reticencias a emplear procesos anaerobios en la depuracion de
aguas residuales, debido a la complejidad del proceso biologico asociado a ellos. Sin
embargo, un adecuado conocimiento de los procesos y organismos implicados, de la cinética
y de las limitaciones propias del metabolismo anaerobio, permiten un perfecto control y

optimizacion de los sistemas anaerobios, y su empleo para depuracion.

3.2.1. Microbiologia y bioquimica del proceso anaerobio

La microbiologia y bioquimica de los procesos anaerobios es mucho mas compleja que la
asociada a los procesos aerobios. Esto se debe a la multitud de rutas metabdlicas y a las
interacciones entre las comunidades bioldgicas anaerobias. Los modelos tradicionales de
digestion anaerobia dividen las reacciones que ocurren en el proceso de mineralizacion de la

materia organica en varias etapas, llevadas a cabo por diferentes grupos de bacterias.

En la Figura 3-1 se muestra el esquema de las diferentes etapas de la digestion anaerobia. La
primera etapa es la hidrolisis de particulas y moléculas complejas que son hidrolizadas por
enzimas extracelulares producidas por los microorganismos fermentativos. Como resultado se
producen compuestos solubles, que serdn metabolizados por las bacterias anaerobias en el
interior de las células. Los compuestos solubles, basicamente diferentes tipos de azlcares,
aminodcidos, acidos grasos y alcoholes, son fermentados por los microorganismos
acidogénicos que producen, principalmente, acidos grasos de cadena corta, alcoholes, didxido
de carbono e hidrogeno. Los acidos grasos de cadena corta son transformados en acético,

hidrogeno y CO,, mediante la accién de los microorganismos acetogénicos. Como ultima
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etapa tiene lugar la metanogénesis, en la que se obtiene metano a partir de acético y de la

mezcla H,/COs.

MATERIA ORGANICA

PROTEINAS CARBOHIDRATOS LIPIDOS

ACIDOS GRASOS VOLATILES
Propionico, butirico, valérico...

ACETICO

METANOGENESIS

METANO

Figura 3-1. Diagrama del proceso anaerobio

3.2.1.1. Etapa de hidrolisis

La materia organica polimérica no puede ser utilizada directamente por los microorganismos,
a menos que la hidrolicen hasta compuestos solubles que puedan atravesar la membrana
celular. En esta primera etapa los tres tipos basicos de moléculas orgdnicas complejas
(carbohidratos, proteinas, lipidos) son hidrolizados hasta compuestos disueltos de bajo peso
molecular (monosacaridos, disacaridos, aminoacidos, dcidos grasos de cadena larga, glicerol),
mediante la accion de diferentes enzimas hidroliticos extracelulares (celulasas, hemicelulasas,

amilasas, lipasas, proteasas, etc), liberados por las bacterias acidogénicas.
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El grado de hidrolisis y la velocidad del proceso depende de muchos factores, entre otros del
pH, de la temperatura, de la concentracion de biomasa hidrolitica, del tipo de materia organica
particulada (Pavlostathis y Giraldo-Gémez, 1991), y del tamano de particula (Hills y Nakano,
1984).

La etapa hidrolitica puede ser la etapa limitante de la velocidad global del proceso, sobre todo

en aguas residuales con elevado contenido en materia coloidal y suspendida.

Las proteinas son hidrolizadas por proteasas hasta peptonas, péptidos y aminoacidos. Hay
proteasas extracelulares, conocidas como proteinasas que atacan la proteina entera, y las
peptidasas, intracelulares, que cortan aminoacidos del extremo de proteinas y péptidos. Los
aminoacidos producidos son degradados a acidos grasos volatiles, dioxido de carbono,
hidrégeno, amonio y sulfuro reducido. Generalmente la velocidad de hidrdlisis de proteinas es

menor que la de los carbohidratos (Pavlostathis y Giraldo-Gémez, 1991).

La degradacion de lipidos en ambientes anaerobios consiste en una ruptura inicial de las
grasas por un grupo de enzimas hidroliticas (lipasas) en los correspondientes acidos grasos de
cadena larga y glicerol. Los lipidos se hidrolizan lentamente, por lo que para aguas con
elevados contenidos en grasas, como son las de matadero, la etapa hidrolitica puede resultar

limitante en el proceso global (Massé et al., 2002 y Cammarota y Freire, 2006).

La velocidad de hidrdlisis, en general, aumenta con la temperatura (Pavlostathis y Giraldo-
Gomez, 1991; Siegrist et al., 1993; Veeken y Hamelers, 1999), independientemente del
compuesto del que se trate. Este hecho justifica los mayores rendimientos hidroliticos de los

procesos anaerobios termofilos (Liu y Sung, 2002).

Hills y Nakano (1984) demostraron que la tasa de hidrolisis depende, también, del tamafio de
las particulas, debido fundamentalmente a la disponibilidad de superficie para la adsorcion de

las enzimas hidroliticas.
Inhibicion de la hidrolisis de macromoléculas:

La etapa de hidrélisis puede verse afectada por la presencia de algun compuesto que sea
toxico o inhibidor de la poblacion bacteriana responsable de la produccion de enzimas
extracelulares. Gallert et al. (1998) encontraron que la concentracion de amonio influye
negativamente en la desaminacién de peptonas. Angelidaki et al. (1999) consideran que la
tasa de hidrolisis de carbohidratos y proteinas estd limitada por la concentracion total de

acidos grasos volatiles (AGV).
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3.2.1.2. Etapa de acidogénesis

Los compuestos resultantes de la hidrodlisis son fermentados hasta compuestos organicos
simples como 4acidos orgénicos de cadena corta (acético, propidnico, foérmico, butirico,
lactico, succinico), alcoholes y cetonas (metanol, etanol, glicerol, acetona), y compuestos
minerales como dioxido de carbono, hidrogeno, amoniaco y sulfuro de hidrégeno. Algunos de
los compuestos generados ya pueden ser utilizados directamente por las bacterias
metanogénicas, como acético, formico, metanol, didxido de carbono e hidrogeno. El resto de
compuestos deben ser transformados por las bacterias acetogénicas hasta sustratos asimilables
por los metandgenos (acético, CO, e H;). Los productos formados varian con la especie

bacteriana y las condiciones de cultivo (temperatura, pH, potencial redox).

La actividad de algunas bacterias fermentativas y acetogénicas depende de la concentracion
de H,, siendo s6lo posible su actuacion con valores muy bajos de la presion parcial de H,. El
consumo de H, mediante oxidacion por CO, (bacterias metanogénicas hidrogenotroficas)

estimula la accion de las bacterias fermentativas.

Las bacterias acidogénicas pueden ser anaerobias estrictas o facultativas. Entre las bacterias
acidogénicas aisladas se encuentran: Clostridium spp, Peptococcus anaerobus,
Bifidobacterium spp, Desulphovibrio spp, Lactobacillus, Actinomyces, Staphilococcus, y

Escherichia coli.
Fermentacion de carbohidratos solubles:

La ruta de degradacion de la glucosa en los sistemas anaerobios proporciona como principales
productos acidos grasos volatiles, H, y CO,. La fermentacion de azlcares se realiza por
diversos tipos de microorganismos, siguiendo diferentes rutas metabdlicas, en funcion del
organismo responsable, y obteniendo productos finales diferentes. Los principales
microorganismos son los que producen butirico o butanol, basicamente del género
Clostridium, que convierten la glucosa y algunos aminoacidos en acido butirico, acético, CO,

(¥ Hz.
Fermentacion de aminoacidos:

Los principales productos de la fermentaciéon de aminodcidos y de otras moléculas
nitrogenadas son acidos grasos de cadena corta, acido succinico, acido aminovalérico, NHj e

H,. La fermentacion de aminodcidos se considera un proceso rapido y que en general, no
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limita la velocidad de la degradacién de compuestos proteicos (Pavlostathis y Giraldo-Gémez,

1991).

Algunos organismos del género Clostridium pueden fermentar aminoacidos. Los productos
finales de la oxidacion son NH3, CO; y un acido carboxilico con un atomo de carbono menos
que el aminoacido oxidado (Madigan et al., 1998). En funcion del aminoacido degradado se
generan n-butirico y acido isobutirico, isovalérico, caproico, sulfuro de hidrogeno,

metilmercaptano, cadaverina, putrescina, etc.
S-oxidacion de dcidos grasos de cadena larga (AGCL):

La ruta principal de degradacion de AGCL es la f-oxidacion. Los acidos grasos libres son
introducidos en la célula a través de la pared celular. La f-oxidacion es un ciclo en espiral que
va liberando un acetil-CoA en cada bucle, produciendo, principalmente, acido acético. Si se
trata de un acido con un numero, n, impar de dtomos de carbono, al final se obtendrian n-1
acetil- CoA y un propionil-CoA (Ratledge, 1992). Durante el proceso se produce la

deshidrogenacion del 4acido graso, liberandose hidrogeno molecular.

La B-oxidaciéon de AGCL es una reaccion endotérmica, por lo que el proceso es muy
dependiente de la accion simbiotica de los microorganismos consumidores de hidrégeno para

que se pueda producir.
Inhibicion de la acidogénesis:

Tan so6lo se han sefialado como inhibidores de la fermentacion de carbohidratos y
aminoacidos los AGCL (Angelidaki et al., 1999), mientras que el H, juega un papel regulador

importante.

Como inhibidores de la B-oxidacion de AGCL, se ha sefialado a la propia concentracion de
AGCL (Angelidaki et al., 1999), la concentracion de H, (Stam, 1994) y la concentracion de
acido acético (Siegrist et al., 1993).

3.2.1.3. Etapa de acetogénesis

En esta etapa, las bacterias acetogénicas transforman los productos intermedios de la
acidogénesis (propidnico, butirico, valérico, lactico, etc) en los precursores principales de la

metanogénesis: acético, Hy y CO..
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Representantes de los microorganismos acetogénicos son Syntrophomonas wolfei y
Syntrophobacter wolini (Boone y Bryant, 1980). Los procesos acetogénicos son
energéticamente desfavorables, por lo que s6lo son termodindmicamente posibles con
presiones parciales de H, muy bajas. Como ejemplo, la conversion acetogénica del propidnico
s6lo es posible con concentraciones de H, inferiores a 10 atm (100 ppm) (McCarty, 1971).
La etapa de acetogénesis no seria posible sin la colaboracion de los metandgenos

hidrogenotroéficos u otros organismos consumidores de hidrogeno (Stams, 1994).

Un tipo especial de microorganismos acetogénicos, son los llamados homoacetogénicos, que
consumen H, y CO,, y producen acetato. Los principales exponentes son Acetobacterium
woodii o Clostridium aceticum. Algunos autores han considerado este proceso en sus

modelos, como Hill (1982) que considera un 10% del acetato formado por esta via.
Inhibicion de la acetogénesis:

El principal inhibidor de la acetogénesis, cuya acumulacion provoca el colapso del proceso, es

el hidrogeno molecular (Fukuzaki et al., 1990)

Otros compuestos pueden inhibir también el correcto desarrollo de las poblaciones
acetogénicas, como el propio acido acético (producto de la acetogénesis) (Ahring y
Westermann, 1988; Angelidaki et al., 1993; Siegrist et al., 1993; Hyung et al., 1998), o los
acidos grasos de cadena larga (Galbraith et al., 1971; Hanaki et al., 1981; Angelidaki et al.,
1999), ademas de estar muy afectado por el valor de pH (Siegrist et al., 1993; Angelidaki et
al., 1993).

3.2.1.4. Etapa de metanogénesis

Esta etapa es la mas importante del proceso anaerobio, puesto que es la que realmente permite
la eliminacion de materia organica del agua residual, mediante la accion de las bacterias
metanogénicas, que transforman los compuestos generados en las anteriores etapas, en
metano y dioxido de carbono. Estos compuestos gaseosos se liberan del agua, conformando el

denominado biogas.

Es importante tener en cuenta que las bacterias metanogénicas sélo pueden emplear
determinados sustratos para llevar a cabo su funcién, siendo éstos: CO, + H,, férmico,
acético, metanol y metilaminas. Las reacciones tipicas de produccién de energia ligadas a

estos compuestos son las siguientes:
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4 H, +CO, »> CH4 + 2 H,O (Reaccion 3.1)

4 HCOOH —» CH4 + 3 CO; + 2 H,O (Reaccion 3.2)

CH3COOH — CHy4 + CO, (Reaccion 3.3)

4 CH;0H — 3 CH4 + CO; + 2 H,O (Reaccion 3.4)

4 (CH3)sN + H,O > 9 CH4 + 3 CO; + 6 H,O + 4 NH3  (Reaccion 3.5)
En un digestor anaerobio, las dos vias principales de produccién de metano son:

- la conversion de H, y CO; en metano y agua (Reaccion 3.1), que es efectuada por las

bacterias metanogénicas hidrogenotroficas

- la conversién de acético en metano y dioxido de carbono (Reaccion 3.3), que es

efectuada por las bacterias metanogénicas acetotroficas (o acetoclésticas).

Cerca de dos tercios del metano total generado se obtiene a partir del acético, y el resto se

obtiene fundamentalmente a partir del H, y CO, (Jeris y McCarty, 1965).

La equivalencia en demanda quimica de oxigeno (DQO) del metano generado, se calcula a

partir de la reaccion de combustion del metano:
CH; +2 0O, - CO,+ 2 H,O (Reaccion 3.6)

A partir de la Reaccion 3.6 se determina que por cada mol de metano (22,4 1a 0°C y 760 mm
Hg), se destruyen dos moles de oxigeno (64 g). En las condiciones de presion y temperatura
expuestas, 0,35 1 de CH4 equivalen a 1 g de DQO destruido, es decir, 350 1 de CH4 por cada
kg de DQO eliminado. En las condiciones de temperatura habituales en los reactores

anaerobios (35°C), la equivalencia en CH,4 de cada kg de DQO sera de 395 1.

Las bacterias metanogénicas son anaerobias estrictas, encontrdndose en gran nimero en
aquellos lugares donde el potencial redox presenta valores inferiores a -300 mV (Caird y
Paris, 1988). Los organismos metanogénicos se clasifican dentro del dominio Archaea, v,
morfologicamente, pueden ser bacilos cortos y largos, cocos de varias ordenaciones celulares,
células en forma de placas y metandgenos filamentosos, existiendo tanto Gram-positivos
como Gram-negativos (Madigan et al., 1998). Todas las bacterias metanogénicas poseen
varias coenzimas especiales, siendo la coenzima M, la que participa en el paso final de la

formacion de metano (Madigan et al., 1998).
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La mayoria de los organismos metanogénicos son capaces de utilizar el H,, mientras que solo
dos géneros son capaces de utilizar el acetato: Methanosaeta (o Methanothrix) y
Methanosarcina (Ferguson y Mah, 1987). La Methanosaeta tiene una gran afinidad por el
acetato (K= 20 mg/l), pero una velocidad de utilizacion de sustrato relativamente baja (Kx
= 2-4 kg DQO/kg SSV.d), mientras que la Methanosarcina tiene una afinidad mucho mas
baja por el acetato (Ks = 400 mg/l), pero una velocidad maxima de utilizaciéon de sustrato
mayor (Kmsx = 6-10 kg DQO/kg SSV.d). Esto indica que la Methanosaeta sera el género
predominante con concentraciones bajas de acetato, mientras que con altas predominard la

Methanosarcina (Speece, 1996).
Inhibicion de la metanogénesis:

Los microorganismos metanogénicos son los mas sensibles del consorcio anaerobio a la
presencia de toxicos e inhibidores, asi como a los cambios ambientales, debido a su baja
velocidad de crecimiento. Los principales inhibidores del crecimiento de los microorganismos
metanogénicos son el nitrogeno amoniacal, los 4cidos grasos de cadena larga, los acidos
grasos volatiles, el acido sulfhidrico y algunos cationes. No todos los grupos metanogénicos
resultan igualmente inhibidos por los mismos compuestos. La inhibicién por amoniaco libre
es mas fuerte para los metanogénicos acetoclasticos que para los hidrogenotroficos (Hansen et

al., 1998).

La inhibicién por nitrogeno amoniacal tiene una especial repercusion en el tratamiento

anaerobio de residuos de naturaleza proteica y de purines.

La inhibicién por AGV es especialmente relevante en el control de procesos anaerobios,
debido a que se generan y se consumen en el propio proceso. Dado que la velocidad de
acidogénesis es considerablemente mayor que la de metanogénesis, un aumento repentino de
la carga orgénica del reactor puede producir una acumulacion de AGV, que podrian llegar a

inhibir la actividad de las bacterias metanogénicas.

3.2.2. Cinética anaerobia

Dada la diferente naturaleza de los microorganismos y de las conversiones implicadas en las
distintas etapas, cabe esperar que sus comportamientos sean diferentes, por lo que el proceso
podra transcurrir de forma 6ptima, cuando cada etapa y las conexiones entre ellas funcionen

correctamente.
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Se han establecido numerosos modelos cinéticos, que se corresponden a diversas
estructuraciones del proceso anaerobio, aunque basicamente todos se adaptan a modelos de
crecimiento de microorganismos de tipo Monod. Dadas las caracteristicas de estos sistemas se
ha considerado util una clasificacion de los modelos cinéticos en dos categorias, segun se
estudie la cinética de cada una de las etapas por separado (modelos secuenciales) o la cinética

del conjunto de las etapas (modelos integrales).

Al existir una clara etapa limitante en el proceso anaerobio, los modelos secuenciales resultan
bastante apropiados para el estudio cinético. Fundamentalmente se emplean dos modelos

cinéticos, el de Monod, y una transformacion de éste propuesta por Contois.

El modelo de Monod es el que se aplica habitualmente a procesos de degradacion bioldgica
en general. Este modelo supone que existe una etapa limitante en el proceso anaerobio y que
los sustratos y los nutrientes del resto de las etapas estan en exceso. Por otro lado, asume que
los productos de las reacciones bioldgicas no se acumulan en cantidad suficiente para inhibir

alguna de las etapas.

El modelo de Contois tiene en cuenta la concentracion de microorganismos en un doble
aspecto; como catalizador del proceso y como posible medida del efecto inhibitorio

provocado por la presencia de metabolitos secundarios asociados al crecimiento.

Cinética del proceso de hidrolisis:
La mayoria de modelos utilizan la cinética de primer orden para simular la fase de hidrolisis

(Angelidaki et al., (1993, 1996, 1999), Bagley et al., 1999).

Algunos modelos consideran la tasa de hidrolisis dependiente, no s6lo de la concentracion de
sustrato a hidrolizar, sino también de la concentracion de biomasa responsable de la
produccion de las enzimas hidroliticas. Los modelos ASM n° 2 y n° 3 y aquellos que se basan
en estos (Henze et al., 1995; Henze et al., 1999; Bagley et al., 1999), simulan la fase
hidrolitica del proceso anaerobio mediante la cinética de Contois, modificacion de la de
Monod, en la que la constante de saturacion es proporcional a la concentraciéon de dicha
poblacion bacteriana. De hecho la cinética de primer orden se puede considerar como un caso
limite de la cinética de Contois, ya que si la poblacion bacteriana es mucho mayor que la
concentracion de sustrato a degradar, la degradacion de éste es sélo dependiente de su

concentracion.
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Cinética del proceso de acidogénesis:

La mayoria de los modelos cinéticos para la fermentacién de carbohidratos, aminoacidos y
AGCL se basan en la cinética de Monod modificada por pardmetros de inhibicion, aunque
muchos autores no consideran la inhibicién, debido a la versatilidad metabdlica de las

bacterias fermentativas.

Cinética de la acetogénesis:

La mayoria de los modelos que consideran esta fase aplican la cinética de Monod para su
simulacion matematica, aunque modificada por coeficientes de inhibicion (Hill, 1982; Mosey,
1983; Costello et al., 1991; Siegrist et al., 1993; Angelidaki et al., 1999). La mayoria de las

funciones de inhibicion utilizadas son del tipo de inhibicion no competitiva reversible.

Cinética de la metanogénesis:
La mayoria de los modelos utilizan la cinética de Monod para simular el crecimiento de los

microorganismos metanogénicos, considerando como sustrato principal el acetato.

Algunos autores consideran por separado la simulacion de los organismos hidrogenotroéficos,
aunque muchos otros lo consideran inseparable de la fase acetogénica (Angelidaki et al.,

1993; 1999).

Se puede considerar que la cinética de las diferentes etapas anaerobias se ajusta
suficientemente bien a la de Monod, con la Unica excepcion de la etapa de hidrolisis, que
habitualmente se ajusta mejor a una cinética de orden uno. Un resumen de los parametros
cinéticos para los diferentes sustratos utilizados en un proceso anaerobio mesofilo, adaptado

de Pavlosthatis et al. (1991), se muestra en la Tabla 3-4.

39



Capitulo III

Tabla 3-4. Constantes cinéticas propuestas para procesos anaerobios mesofilos

k(gD K Y
Sustrato Proceso (gDQO/ s(mg mix(d™) (gSSV/ b (™)
gSSv.d) | DQO/N) gDQO)
Carbohidratos | Acidogénesis 1,33-70,6 | 22,5-630 7,2-30 0,14-0,17 6,1
Oxidaciéon
AGCL 0,77-6,67 | 105-3180 | 0,085-0,55 | 0,04-0,11 0,01-0,015
anaerobia
AGV Acetogénesis 6,2-17,1 12-500 0,13-1,20 | 0,025-0,047 | 0,01-0,027
Metanogénesis
Acetato ) 2,6-11,6 11-421 0,08-0,70 | 0,01-0,054 | 0,004-0,037
acetoclastica
Metanogénesis
H,/CO, ) 1,92-90 0,6 0,05-4,07 | 0,017-0,045 0,088
hidrogenotrofica

De los valores indicados en la Tabla 3-4 se comprueba que la etapa metanogénica es
considerablemente mas lenta que la acidogénica, por lo que habitualmente constituye la etapa
limitante del proceso, siempre que la naturaleza lipidica del agua residual o una elevada
fraccion de materia particulada no convierta al proceso enzimdtico de hidrolisis en la etapa

controlante del proceso (Henze y Harremoés, 1983).

3.2.3. Parametros ambientales y de control

A continuacion se presentan los principales pardmetros que afectan al rendimiento de los
procesos bioldgicos anaerobios, como son la temperatura, el pH, los nutrientes necesarios y la
posible inhibicion o toxicidad. Ademas de estos factores también influyen otros parametros de
operacion en el proceso, como la velocidad de carga organica (OLR), el tiempo de residencia

hidraulico (HRT), el tiempo de retencion celular (SRT) y la agitacion en el sistema.

3.2.3.1. Influencia de la temperatura

En general, la velocidad de reaccion de los procesos quimicos y bioldgicos aumenta con la
temperatura. La velocidad de reaccion de los procesos biologicos depende de la velocidad de
crecimiento de los microorganismos responsables, que a su vez es dependiente de la
temperatura. La temperatura afecta a los procesos biologicos en diferentes aspectos, como la
cinética, los equilibrios de ionizacion de diferentes especies quimicas, la solubilidad de los

sustratos, o incluso la biodisponibilidad de algunos nutrientes.
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Los procesos anaerobios son considerablemente mas sensibles a los descensos de temperatura
que los procesos aerobios (Speece, 1996). En la Tabla 3-5 se muestra una comparacion de la
influencia de la temperatura sobre los pardmetros cinéticos km.x y Ks para los procesos

aerobios y anaerobios degradando compuestos complejos (Lawrence y Mc Carty, 1969).

Tabla 3-5. Influencia de la temperatura sobre los parametros cinéticos

Proceso Temperatura (°C) kmax (kg DQO/kg SSV.d) Kg (mg/l)
35 6,67 164
Anaerobio 25 4,65 930
20 3,85 2130
20 8,00 22
Aerobio
10 6,60 45

Conforme a los valores expuestos en la Tabla 3-5, un descenso de temperatura de 10°C en un
proceso anaerobio disminuira en un 30% el valor de ks, mientras que en un proceso aerobio
el descenso sera de s6lo un 17%. La influencia de la temperatura en atin mayor para la Ksg,
puesto que los descensos de temperatura en un proceso anaerobio aumentaran

considerablemente su valor, mientras que en los procesos aerobios apenas se modifica.

Las bacterias metanogénicas son mas sensibles a los cambios de temperatura que las
acidogénicas, por lo que un descenso brusco de temperatura puede romper el equilibrio de

generacion y consumo de AGV, con la consiguiente desestabilizacion del proceso.

La metanogénesis tiene lugar en un rango amplio de temperaturas, comprendido entre 4 y
95°C. La velocidad del proceso, no obstante, es muy diferente en funcion de la temperatura
del medio. Se habla de tres rangos principales de temperatura, psicrofilo (entre 5 y 25°C),
mesofilo (entre 25 y 45°C) y termofilo (entre 45°C y 65°C), siendo la tasa maxima especifica
de crecimiento (Umax) mayor conforme aumenta la temperatura (Pfeffer, 1974). Dentro de
cada rango de temperatura, existe un intervalo Optimo en que dicho pardmetro se hace
maximo, por lo que serd interesante trabajar dentro de ese intervalo. La temperatura 6ptima de
un determinado proceso de digestion anaerobia no estard determinada sélo por su velocidad,
sino que sera preciso desarrollar un completo balance energético para establecer el interés de

mantener una determinada temperatura.
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En la Figura 3-2 se muestra la influencia de la temperatura sobre la velocidad de la digestion

anaerobia en los rangos psicrofilo y mesofilo (van Haandel y Lettinga, 1994).

4 De Man (1990) & Vanden Berg(1976)
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Figura 3-2. Influencia de la temperatura en la digestion anaerobia psicrofila y mesofila

En la Figura 3-2 se puede observar como el rango Optimo de temperaturas se sitia en el
intervalo comprendido entre 30-40°C, ajustandose los valores de velocidad comprendidos

entre 0 y 30°C a la expresion de Arrhenius:
1, =1y (L1 (Ecuacion 3.19)

donde t es la temperatura en °C, y 1, y 130 las velocidades de digestion a una temperatura ty a

30°C, respectivamente.

Los reactores anaerobios operan habitualmente en el rango mesofilo de temperaturas, entre 35
y 37°C, aunque factores econdmicos pueden hacer mas conveniente operar a temperaturas
mas bajas. El rango psicréfilo despierta interés en el tratamiento de aguas residuales frias y
diluidas, como pueden ser las aguas residuales urbanas (Vartak, 1997). Sin embargo hay que
tener en cuenta que temperaturas mas bajas implican tiempos de retencion mas largos, y por

lo tanto, mayores volumenes de reactor.

La produccion de biogas, en ausencia de inhibidores, aumenta con la temperatura, puesto que
aumenta la velocidad de crecimiento de los microorganismos. La velocidad de hidrdlisis
también aumenta con la temperatura (Veeken y Hamelers, 1999), por lo que el régimen

termofilo puede tener gran interés en el tratamiento de residuos en los que la hidrolisis sea la
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etapa limitante, como los residuos con alto contenido en componentes lignocelulosicos. Otra
ventaja importante del tratamiento termofilo es que permite eliminar mayor cantidad de
microorganismos patogenos que el régimen mesofilo. Sus principales desventajas son su baja
viabilidad energética, que hace que solo sea aplicable a aguas residuales calientes, y sus
mayores problemas de estabilidad (Hobson, 1990). En el rango termofilo se distinguen
diferentes tipos de bacterias: unas son termotolerantes ya que crecen a 50°C pero también a
35°C, y otras son termofilicas estrictas ya que no pueden desarrollarse por debajo de 40°C

(Lema y Méndez, 1988).

Los cambios bruscos en la temperatura producen la parada temporal de la actividad biologica,
que puede llevar al colapso del proceso si la velocidad de carga no se disminuye
drésticamente. Los cambios en la temperatura del proceso deben hacerse de forma suave, a
una velocidad no superior a 3°C por dia, puesto que a este ritmo los microorganismos se

adaptan a las nuevas condiciones sin detener su actividad.

La temperatura también afecta a las solubilidades de los compuestos quimicos presentes en el
proceso. Asi, la solubilidad de los gases NH3, H,S e H, desciende al aumentar la temperatura,
favoreciéndose la transferencia liquido-gas, y por tanto desapareciendo mas rapidamente del
medio acuoso. Esto supone un efecto positivo, dada la toxicidad sobre el crecimiento de los
microorganismos anaerobios de los citados compuestos. Una posible desventaja de este
fenémeno es que el descenso de la solubilidad del CO, implicard un aumento del pH en los
reactores termofilos, lo que en condiciones de alta concentracion de amonio puede ser

negativo.

La mayoria de los compuestos organicos son mas solubles a altas temperaturas, por lo que la
materia organica es mas accesible para los microorganismos, y aumenta la velocidad del
proceso. Sin embargo, si se trata de compuestos toxicos, al aumentar su solubilidad con la
temperatura seran potencialmente mas toxicos, lo que puede explicar parcialmente la mayor
inhibicién de determinados compuestos organicos en el rango termofilo, como los acidos

grasos de cadena larga (Hwu et al., 1997).

Ademas, la temperatura influye directamente en determinados equilibrios quimicos, con gran
influencia sobre el proceso anaerobio, como los del amonio-amoniaco libre o 4cidos grasos
volatiles ionizados-no ionizados. En general, con la temperatura se favorecen las formas no

ionizadas, que resultan mas toxicas para los microorganismos (NH; y R-COOH).
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El efecto inhibidor del amonio es mayor en el rango termofilo que en el mesédfilo por el
aumento de la concentracion de la forma toxica, NHs, al aumentar la temperatura (Angelidaki
y Ahring, 1994 y Hansen et al., 1998), a pesar de la mayor sensibilidad de los

microorganismos meso6filos al amoniaco libre (Gallert et al., 1998).

3.2.3.2. Influencia del pH y la alcalinidad

Los diferentes grupos bacterianos presentan unos niveles de actividad optimos a valores de
pH bastante proximos aunque ligeramente diferentes. Asi los hidroliticos operan
adecuadamente entre 7,2 y 7,4; los acetogénicos entre 7,0 y 7,2 y los metanogénicos entre 6,5
y 7,5. Sin embargo, la sensibilidad de la actividad bioldgica frente al pH no es la misma para
los diferentes grupos. Asi cuando el pH es inferior a 6,5 comienza a disminuir la actividad de
los metanogénicos hasta que, por debajo de 5,5 cesa casi completamente. En estas
condiciones el pH puede seguir disminuyendo debido a que se mantiene la actividad, aunque
mas limitada de los otros grupos. Por debajo de 4,5-5,0 se detiene la actividad de todos los

microorganismos implicados.

Un aspecto muy importante relacionado con el pH es el riesgo de acidificacion de los
procesos anaerobios, que ha sido tradicionalmente un condicionante negativo a la hora de la
aplicacion de estos sistemas. Sin embargo, un adecuado conocimiento de los aspectos

bioquimicos implicados en el proceso ofrece herramientas suficientes para su control.

La acidificacion se produce normalmente ante variaciones bruscas de las condiciones de
operacioén que provocan una desestabilizacion de las comunidades microbiologicas, asi como
en el arranque del reactor. Estas circunstancias desestabilizantes suelen ser sobrecargas
hidraulicas u orgénicas, descensos bruscos de la temperatura o variaciones externas del pH.
Dado que la etapa metanogénica es la mas lenta, una sobrecarga de materia orgédnica se
traducirda en una elevada produccion de acidos grasos volatiles que no pueden ser
metabolizados a suficiente velocidad por las bacterias metanogénicas, lo que conduce a la
acumulacion de AGV en el medio de reaccion. Ademads, los microorganismos metanogénicos
son los mas sensibles a las variaciones de las condiciones del medio, por lo que seran los
primeros en disminuir su actividad ante descensos de la temperatura u otras circunstancias
adversas. Esta disminucion de su actividad metabolica producird también la acumulacion de

AGV.

44



Fundamentos Teodricos

La acumulacion sostenida de AGV puede producir un descenso en el pH del medio, que por
debajo de 5,5, produce la inhibicion de las bacterias metanogénicas por lo que la acumulacion
de AGV se acelera, cerrandose el ciclo de acumulacion-inhibicion que lleva al colapso del

reactor y a su inhibiciéon completa.

Sin embargo, los procesos anaerobios cuentan con un sistema tampon que puede evitar que la
acumulacion de AGV se traduzca en un descenso inmediato del pH. La capacidad tampdn de
los procesos anaerobios se denomina alcalinidad y estd constituido por el carbonato en sus

diversas formas en funcion del pH:

H,0
CO; (gas) < [H,COs/ HCO5/ COs?] (aq)  (Reaccién 3.7)

Una acumulacion moderada de AGV sera absorbida por el sistema tampon. La variacion de
alcalinidad debida a la acumulacion de AGV sirve como parametro de control respecto a las
condiciones de acidificacion. Se utilizan dos medidas de la alcalinidad para describir el estado
del sistema tampdn. En primer lugar, la alcalinidad parcial (AP) da cuenta de la concentracion
de CO5? y HCO5™ principalmente, mientras que la alcalinidad total (AT) comprende también
la concentracion de AGV. La diferencia entre ambas alcalinidades se denomina alcalinidad
intermedia (Al), cuyo valor depende de la concentracion de AGV. Por lo tanto, el cociente
entre la alcalinidad intermedia y la parcial denominada relacion de alcalinidad (r,ic), nos daréa

idea de la cantidad de AGV acumulados en el sistema.

El conocimiento adquirido y las simulaciones realizadas permiten establecer una secuencia de

alarmas previas a la acidificacion del reactor debidas a sobrecargas orgénicas (Iza, 1988).

1. Aumento en la concentracion de hidrogeno en el gas, asi como de otros gases traza

(CO).
2. Aumento de la produccion neta de biogas.
Cuando se sobrepasa la capacidad de asimilacion de las bacterias metanogénicas
3. Acumulacion de AGV.
4. Consumo de la alcalinidad de bicarbonato. Variacion de la relacion de alcalinidad.
5. Sintesis de 4cidos grasos de cadena larga.

Si la acumulacion prosigue.
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6. Agotamiento de la reserva alcalina de HCOs'.

7. Aumento apreciable del porcentaje de CO; en el biogas.
8. Disminucion del pH.

9. Inhibicion parcial de las bacterias metanogénicas.

10. Cierre del ciclo inhibicién-acumulacion.

11. Disminucion de la alcalinidad.

12. Disminucién del pH.

13. Reactor acido.

Como puede verse, el fendbmeno es muy gradual y permite la intervencién a tiempo
controlando parametros sencillos como la alcalinidad y la composicion del biogas. También
se pueden adoptar medidas correctoras mas drasticas como son la adicién de neutralizantes o
bicarbonato, la reinoculacidn parcial, la operacion a presion atmosférica o bajo vacio (Orozco,

1988), etc.

3.2.3.3. Requerimiento de nutrientes

El proceso anaerobio se caracteriza, frente a los procesos aerobios, por los bajos
requerimientos de nutrientes, debido a los bajos indices de produccion de biomasa. A pesar de
ello, la biomasa necesita para su desarrollo el suministro de una serie de nutrientes minerales,
ademas de una fuente de carbono y de energia. Para determinados procesos necesita, ademas,
compuestos organicos especiales, como vitaminas. Los principales nutrientes del sistema
anaerobio son nitrogeno, sulfuro, fosforo, hierro, cobalto, niquel, molibdeno, selenio,

riboflavina y vitamina B, (Speece, 1987).

La composicion habitual de nutrientes en la biomasa anaerobia se muestra en la Tabla 3-6. La

principal diferencia con la biomasa aerobia estriba en el contenido de azufre.
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Tabla 3-6. Composicion en nutrientes de la biomasa anaerobia (Henze, 1997)

Nutrientes g/kg SSV g/’kg DQO
Nitrégeno (N) 80-120 55-85
Fésforo (P) 10-25 7-18
Azufre (S) 10-25 7-18
Hierro (Fe) 5-15 4-11

Otros autores han expresado las necesidades de nitrogeno y fosforo en funcion de la
concentracion de carbono de la alimentacion, considerandose que la relacion C/N debe oscilar

entre 15-30:1, y la C/P de 75-113/1 (Speece, 1987).

3.2.3.4. Presencia de toxicos e inhibidores

En general, la velocidad de crecimiento bacteriano aumenta con la concentracion de sustrato,
hasta alcanzar un valor maximo y, dependiendo de cada caso concreto, puede llegar a
descender, teniendo lugar lo que se conoce como inhibicioén por sustrato. De la misma forma,
la acumulacién de productos metabolicos puede dar lugar a lo que se denomina inhibicidon por
producto. En términos absolutos se puede decir que una sustancia va a actuar como un toxico
o un sustrato dependiendo de su concentracion. Los fendmenos de antagonismo y sinergismo
son muy importantes al hablar de toxicidad. El concepto de antagonismo es una reduccion de
la toxicidad de una sustancia en presencia de otra, mientras que el de sinergismo indica un

aumento del efecto toxico de una sustancia causada por la presencia de otra.

La formacion de complejos también resulta fundamental, puesto que si una sustancia no se
encuentra en disolucion, no podra penetrar dentro de la célula, y por lo tanto no podra afectar

al metabolismo del organismo.

El efecto toxico de una sustancia se puede reducir significativamente mediante la
aclimatacion de la poblacién de microorganismos al téoxico en cuestion. La aclimatacion
implica una reorganizacion de los recursos metabdlicos para vencer los obstaculos producidos
por la sustancia toxica, mas que una mutacion o seleccion de las poblaciones (Kugelman y

Chin, 1971), aunque este tltimo término también tiene lugar en mayor o menor medida.

Otro factor que puede afectar significativamente a la toxicidad de un determinado compuesto

es, por ejemplo, el tipo de floculos bacterianos formados, siendo mas resistentes en general,

47



Capitulo III

los fangos granulares que los floculentos (Hwu et al., 1997). De la misma forma, los sistemas
de biomasa adherida presentan en general, una mayor resistencia a la presencia de toxicos que
los sistemas de biomasa suspendida, debido a una menor difusividad de los toxicos a través de
la biopelicula. También la temperatura juega un papel importante en el efecto toxico de
determinados compuestos (amonio, sulfuro, acidos grasos volatiles, etc.), por su influencia

sobre las constantes de equilibrio.

Son muchas las sustancias que pueden resultar inhibidoras del crecimiento de los
microorganismos anaerobios. Entre ellas, ademés de la concentracion del i6n hidrogeno,
existen otras sustancias inorganicas facilmente detectables como son: elevadas
concentraciones de sales (Na', K', CI", etc), concentraciones altas de amonio y niveles altos
de sulfuro, generado normalmente por la reduccion bioldgica del sulfato presente en el agua
residual (Iza et al, 1991). Los inhibidores orgdnicos son mas dificiles de detectar,
necesitindose ensayos de toxicidad y biodegradabilidad. La literatura existente recoge
numerosos compuestos organicos y su efecto sobre la poblacion anaerobia (Henze y
Harremoés, 1983). Otro compuesto toxico para las poblaciones metanogénicas es el O, que
en pequenas cantidades puede ser utilizado por bacterias acidogénicas facultativas, sin influir
para nada en el rendimiento del proceso, pero que si entra en grandes cantidades en el reactor

anaerobio, puede llegar a provocar la muerte de las poblaciones metanogénicas.

A continuacion, se describen brevemente los compuestos que mas comunmente presentan
problemas de toxicidad en los reactores anaerobios, y que se encuentran implicados en mayor

o menor medida en el presente trabajo de tesis.

» Nitrogeno amoniacal

Los residuos carnicos en general, y la sangre en particular, contienen elevadas
concentraciones de proteinas, cuya degradacion bioldgica anaerobia libera al medio una
elevada concentracion de nitrégeno amoniacal. Aunque el nitrégeno amoniacal es un nutriente
imprescindible para el crecimiento de los microorganismos, una concentracion excesivamente

alta del mismo puede llegar a limitar su crecimiento.

Existe una gran dispersion en la bibliografia sobre la concentracion de amonio inhibidora del
proceso anaerobio. Henze, (1997) sefiala que la inhibicion del proceso bioldgico anaerobio
por amonio tiene lugar con concentraciones superiores a 200 mg/l. Hernandez, (1994) situa la

concentracion limite de inhibicion por amonio en 480 mg/l, mientras que Iza, (1991)
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considera que son necesarias concentraciones de amonio superiores a 1.000 mg/l. En el caso
concreto de digestores anaerobios Gerardi, (2003) sitia la concentracion limite de amonio en

1.500 mg/1.

Koster y Lettinga, (1988) consiguieron que el proceso se desarrollara a concentraciones de
amonio extremadamente altas, hasta 12.000 mg N-NH,/I con un lodo granular, aunque a partir
de 2.500 mg N-NH,/l se observdo una disminucion en la tasa especifica maxima de
crecimiento de los microorganismos metanogénicos, destacando la reversibilidad de la
toxicidad por amonio, asi como que la alta concentracion de amonio apenas afecta la

acidogénesis.

Angelidaki y Ahring, (1993) concluyeron que aunque es posible mantener un proceso estable
con concentraciones de amonio por encima de 6.000 mg N-NH,/l en el rango terméfilo, a
partir de esta concentracion el volumen de gas producido es afectado seriamente. Hansen et
al., (1998) obtuvieron un proceso de produccion de biogas estable con purines de cerdo a una
concentracion de amonio de 6.000 mg N-NH,/I, pero los indices de produccion de biogés
fueron menores que el potencial y ademds disminuyeron de forma importante al aumentar la
temperatura, lo que se relaciona con el aumento del amonio libre. La carga orgénica del
reactor, y por lo tanto el nimero de microorganismos activos, parece afectar la inhibicion por

amonio (Ahring et al., 1995), lo que puede explicar en parte la variabilidad encontrada.

Van Velsen, (1979) demostré6 que la adaptacion del lodo metanogénico hace viable la
digestion anaerobia en régimen mesofilo a concentraciones de 3.000 mg N-NH,/] para purines
de cerdo y hasta 5.000 mg N-NH,/I para lodos de depuradora. A pesar de la adaptacion
observada, la velocidad especifica de crecimiento maxima (Umax) desciende al aumentar la
concentracion de nitrogeno amoniacal. El efecto de adaptacion de los microorganismos ha
sido constatado por diversos autores (Hashimoto, 1986; Koster, 1986; Angelidaki y Ahring,
1993; 1994; Hansen et al., 1998; Gallert et al., 1998).

La forma quimica que parece ser la responsable principal de la inhibicion por amonio es el
amoniaco libre (NH3) ya que el efecto inhibitorio de una misma concentracion de nitrégeno
amoniacal aumenta a pH alcalinos y a altas temperaturas (Zeeman et al., 1985). Los limites de
inhibicion para la concentracion de amoniaco libre, de nuevo, varian mucho segun el autor.
Hashimoto (1986) encontrd inhibicion a una concentracion de 20 mg N-NHs/l en el rango
mesofilo, 200 mg N-NH3/l en el rango termofilo sin aclimatacion, y 390 mg N-NHj/1 en el

rango termoéfilo con aclimatacion. Angelidaki y Ahring (1993) observaron que con una
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concentracion de 650 mg N-NH3/I la velocidad de crecimiento de los metanogenos a partir de
acético disminuye un 20%. Hansen et al. (1998), trabajando con purines de cerdo, observaron
inhibiciéon solo a partir de una concentracion de 1.100 mg N-NHj/l, disminuyendo
acusadamente la tasa de crecimiento especifico. Este elevado valor de la concentracion de

inhibicion se debe a la larga adaptacion previa del indculo utilizado.

Los principales microorganismos afectados por altas concentraciones de amonio son los
metanogénicos. Un cambio brusco en la concentracion de amonio produce un descenso en la
velocidad de crecimiento de los organismos metanogénicos, pero no en la tasa de crecimiento

de los acidogénicos o acetogénicos (Koster y Lettinga, 1988; Robbins et al., 1989).

Los microorganismos metanogénicos que consumen acético son mas sensibles a la inhibicién
por amonio que los consumidores de H, (Angelidaki y Ahring, 1993, Hansen et al., 1998). La
funcion de inhibicidon que relaciona la tasa especifica de crecimiento con la concentracion de
amoniaco libre es funciéon del tipo de microorganismos, siguiendo para las bacterias
metanogénicas acetotroéficas un modelo sigmoidal, mientras que las que consumen H; siguen
un modelo lineal (Angelidaki et al., 1993). La consecuencia del modelo sigmoidal es que en
un rango relativamente estrecho de concentraciones de amoniaco libre la velocidad de
crecimiento desciende bruscamente, manteniéndose, sin embargo, mdas estable a

concentraciones mas altas.

Una concentracion de amonio superior a los 7.000-8.000 mg N-NH,/l puede incluso inhibir la
hidrolisis de proteinas (Krylova et al., 1997). Gallert et al. (1998) observaron que al aumentar
la concentracion de 500 a 6.500 mg N-NHy/I en el régimen meso6filo, aumentd la inhibicion
sobre la desaminaciéon de peptonas (proteolisis) y la metanogénesis, y sin embargo no
observaron acumulacion de hidrogeno, indicando que la metanogénesis hidrogenotréfica no

resulta inhibida a este nivel de concentracion.

Algunos autores han apuntado diferencias de comportamiento frente a la inhibicion por
amonio de microorganismos mesoéfilos o termofilos. Gallert et al. (1998) encontraron que los
microorganismos mesoéfilos son mdas sensibles a la inhibicion por NHj3, con un valor de la
constante de inhibicion (considerando inhibicibon no competitiva reversible) de los
metanogénicos, de 92 mg NHs/l, mientras que en termofilico el valor de esta constante se
cifr6 en 251 mg NHs/l; también encontraron que la biodegradabilidad de las proteinas es

mayor en el régimen termoéfilo que en el mesofilo.
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» Acidos grasos voldtiles

Los acidos grasos volatiles son los productos intermedios mds importantes del proceso
anaerobio, siendo, por ello, fundamental conocer su evolucion. Juegan un papel muy
importante en la monitorizacion y control de reactores anaerobios, mostrando una rapida
respuesta a las variaciones en el sistema, por ejemplo en el caso de sobrecargas orgénicas
(Ahring et al., 1995), o en el caso de la introduccion de toéxicos. El aumento de su
concentracion estd relacionado con la disminucion en la produccion de biogas (Hill et al.,

1987).

La toxicidad de los &cidos grasos volatiles estd asociada a su forma no ionizada, cuya
concentracion es dependiente del pH del medio. Para un pH superior a 7 la toxicidad de los
acidos grasos volatiles es practicamente nula, estando asociado su poder inhibidor a su

acumulacién y posterior descenso del pH en el reactor.

Los acidos grasos volatiles pueden inhibir algunos de los procesos que tienen lugar en un
reactor anaerobio, aunque hay cierta dispersion en la bibliografia en cuanto a su concentracion

y efecto.

La acumulacion de propidnico en el reactor, especialmente de la forma no ionizada, puede
inhibir la acetogénesis a partir de propidnico (Fukuzaki et al., 1990), y la metanogénesis

acetotrofica (Barredo y Evison, 1991).

La acumulacion de acético, puede inhibir la acetogénesis a partir de propionico (Fukuzaki et
al., 1990), y la acetogénesis a partir de butirico (Ahring y Westermann, 1988). Sin embargo,
son necesarias concentraciones de acético muy altas para que llegue a afectar a la produccion

de metano, por encima de 4.000 mg/I (Stafford, 1982; Ahring et al., 1995).

Ahring et al. (1995) concluyeron que concentraciones de 4dcidos grasos volatiles por debajo de
50 mM, equivalente a 3.000 mg acético/l, no producen ninguna disminucién de la produccion
de metano. Son los acidos propidnico y valérico los primeros que afectan al proceso, mientras
que el butirico y el acético han de acumularse por encima de 100 mM para afectar a la tasa de

produccion de metano.

» Hidrogeno
El hidrégeno es un importante intermediario del proceso anaerobio, y su acumulacion puede

provocar la inhibicion de la acetogénesis, con la consiguiente acumulacion de acidos grasos

51



Capitulo III

volatiles, estando especialmente descrita la acumulacion de propionico (Harper y Pohland,
1986; Boone y Xun, 1987; Fukuzaki et al, 1990). Hill y Cobb (1993) relacionaron altos
valores de la presion parcial de H, con el aumento de la fraccion iso sobre la fraccion n de los

acidos butirico y valérico.

»  Sulfuros

En presencia de sulfatos las bacterias metanogénicas compiten con las bacterias sulfato-
reductoras por los sustratos, mostrando las ultimas, ventajas termodindmicas y cinéticas sobre
las primeras, tanto sobre las que consumen hidrégeno como sobre las acetotroficas (Hulshoff
Pol et al., 1998). El resultado de esta competicién determinard la proporcion de sulthidrico y
metano en el biogas producido. El sulfato es, ademas, un importante inhibidor, aumentando el
efecto inhibidor en funcion de la relacion DQO/sulfato, de forma que los substratos adaptados
no muestran inhibicién para valores de la relacién por encima de 10, y si hay signos de
inhibicién por debajo de un valor de 7-8, aunque es posible mantener un proceso estable

(Omil et al., 1995).

Ademas de la competicion, el acido sulfhidrico es toxico a altas concentraciones para muchos
grupos bacterianos. Parece que la forma tdéxica es la no ionizada, ya que es la que puede
atravesar la membrana celular, por lo que la inhibicidn se ve favorecida a pH bajos y a bajas
temperaturas (predominio de la forma no ionizada y mayor solubilidad en la fase liquida). En
general el lodo granular es menos sensible que la biomasa en suspension a la inhibicion por
H,S a pH bajos y neutros, aunque parece ser similar a altos pH. A pH altos la inhibicion de las
poblaciones metanogénicas es mayor que la de las sulfato-reductoras, mientras que a bajos pH
no hay diferencia entre ambos grupos. En general, las metanogénicas son mas sensibles que
las acetogénicas y las acidogénicas. A pH de 7,5 a 9,0 la inhibicion de las sulfato-reductoras
acetotroficas se determina por la concentracion de sulfuros totales, mas que por la
concentracion de H,S. Ademas del pH, la relacion DQO/sulfato influye en la sensibilidad de
un lodo, debido a las diferentes asociaciones bacterianas, asi como la temperatura (Hulshoff
Pol et al., 1998). A altas temperaturas se favorece la desorcion del H,S, al disminuir su
solubilidad, por lo que en principio, habrd menos problemas en el rango termofilo. Los
niveles de concentracion de H,S a los cuales se produce una inhibicion del 50% varian en
funcion de los citados parametros, pero estan entre 50 y 250 mg/L. Sin embargo,

concentraciones mas bajas, 23 mg S/l en el rango termofilo, pueden producir inhibicion del
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proceso metanogénico si se digiere un material con alto contenido en nitrogeno amoniacal,

como por ejemplo, purin de cerdo (Hansen et al., 1999).

» Acidos grasos de cadena larea

Altas concentraciones de acidos grasos de cadena larga pueden inhibir el proceso de digestion
anaerobia (Galbraith et al., 1971; Hanaki et al., 1981; Angelidaki et al., 1990; Angelidaki y
Ahring, 1992; Rinzema et al., 1994; Hwu et al., 1997). Las grasas neutras (triglicéridos) se
hidrolizan hasta acidos grasos de cadena larga (AGCL) y glicerol. Las concentraciones limite
de inhibicidn no estdn muy claras en la bibliografia y depende mucho del tipo de acido graso,

asi como de la forma en que se encuentra.

Aunque la adsorcion de los AGCL sobre la pared celular puede jugar un papel importante
sobre la inhibicion, ésta se ha relacionado con la concentracion de AGCL, mas que con la
relacion de 4cidos grasos/biomasa (Koster y Cramer, 1987; Angelidaki y Ahring, 1992). El
efecto toxico se ha descrito como no reversible, y la forma téxica son los AGCL libres. El
efecto inhibidor de los lipidos estd muy relacionado con la adaptacion de los
microorganismos, y practicamente condicionados a la existencia de microorganismos
acetogénicos que degraden AGCL a medida que se van produciendo por hidrolisis de las
grasas (triglicéridos u otras formas), evitando asi, alcanzar concentraciones toxicas

(Angelidaki y Ahring, 1992, Rinzema et al., 1994).

La toxicidad de los acidos grasos de cadena larga, en especial del oleico, es mayor en el rango
termofilo que en el mesofilo, estando también afectada por el tipo de lodo (granular o

floculento) (Hwu et al., 1997).

En presencia de calcio el efecto toxico de los acidos grasos de cadena larga disminuye debido
a la precipitacion de las sales célcicas (Galbraith et al., 1971; Koster, 1987; Angelidaki et al.,
1990).

3.2.3.5. Condiciones de agitacion

La agitacion de los reactores anaerobios tiene diversos objetivos, que se resumen en los

siguientes puntos (Noone, 1990):

» poner en contacto el sustrato del influente con las poblaciones bacterianas, y eliminar

los metabolitos gaseosos generados;
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» proporcionar una densidad uniforme a la biomasa;

» prevenir la formacion de capa superficial y de espumas, asi como la sedimentacion en

el reactor;

» prevenir la formacion de espacios muertos que reducirian el volumen efectivo del
reactor, y la formacion de caminos preferentes en funcion de la hidrodindmica del

reactor;

» climinar la estratificacion térmica, manteniendo una temperatura uniforme en todo el

reactor.

La agitacion puede ser de varios tipos, mecanica, hidraulica o neumatica. Para grandes
tamanos de reactor, parece que la agitacion mediante gas es la que mayores ventajas presenta,
tanto por el efecto de agitacion, como por su sencillez de disefio y operacion (Mufoz et al.,

1987).

La velocidad de agitacion es un parametro que puede influir en el desarrollo del proceso,
siendo necesario un equilibrio entre la buena homogeneizacion y la correcta formacion de

agregados bacterianos (Fannin, 1987).

3.2.3.6. Tiempo de residencia hidraulico (HRT), tiempo de retencion celular (SRT) y
velocidad de carga organica (OLR)

El tiempo de residencia hidraulico (HRT) mide el tiempo que permanece el agua residual en
el interior del reactor, midiendo por lo tanto también el tiempo del que disponen los
microorganismos para la degradacion de los sustratos, antes de que abandonen el reactor con
el efluente. El HRT necesario para un determinado proceso de depuracion dependera de la
biodegradabilidad de los sustratos implicados, pudiendo variar de unos pocos minutos para
los sustratos facilmente biodegradables, a varios dias para los mas lentamente biodegradables.
Asi en la digestion anaerobia de fangos de depuradora, el HRT habitual se situa entre 15 y 30
dias, debido a que los sustratos alimentados (biomasa fundamentalmente) son poco

biodegradables.

El tiempo de retencion celular (SRT) determina el tiempo que permanece la biomasa en el
interior del reactor, existiendo un valor de SRT minimo para mantener la viabilidad del
proceso bioldgico; ese SRT minimo debe ser siempre superior al tiempo de generacion de los

microorganismos implicados en el proceso. La adecuada retencidon de biomasa en el reactor es
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un factor critico en la operacion de reactores anaerobios, debido a la baja velocidad de
crecimiento de la biomasa anaerobia. El denominado “lavado” del reactor o la pérdida total de
la biomasa puede requerir de meses para la recuperacion de la capacidad de depuracion del

reactor, con las graves consecuencias que ello conlleva.

La velocidad de carga organica volumétrica es la cantidad de materia organica, expresada
normalmente en unidades de DQO, que se introduce por unidad de volumen de reactor y
unidad de tiempo (kg DQO/m’.d), mientras que la mésica es la cantidad de materia organica

por unidad de masa de microorganismos (SSV) y unidad de tiempo (kg DQO/kg SSV.d).

Las cargas organicas elevadas, en ausencia de inhibidores, proporcionan altas producciones de
biogas. La resistencia a ciertos inhibidores puede aumentar con la carga organica aplicada
(Angelidaki et al., 1993), pero sin embargo la inestabilidad también se incrementa con el
aumento de la carga, especialmente en el caso de sobrecargas puntuales, que conllevan la

acumulacion de acidos grasos volatiles (Ahring et al., 1995).

3.2.4. Tecnologia de los procesos anaerobios

En las ultimas décadas se han desarrollado reactores anaerobios de elevada capacidad de
eliminacidn, que permiten aprovechar las principales ventajas de la fermentacion anaerobia:
coste energético bajo y baja produccion de fangos en exceso (que ademas se encuentran ya
parcialmente estabilizados). En muchas ocasiones estos sistemas no pueden producir efluentes
con calidad suficiente para el vertido directo, requiriendo de su combinacidon con sistemas
aerobios de afino. Los reactores anaerobios se han implantado con éxito en distintos sectores
industriales que generan vertidos con una elevada carga orgénica. En la Figura 3-3 se muestra

la utilizacidn de sistemas de tratamiento anaerobio en la industria mundial (IPE, 2003).
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Figura 3-3. Utilizacion de sistemas anaerobios en la industria mundial

La todavia escasa experiencia practica del tratamiento anaerobio de aguas residuales de la
industria carnica supone un inconveniente, a pesar de la extensa y satisfactoria experiencia
que los diversos reactores anaerobios de alta carga han mostrado en la industria alimentaria,

que utiliza el 38% de los sistemas anaerobios implantados en la industria mundial.

3.2.4.1. Tipos de reactores anaerobios

La experiencia indica que no existe un tipo de reactor que sea adecuado para todas las
situaciones, ya que existen muchos factores que influyen en el proceso: la naturaleza del agua
residual, el caudal, la disponibilidad de espacio, los costes de inversion y operacion, etc. Por
estas razones se han desarrollado una gran variedad de reactores anaerobios, que se clasifican
en dos grandes grupos dependiendo de la velocidad de carga con la que pueden operar. De
esta clasificacion se excluyen los sistemas tradicionales como la fosa séptica, el tanque Imhoff

o las lagunas anaerobias, a pesar de que basicamente son sistemas anaerobios.

Reactores de baja carga

El sistema mas representativo es el reactor de contacto anaerobio, que es la version anaerobia
del sistema de fangos activados, porque la biomasa forma floculos que se mantienen
suspendidos, separandose del efluente en un decantador externo para ser devueltos al tanque
de contacto (Pipyn, 1993). Sus principales limitaciones son una eficacia moderada, gran

formacion de espumas y los problemas de flotacion del fango derivados del recubrimiento de
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los floculos con grasas. Para evitarlo se pueden colocar sistemas de desgasificacion entre el
digestor y el decantador, o como alternativa a la unidad de decantacidon se pueden emplear

sistemas de membranas.

<— A > biogas :— g > biogas
> A >
~ decantador
—>
- - membranas
recirculacion
O
a) b)

Figura 3-4. Reactores de contacto anaerobio: a) convencional + desgasificacion
b) con separacion por membranas

Reactores de alta carga

Se desarrollaron a partir de la crisis del petrdleo de los afios 70 en un intento por desarrollar
fuentes de energia alternativas. Su diferencia fundamental con los reactores de baja carga, es
que consiguen retener elevadas concentraciones de biomasa en el interior del reactor, con lo
que compensan la baja velocidad de crecimiento de los microorganismos anaerobios, siendo,
por lo tanto, capaces de tratar elevadas cargas organicas. Estos reactores se subdividen en dos

grupos, dependiendo de la forma en que se retiene la biomasa:

» Reactores de biomasa suspendida

El principal representante de este grupo es el reactor anaerobio de lecho de fangos, UASB
(Upflow Anaerobic Sludge Blanket), que integra las etapas de reaccion y separacion de la
biomasa suspendida en un solo equipo (Figura 3-5). Esta basado en la obtencion de un lecho
de fango floculento estable en la parte inferior, a través del cual el agua circula lentamente. El
otro elemento caracteristico de este sistema es el conjunto de placas deflectoras y campanas
situado en la parte superior, que actian como separadores trifasicos (biomasa, agua y gas),
con lo que se evita la salida de fango con el efluente y se recoge el biogds. Su elevada
capacidad de tratamiento, hasta 25 kg DQO/m’-d, le ha otorgado un notable éxito en algunos

sectores de la industria alimentaria. Sin embargo, las aguas residuales con un contenido
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significativo de grasas, como las de la industria carnica, producen graves pérdidas de
biomasa, incluso el lavado repentino del reactor (Sayed y de Zeeuw, 1988), cuya regeneracion

requiere largos periodos de tiempo.

BIOGAS

EFLUENTE

4

CAMPANA DE RECOGIDA
DE BIOGAS

BURBUJAS DE BIOGAS

MANTO DE FANGO

INFLUENTE

DISTRIBUIDORES

Figura 3-5. Esquema del reactor UASB

Otro reactor de biomasa suspendida es el IC (Internal Circulation), cuya implantaciéon en la
industria ha tenido un notable incremento en los ultimos anos. El funcionamiento de este
reactor estd basado en el concepto del UASB de granulacion de biomasa y utilizacion de
separadores trifasicos integrados. Su principal caracteristica diferenciadora es la separacion
del biogds producido en dos etapas. En la Figura 3-6 se puede observar que en el
compartimento inferior del reactor se encuentra un lecho de fangos granular, que recibe la
mayor carga organica, mientras que en el compartimento superior, denominado de afinado, se
trata el efluente procedente del compartimento inferior. El biogéas recogido en el primer
separador asciende hasta el tanque de desgasificacion junto con agua y fango (gas-lift), lo que
provoca el retorno de parte de la mezcla agua/fango al fondo del reactor; esta circulacion
interna es la que da el nombre al reactor. Este reactor puede operar con velocidades de carga

mayores y tiempos de residencia hidraulicos menores que los UASB.

58



Fundamentos Teodricos

Tanque de
desgasificacion

IC

Efluente

o
2° separador S

Compartimento de
afinado
Recirculacion

Ascension de
biogas

1¥" separador —

Compartimento de
lecho expandido

Sistema de distribucion -

-

Influente

Figura 3-6. Esquema del reactor IC

Para evitar los problemas del UASB también se desarrollaron otros reactores como el reactor
de fango granular EGSB (Expanded Granular Sludge Bed), que con un fango granular mas
denso y compacto permite que la velocidad de circulacion del agua sea mdas rapida y se
minimice la adsorcion. Estos reactores han trabajado satisfactoriamente con aguas residuales
de matadero, (Sayed et al., 1987; Nufiez et al., 1999) pero con velocidades de carga menores
que el UASB (15 kg DQO/m’-d). El problema que plantean estos reactores es la consecucion
y el posterior mantenimiento de las caracteristicas fisicas de los granulos bacterianos, siendo
probable que las frecuentes sobrecargas a las que se verian sometidos en la industria carnica,
o cualquier otra condicion andémala de operacion provocase la desintegracion o el

esponjamiento del fango.

> Reactores de biomasa adherida

En este tipo de reactores, la biomasa se retiene en forma de pelicula biologica, adherida a un

soporte inerte que puede ser mévil o fijo.

Entre los reactores con soporte movil estan los de lecho fluidizado, FB (Fluidized Bed), en los

que el soporte es un material inorganico de pequefio tamafio y elevada superficie especifica,
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como puede ser la sepiolita (Moral, 1997). Las particulas de soporte rodeadas de la
biopelicula se mantienen en suspension mediante un elevado caudal de recirculacion,
formando un lecho fluidizado que proporciona un elevado contacto biomasa-sustrato, y por lo
tanto, una elevada capacidad de eliminacion de materia organica (Iza, 1990). Si el grado de
expansion del lecho es menor se considera un reactor de lecho expandido, EB (Expanded

Bed).

Los reactores de soporte fijo suelen denominarse en general filtros anaerobios, AF (Anaerobic
Filter), que utilizan soportes instalados en el interior del reactor para retener la biomasa. Con
esto, se evita por completo los problemas de flotacion y pérdida de biomasa. Estos sistemas
presentan la estabilidad propia de los reactores de biopelicula y se han probado numerosos
tipos de relleno, desde materiales plasticos, hasta otros mucho més proximos a la industria
carnica como craneos de ave, con los que se han obtenido resultados satisfactorios a escala
piloto (Tritt, 1992). Los inconvenientes habituales de estos reactores son la menor capacidad
de carga, entre 2 y 3 kg DQO/m’-d (Andersen y Schmidt, 1985) y los atascamientos debidos a
la presencia de so6lidos suspendidos o al excesivo crecimiento de la biomasa adherida. Para
evitar los problemas de colmatacion del filtro, a principios de los afios 80, se desarrollaron en
Canada reactores con el relleno ordenado, llamados genéricamente reactores de pelicula fija
(Van den Berg y Lentz, 1979).

Por ultimo es necesario sefalar que existen reactores hibridos que combinan las caracteristicas
de algunos de los reactores sefialados anteriormente. Asi tenemos el reactor anaerobio con
tabiques, ABR (Anaerobic Baffled Reactor) que consiste en varios UASB dispuestos en serie
(Boopathy y Tilche, 1991) y un hibrido del filtro anaerobio en el que la seccion libre funciona

como un UASB (Chen y Shyu, 1998).

En la Figura 3-7 se muestra de forma esquemadtica los principales reactores de biomasa

adherida de soporte fijo, el filtro anaerobio y la pelicula fija.
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Figura 3-7. Reactores de biomasa adherida

La capacidad de retencion de biomasa es mayor en unos reactores que en otros, habiéndose
establecido el siguiente orden (Iza, 1991):

Lecho fluidizado > Pelicula fija > Filtro anaerobio > UASB > Contacto anaerobio

En la Tabla 3-7 se muestra una comparacion de la velocidad de carga organica para diferentes

reactores anaerobios (IPE, 2003).

Tabla 3-7. Comparacion de la velocidad de carga organica de diferentes reactores

Tipo de reactor Velocidad de carga organica
(kg DQO/m’*.d)
Contacto anaerobio 2-10
UASB 5-25
IC 15-30
EGSB 10-23
FB 2-50
AF 2-20
ABR 2-10

Como se puede observar en la Tabla 3-7 existe una gran variabilidad en la carga orgéanica
soportada por los distintos tipos de reactores, siendo funcion de la naturaleza del agua residual

tratada y de las condiciones de operacion impuestas.
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3.2.4.2. Sistemas de biomasa adherida

En los reactores de biomasa adherida las caracteristicas del soporte juegan un papel

fundamental en su capacidad de depuracion.

La funcién principal del soporte es ofrecer una gran superficie que favorezca la adhesion de
las bacterias y la formacion de la pelicula activa. Al mismo tiempo, la geometria del relleno
debe ser adecuada para evitar obstrucciones y la formacion de caminos preferentes y zonas
muertas. Estas dos caracteristicas deben combinarse para obtener un lecho poroso con una

gran superficie especifica.
La eleccion de un material soporte estd determinada por los siguientes factores:
a) Tipo y contenido de s6lidos en el agua residual.

b) Modo de operacion

- con o sin recirculacion
- régimen de flujo
- lavados periodicos

c) Caracteristicas del material:

superficie especifica

- densidad

- rugosidad

- porosidad

- resistencia mecanica

- ordenado o desordenado

- estructura micro o macroporosa

- caracteristicas hidrofilas o hidréfobas
- composicion quimica

- degradabilidad

- coste del material y su colocacion
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Dado el elevado nimero de parametros que intervienen en la eleccion del tipo de material
soporte, no es posible adjudicar de forma generalizada un determinado soporte para un tipo
concreto de agua residual. Entre los materiales naturales utilizados, se encuentran fragmentos
de arcillas, algas calcareas, conchas de mejillones, materiales volcanicos e incluso anillos de
bambu y huesos de pollo (Tritt, 1992). También se han desarrollado diferentes materiales

artificiales para este tipo de reactores, como son:

- Anillos y esferas ceramicas

- Tubos plasticos

- Formas especiales de pléstico (Hyflow, Bioeco, Plasdek entre otros)

- Paneles modulares o tubulares (Bionet entre otros)

- Anillos o esferas de vidrio altamente poroso (Sinterglass 25 entre otros).

La formacidén y crecimiento de la biopelicula sobre un soporte inerte es la clave del
funcionamiento de los reactores de biomasa adherida, y se debe a la accidon conjunta de los

siguientes procesos fisicos, quimicos y bioldgicos:
- Transporte y adsorcion de sustancias organicas sobre la superficie del soporte.

- Transporte de particulas (sustratos y microorganismos) hacia la superficie del

soporte.
- Fijacion de los microorganismos sobre la superficie.
- Crecimiento de los microorganismos y engrosamiento de la biopelicula.

- Desprendimiento de organismos aislados o formando floculos, debido a fuerzas
de cizalladura causadas por el flujo de gas o de liquido, y a la descomposicion

enddgena.

Para la obtencion de un buen rendimiento de eliminacién de materia carbonosa es necesario
que las condiciones para el transporte de materia sean adecuadas, tanto en el seno de la fase
liquida, como en la interfase liquido-biomasa. Para ello, pardmetros como el sentido y la
velocidad del flujo serdn de gran importancia. Es necesario optimizar las fuerzas de
cizalladura del agua sobre la biopelicula, para que el desprendimiento de ésta sea suficiente

para mantener un espesor adecuado.
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Una biopelicula con un espesor excesivo puede llegar a colmatar el propio reactor. En los
reactores de biomasa adherida la biopelicula no crece de forma indefinida, ya que cuanto
mayor es el espesor de la biopelicula, mayor es su resistencia al transporte de sustrato en su
interior. Si el sustrato no es capaz de difundir hacia las zonas mas internas, la descomposicion
endogena y posterior muerte de los microorganismos provocard el desprendimiento de la

biopelicula.

Se han desarrollado multitud de modelos cinéticos para describir y parametrizar los procesos
de biopelicula. Ohasi y Harada (1994) establecieron un modelo para determinar el
desprendimiento de la biopelicula, en relacion a la velocidad de circulacion del liquido y las
propias caracteristicas del medio. En la Universidad de Newcastle, se desarroll6 un modelo
cinético para determinar la etapa limitante en la transferencia de materia biopelicula-sustrato
(Roberts, 1973), y en los ultimos afios han continuado apareciendo modelos teoéricos para

describir los procesos de biopelicula.

Para estudiar la estructura de las biopeliculas, se han aplicado técnicas avanzadas de
microscopia electronica laser, RMN y microelectrodos, que han permitido conocer con mayor
exactitud, la influencia de la disposicion de las poblaciones bacterianas sobre los procesos de

eliminacion de materia organica (Harendranath, 1996; Harvey, 1984).

3.2.4.3. Reactores anaerobios de pelicula fija

Desde hace varios afios se vienen aplicando los reactores anaerobios de pelicula fija al
tratamiento de aguas residuales de origen muy diverso, por lo que existen abundantes
referencias al respecto, de las que la mayor parte se centran en rellenos desordenados o semi-
ordenados, y con una cantidad considerable de biomasa suspendida formando un lecho de

fangos, ademas de la biopelicula.

La mayoria de las aguas residuales tratadas con reactores anaerobios de pelicula fija
pertenecen al sector agroalimentario, como pueden ser los efluentes de la industria lechera, de
destilerias y procesado de bebidas alcoholicas, vinazas, efluentes de azucareras, procesado de
tomate, patata, etc. También la industria del aceite, tanto de oliva como de palma, se
caracteriza por las elevadas cargas contaminantes de sus efluentes, apropiadas para el
tratamiento anaerobio (Henze y Harremoés, 1983). Dentro del sector ganadero existen
numerosas instalaciones de pelicula fija para tratar purines de cerdo (Vincent, 1993). Fuera

del sector agroalimentario también se han aplicado reactores anaerobios de pelicula fija para
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el tratamiento de efluentes de la industria quimica, farmacéutica, textil y papelera, en los que

es necesario un control muy cuidadoso de la presencia de sustancias toxicas y/o inhibidoras.

En los reactores anaerobios de pelicula fija es especialmente importante la fase de arranque
para poder conseguir una biopelicula estable y bien adherida, que permita un buen
rendimiento de eliminacién de materia orgénica. Aunque todas las referencias encontradas
aportan informacion sobre las posibilidades de arranque de los reactores de pelicula,
Austermann-Haun desarrollaron un trabajo en el que comparaban la eficacia de varias
estrategias de operacion. El inoculo utilizado provenia del digestor de lodos de una planta de
tratamiento de aguas residuales urbanas y se comprobd que la actividad del inoculo, la
recirculacion, la dosificacion de calcio y la forma de aumentar la velocidad de carga influian
significativamente en el comportamiento del arranque. En este estudio se consiguieron
alcanzar velocidades de carga entre 10 y 30 kg DQO/m’.d en un periodo de dos meses, con la
estrategia de aumentar la OLR cuando el rendimiento de eliminacion se situaba entre el 60 y
el 85%. Sin embargo, este estudio determin6 que el mejor método de arranque es en funcion
del pH o la alcalinidad. Asi, un sistema de regulacion de la entrada de materia orgéanica
conectado a una sonda de pH permite ir aumentando la OLR cada vez que el pH alcanza un
valor aceptable; de esta forma se pueden conseguir velocidades de carga de 60 kg DQO/m’.d

en tan solo 36 dias (Austermann-Haun, 1994).

Aunque normalmente los BAPF operan en el rango mesofilo de temperaturas, también pueden
ser arrancados satisfactoriamente a 20°C. Viraraghavan y Kikkeeri (1990), utilizando agua
sintética, demostraron que el empeoramiento del porcentaje de eliminacion durante el periodo
de arranque a 21°C era solo de un 5-6% de diferencia con el arranque a 30°C. En la fase
estable de operacion determinaron que el rendimiento de eliminacién disminuye con la
temperatura, obteniendo 92, 85 y 78% para temperaturas de 30, 21 y 12,5°C respectivamente.
Ademas, a menor temperatura, la dependencia del rendimiento con el tiempo de residencia
hidraulico es mayor. De modo similar para aguas residuales de la industria conservera, con
gran contenido en sales de mar, se ha apreciado la disminucion del rendimiento desde el 73 al
63% al pasar del rango termofilo al mesoéfilo, aunque este empeoramiento se observaba solo

cuando la velocidad de carga era elevada, de 24 kg DQO/m’.d (Lema et al., 1993).

Las caracteristicas estructurales de la biopelicula en los reactores de lecho fijo han sido

estudiadas con técnicas de microscopia electronica (Harendranath, 1996; Harvey, 1984), asi
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como la influencia del tipo de soporte sobre el crecimiento de las colonias acidogénicas y

metanogénicas (Miyahara ef al., 1995).

Otros trabajos con BAPF aportan una informacién muy util y una referencia en cuanto a la
dependencia del rendimiento de eliminacion con los parametros de operacion. Asi sabemos
que para velocidades de carga menores de 25 kg DQO/m’.d, el porcentaje de eliminacion

disminuye exponencialmente cuando aumenta la velocidad de carga (Borja et al., 1995).

Por otro lado, en el tratamiento de aguas residuales con elevados contenidos en grasas, como
son los efluentes del procesado de aceite de palma, se han obtenido rendimientos
satisfactorios, del orden del 90%, trabajando con tiempos de residencia hidraulicos elevados
(15-16 dias). En el trabajo se determino el perfil de rendimiento de depuracion con la altura
del filtro concluyendo que el volumen necesario para un filtro es considerablemente menor

que para un digestor convencional (Borja y Banks, 1994).

Dada la influencia de la transferencia de materia sobre la velocidad de eliminacion de
sustrato, se han desarrollado numerosos trabajos estudiando las caracteristicas hidrodindmicas
de los reactores de pelicula fija. Estudios con trazadores han mostrado que la recirculacion del
efluente tiene un importante efecto de diluir y distribuir la carga orgéanica, evitando la
acumulacion de AGV, por lo que se aumenta la capacidad del reactor (Chua y Fung, 1996),
aunque también puede tener un efecto perjudicial, dependiendo de la concentracion del

efluente (Tritt, 1992).

También se ha determinado que pardmetros de disefio como el sentido de flujo y la
disposicion de la entrada de agua pueden mejorar el funcionamiento del reactor (Smith et al.,
1996). En esta misma linea se han desarrollado varios modelos matemadticos para parametrizar
las condiciones de operacion y predecir la cinética del proceso anaerobio de pelicula fija
(Iliuta, 1996; Smith et al., 1996; Guiot, 1991), asi como los fenomenos de inhibicion (Aguilar
et al., 1995).

La bibliografia también recoge otros estudios mas especificos con reactores de pelicula fija,
sobre la posibilidad de operar en condiciones anoxicas utilizando nitrato como aceptor de
electrones (Godbole y Chakrabarti, 1991), o sobre la degradacion de la materia organica que
no puede difundir en el interior de la biopelicula anaerobia (Rohold y Harremoés, 1993), con

resultados positivos.
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De los trabajos en los que se han empleado BAPF para el tratamiento de aguas residuales de

matadero cabe destacar:

- Los rendimientos de eliminacion de materia organica se han situado en torno al 75-80%
para una planta industrial que trata un efluente de 8 kg DQO/m’.d, comprobando como
sobrecargas organicas de hasta 20 kg DQO/m”.d durante cuatro dias, no produjeron la

desestabilizacion del sistema (Metzner y Temper, 1990).

~Operando a velocidades de carga de entre 2 y 18 kg DQO/m’ d y tiempos de retencion
entre 0,5 y 5,0 dias se han obtenido rendimientos de hasta el 85% utilizando como

soporte huesos de pollo o anillos de bambu (Tritt, 1992).

3.2.4.4. Tratamiento anaerobio aplicado a aguas residuales de matadero

Las caracteristicas de las aguas residuales de matadero las hacen aptas para el tratamiento
anaerobio, siendo un factor determinante su elevada concentracion de materiales refractarios y

lentamente biodegradables, asi como su considerable contenido en grasas emulsionadas.

Otro factor determinante para el proceso anaerobio es la elevada concentracion de proteinas
en aquellas aguas con un elevado contenido de sangre, que puede incidir negativamente en la
actividad de las bacterias metanogénicas y en los procesos de biofloculacion, al liberarse en el

medio una concentracién importante de nitrégeno amoniacal.

Una forma de comparar el grado de aceptacion que tienen los distintos sistemas anaerobios en

la industria céarnica, es en funcion del nimero de instalaciones registradas (Figura 3-1).

Industria Alimentaria Industria Carnica

Contacto Anaerobio Contacto Anaerobio

Filtro
Anaerobio

UASB UASB

Filtro
Anaerobio

Figura 3-8. Implantacion de reactores anaerobios en la industria alimentaria y carnica
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Mientras que de forma general en la industria alimentaria el sistema mas aplicado es el
UASB, en la industria carnica mas de la mitad de las instalaciones se decantan por la opcion

mas conservadora: el contacto anaerobio.

Al comparar la implantacion del UASB en la industria carnica y en la industria alimentaria se
comprueba que el grado de aceptacion por parte de la industria carnica es menor, el 25%,
frente al 50% de la industria alimentaria en general (Dennis, 1990). En cambio, con el filtro
anaerobio ocurre lo contrario, puesto que en la industria carnica son filtros anaerobios el 20%
de las instalaciones, frente al 15% en la industria alimentaria. Esto esta de acuerdo con el
hecho de que los reactores UASB estan sujetos a problemas de flotacion de fango por accion
de las grasas presentes en las aguas residuales de la industria carnica, y demuestra que en su
lugar se deben aplicar sistemas mas estables y robustos, aunque sean menos eficaces o

simplemente que poseen una menor difusion.

En la Tabla 3-8 se muestra una comparacion de los resultados obtenidos en el tratamiento
anaerobio de aguas residuales de matadero en diferentes reactores y diferentes condiciones de

operacion.

68



Fundamentos Teodricos

Tabla 3-8. Aplicacion del tratamiento anaerobio a aguas residuales de matadero

OLR %DQOsusp |, . .
Reactor (keDQO/m’.d) HRT (d) alimentacién %DQO0Oelim Referencia
AF 2,0-18,5 0,5-5,0 45 30-85 Tritt, 1992
AF 5,0 1,5 15-30 63-85 Ruiz et al,,
1997
UASB Sayed et al.,
floculento 35 0.3 40-50 70 1984
UASB Ruiz et al.,
floculento 6,5 1,2 15-30 60-90 1997
UASB 11,0 0,5-0,6 40-50 55 Sayed etal,
granular 1987
Manjunath et
UASB 3,5 0,4 55 70 al.. 2000
UASB en dos Sayed et al.,
etapas 15,0 0,2 55 90 1993
UASB-AF Borja et al.,
integrado 5,0-32,0 0,1-0,5 10 45-98 1995
Borja et al.,
FB 35,0 0,1-0,3 4 85 1995
Nufez et al.,
EGSB 5,3-15,8 0,2 45 54-80 1999
ABR 47 0.1 _ 75 Polprasert et
’ ’ al., 1992
AnSBR 2,0-4.9 2,0 52 90-96 Masse y
T ’ Masse, 2000
Fuchs et al.,
An MBR 6,0-8,0 1,2 45-55 97 2003

Un factor comun en el tratamiento anaerobio de aguas residuales de matadero es que se
obtienen rendimientos de depuraciéon moderados, que habitualmente se sitian entre el 50 y el
80%, en funciéon de la naturaleza del agua residual a tratar. Un factor determinante en este
sentido es la fraccion de materia organica suspendida, que habitualmente se sitia entre el 30 y
el 50%, asi como el contenido de grasas en la alimentacion. La fraccion suspendida y el
contenido de grasas son los responsables principales de la biodegradabilidad moderada que
presentan las aguas residuales de matadero. La sangre vertida con el agua residual aporta una

elevada fraccion de materia suspendida de naturaleza proteica.
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Las velocidades de carga orgénica aplicadas al tratamiento anaerobio de aguas residuales de
matadero suelen ser bajas (2-10 kg DQO/m’.d) en comparacion con otros procesos, si bien

dependen del tipo de reactor empleado y la composicion especifica del agua residual a tratar.

3.3. Tratamiento bioldgico aerobio

En este tipo de tratamiento se efectiia una oxidacion bioldgica de la materia organica por
medio de microorganismos heterdtrofos con metabolismo respiratorio, que utilizan el oxigeno
molecular como aceptor final de los electrones. Los procesos aerobios ademas de oxidar la
materia organica, también permiten oxidar biolégicamente el N-NHy hasta NO,” o NOs'. Este
proceso se conoce como nitrificacion, y es efectuado por bacterias autdtrofas que también
utilizan el oxigeno molecular como aceptor final de los electrones. Un posterior proceso
anoxico denominado desnitrificacion permite la reduccion del nitrito o nitrato hasta nitrégeno
atmosférico, completando el ciclo de eliminacidon de nitrogeno del agua. La eliminacion del
nitrégeno amoniacal del agua residual es muy importante, especialmente en aquellos cauces
catalogados como sensibles, y que por lo tanto pueden sufrir problemas de eutrofizacion.
Ademas el nitrogeno amoniacal es toxico para algunas especies acudticas y ejerce una

considerable demanda de oxigeno.

En los procesos de depuracion aerobios el oxigeno es un sustrato imprescindible, por lo que es
necesario adicionarlo de forma eficaz en los reactores, con la ayuda de motores soplantes y

difusores, u otros medios de aireacion existentes.

El tratamiento aerobio permite obtener efluentes de mayor calidad que los procesos
anaerobios, por lo que suele ser el tratamiento final que se aplica a las aguas residuales antes

de su vertido.

La materia organica que llega a una planta de tratamiento biologico aerobio puede ser (Henze,

1997):
- Transformada en materia organica mas sencilla mediante procesos de hidrdlisis.
- Oxidada hasta didxido de carbono para la obtencidon de energia.
- Transformada en biomasa (fango).

- Mantenida en su forma, si no es biodegradable.
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En los procesos aerobios los microorganismos destinan aproximadamente un 33% de la
materia organica a procesos catabdlicos o de obtencion de energia y el 67% restante a

procesos anabolicos o de sintesis celular (Van Haandel y Lettinga, 1994).

3.3.1. Microbiologia y bioquimica de los procesos aerobios

Tanto en los sistemas aerobios de biomasa suspendida como adherida, se encuentra una
amplia variedad de microorganismos. Las bacterias aerobias que se encuentran en estos
procesos son capaces de producir polimeros extracelulares, que permiten la formacion de

fléculos bioldgicos y biopeliculas, que pueden ser separados eficazmente del agua tratada.

Los protozoos juegan un papel importante en los procesos aerobios, puesto que la predacion
de bacterias libres y materia coloidal favorece la clarificacion del efluente. Requieren de un
SRT superior al de las bacterias, asi como concentraciones de oxigeno superiores a 1 mg/l,

siendo su presencia un buen indicador de un proceso de operacion estable.

Otros microorganismos que se pueden encontrar son los rotiferos y nematodos, aunque éstos

solo se desarrollan con elevadas edades de fango.

En la Tabla 3-9 se muestra un ejemplo de la distribucion de las poblaciones bacterianas. Hay
una gran variacion en la composicién microbioldgica de la biomasa de una planta a otra. La
razén es la variacion en el agua tratada, asi como las diferencias en los disefios y en la

operacion.

Tabla 3-9. Composicion de la biomasa en fangos activados (Hiraishi, 1989)

Organismos %
Comamonas-Pseudomonas 50
Flavobacterium 14
Paracoccus 12
Alcaligenes 6
Pseudomonas (Fluorescentes) 2
Aeromonas 2
Micrococcus 2
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La materia orgénica presente en las aguas residuales urbanas se puede representar mediante la
formula empirica: Ci;sHij9O9N (Pdpel, 1974). Su oxidacidn por parte de los microorganismos
aerobios para la obtencion de energia se puede efectuar con o sin nitrificacion, en funcion de

las condiciones operacionales del proceso:

Con nitrificacién: CigH;90oN + 19,5 O, 18 CO,+ 9 H,0 + H" + NO5 (Reaccion 3.8)
Sin nitrificacion: CigH9OoN + 17,50, + H* —18 CO>+ 8 H,O + NH,"  (Reaccion 3.9)

El consumo bioldgico de oxigeno se situa en 1,58 kg O,/kg m.o. y 1,42 kg Oy/kg m.o.

respectivamente.

Una fraccion importante de la materia organica se transforma mediante el aporte de energia
catabolica y nutrientes en tejido celular, cuya formula empirica es CsH;NO,. Si la energia
obtenida por las células con el sustrato externo no fuese suficiente para su mantenimiento,
entonces ¢stas pueden degradar sustancias de reserva que se encuentran en el interior de la
c€lula, dando lugar a una disminucion de la biomasa por metabolismo endogeno. A medida
que aumenta la edad celular (SRT), los requerimientos energéticos de las células aumentan,
encontrandose una mayor proporcioén de ellas con metabolismo enddgeno, lo que se traduce
en una menor produccion de biomasa (Y). Cuando las reservas endogenas se agotan las
c¢lulas mueren, rompiéndose su pared celular y liberando el citoplasma y otros constituyentes
al medio, donde serén hidrolizados y asimilados como sustrato. La pared celular bacteriana no
es biodegradable, por lo que permanecerd en el reactor como materia organica refractaria,

hasta que sea eliminada en forma de fangos en exceso.

Mediante consideraciones termodindmicas puede calcularse la energia total obtenida en la

oxidacion de la materia organica (Harremoés, 1989):

€ CisH 900N + 1 17,50, —> 17 CO,+ € HCO;5 + 1 NH, + L H,0 + 110 KJ/e-eqv
70 4 70 70 70 10

(Reaccion 3.10)

Partiendo de un mismo sustrato, la cantidad de energia que se obtiene en el metabolismo
respiratorio es muy superior a la que se obtiene con el metabolismo fermentativo, siendo este

factor energético el responsable de la mayor velocidad de crecimiento de la biomasa
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heterotrofa aerobia sobre la anaerobia. Esto se traduce en que la produccion de fangos en

exceso en los procesos aerobios sea unas 10 veces superior a la de los procesos anaerobios.

3.3.2. Cinética de la oxidacion biologica

Las expresiones matematicas de la velocidad de utilizacion de sustrato y de la velocidad de
crecimiento de la biomasa para los procesos de oxidacion heterotrofa de sustratos organicos
son cinéticas de saturacion del tipo propuesto por Monod, y de las que ya se hablo

detalladamente en el apartado 3.1.3:

ﬁ —u . KL (Ecuacion 3.9) diAX = M " X >
dt Y Ks+S§ dt Ks+d

—b-X (Ecuacion 3.5)

Como en todo sistema bioldgico, la velocidad de crecimiento de la biomasa aerobia también
estd afectada por una serie de factores ambientales como son la concentracidon de sustrato, la

temperatura, el pH, la presencia de inhibidores y suficientes nutrientes:
fions = .- £(S) £(0) f(pH)- f(T)- f(I)- f(N)  (Ecuacién 3.20)

En los procesos aerobios, la expresion de velocidad que engloba la influencia de la
concentracion del sustrato organico y del oxigeno disuelto puede ser del tipo Monod

multiplicativo:

S . Co,
K;+S K, +Cp,

Mops = Mgy - (Ecuacion 3.21)

La concentracion de oxigeno con la que se opera de forma habitual en los procesos de

depuracion aerobios es de unos 2 mg Oo/1.

Las diferencias en el disefio y operacion de la planta depuradora aerobia, y sobre todo la
naturaleza del agua tratada, hacen que exista una gran variabilidad en los valores de Ks y

Umax- En la Tabla 3-10 se recogen algunos valores bibliograficos para estos parametros.
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Tabla 3-10. Valores bibliograficos de Ks y [max

max (d7) Ks (g DQO * m™) Referencia

4,0-8,0 5,0-30,0 Henze, 1997

2,0-7,0 3,5 Kappeler, 1992
6,0 3,0 Shulan Xu, 1996
14,4 80,0 Ramalho, 1991

3.3.3. Parametros ambientales y de control

3.3.3.1. Influencia de la temperatura

Los parametros cinéticos (Ks y wmax) presentan una dependencia menor de la temperatura en
los procesos aerobios que en los procesos anaerobios. La dependencia de la velocidad de
crecimiento especifico con la temperatura en los procesos aerobios se puede modelizar a

través de una expresion exponencial variante de la de Van't Hoff-Arrhenius:

w0 (T) = 1, (20°C)-expln - (T = 20)]  (Ecuacion 3.22)
donde 7 es un coeficiente que depende del proceso.

Para los procesos aerobios, la expresion es aplicable en el rango de temperaturas comprendido
de 0-32°C. De 32 a 40°C, la velocidad de eliminacion es constante, cayendo bruscamente a
cero en torno a 45°C. Los procesos aerobios también pueden tener lugar en el rango termofilo
(50-60°C), siendo la velocidad en torno a un 50% maés alta que a 35°C, pero a esas

temperaturas la baja solubilidad del oxigeno limita gravemente el proceso.

3.3.3.2. Influencia del pH

La velocidad de los procesos biologicos aerobios, al igual que los anaerobios, es dependiente
del pH. La dependencia cinética del proceso aerobio con el pH se puede modelizar a través de

la siguiente expresion:

K
My (PH) = 11,5 (PH 5110 — P (Ecuacién 3.23)
K,y+1

donde K, es la constante de pH, e I:
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I _ lo‘pHéptimn—pH ‘ _1

Para una eliminacion eficaz de materia organica, son tolerables valores de pH comprendidos
entre 6,0 y 8,0, aunque el rendimiento optimo del proceso se sitia en pH proximos a la

neutralidad (6,5-7,5).

3.3.3.3. Presencia de toxicos e inhibidores

Algunas sustancias quimicas orgdnicas pueden ser toxicas para los sistemas bioldgicos
aerobios, disminuyendo de forma considerable el rendimiento del proceso. Entre esas
sustancias toxicas estan los disolventes clorados, los cianuros, fenoles y diversas sustancias
aromaticas. La sensibilidad de los procesos aerobios a este tipo de sustancias toxicas es mayor
que la de los procesos anaerobios, que en ocasiones incluso son capaces de biodegradar

exitosamente compuestos considerados refractarios para la via aerobia.
Los mecanismos de inhibicion incluyen la inhibicion reversible competitiva y no competitiva.

El mecanismo de inhibicion competitiva afecta a la cinética de crecimiento bioldgico,

aumentando el valor de la constante de saturacion, Ks:

! K, +C,

K, =K X (Ecuacion 3.24)
1

donde:

!
K esla constante de saturacion con inhibicion

K es la constante de saturacion sin inhibicion
K, es la constante de inhibicion

C, es la concentracion de la sustancia inhibidora.

La inhibicién no competitiva afecta a la cinética de crecimiento bioldgico, disminuyendo la

velocidad de crecimiento especifico maxima pmax:

! Iil
L =4y FEcuacion 3.25
Iumax lleax Rj[ + jl ( )

donde:
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!
4. eslavelocidad de crecimiento especifico maxima con inhibicién

u,... es la velocidad de crecimiento especifico maxima sin inhibicion.

Los compuestos que se generan en los procesos anaerobios y que en algunas ocasiones
pueden actuar como inhibidores de dichos procesos, como el nitrdgeno amoniacal, los

sulfuros o los 4cidos grasos volatiles, no tienen el mismo efecto sobre los procesos aerobios.

El nitrogeno amoniacal se puede eliminar por via aerobia a través del proceso denominado
nitrificacion, eliminandose también en forma de amoniaco por desorciéon con el aire
introducido en el proceso. Ademas, la biomasa heterotrofa aerobia es mucho mas resistente a
la inhibiciéon por nitrdgeno amoniacal que la anaerobia metanogénica, por lo que la
concentracion de este compuesto no altera significativamente el rendimiento de eliminacidon
de materia orgénica. Sin embargo, la biomasa autdtrofa aerobia responsable de la nitrificacion
si es sensible a la concentracion de nitrogeno amoniacal, pudiendo incluso llegar a inhibir por

completo el proceso de nitrificacion.

Los sulfuros también pueden ser eliminados en los procesos aerobios a través de su oxidacioén
biologica, y de la misma forma los AGV son muy facilmente biodegradables por via aerobia,

y su concentracidon no tiene efectos inhibitorios en el proceso.

3.3.3.4. Requerimiento de nutrientes

Los procesos biologicos aerobios requieren de una mayor cantidad de nutrientes que los
procesos anaerobios, debido a la mayor velocidad de crecimiento de los microorganismos

aerobios. La relacion recomendada DBOs/N/P es de 100/5/1.

3.3.4. Tecnologia de los procesos aerobios
En los tratamientos bioldgicos aerobios es necesario realizar las siguientes operaciones:
- Oxigenar: afiadir el oxigeno necesario para el proceso.

- Agitar: asegurar un buen contacto de los microorganismos, la materia organica y el

oxigeno.
- Concentrar: maximizar la cantidad de microorganismos.

- Separar: terminado el proceso bioldgico hay que separar la biomasa del agua tratada.
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Los reactores disefiados para efectuar estas operaciones se dividen en:

- Sistemas de biomasa suspendida, como:
« Mezcla Completa
« Flujo de Piston
« Alimentacion Escalonada
« SBR (Secuencial Batch Reactor): reactor secuencial por etapas
« Doble Etapa y Procesos A-B
« MBR (Membrane Biological Reactor)

- Sistemas de biomasa adherida, siendo los mas representativos:
« Lechos Bacterianos
« Lechos Sumergidos
- Biodiscos o0 CBR (Contactor Biologico Rotatorio)

Tanto en los sistemas de biomasa suspendida como adherida es necesario eliminar y procesar
el exceso de biomasa para mantener un rendimiento y unas condiciones de operacion
adecuadas. La separacion de la biomasa del agua tratada habitualmente se efectiia por
gravedad en los decantadores secundarios, con la excepcion de los SBR, donde la etapa de
separacion se efectia en el propio reactor, y en los MBR, donde la separacion se efectiia por

medio de membranas.

3.4. Tratamiento biologico de nitrificacion

La eliminacion de nutrientes como el nitrogeno y el fésforo es importante para un tratamiento
completo de las aguas residuales, especialmente si el vertido se efectia en las denominadas

zonas sensibles.

El nitrogeno amoniacal se encuentra siempre limitado para el vertido a cauce publico, y en
muchas ocasiones, también esta severamente limitado para el vertido a la red de saneamiento.
El nitrogeno amoniacal en forma de amoniaco libre es toxico para muchos organismos
acuaticos como los peces. Ademas el nitrogeno amoniacal ejerce una demanda de oxigeno

considerable en el cauce receptor y es responsable directo de los procesos de eutrofizacion.
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Ademas puede suponer un gasto adicional de cloro en el caso de desinfeccion del efluente
final.
La eliminacion de nitrégeno amoniacal del agua residual se puede efectuar por diferentes vias:
» Oxidacién quimica con cloro hasta nitrogeno gas
Desorcion de amoniaco con aire (stripping)

>

» Intercambio i6nico
» Proceso Anammox
>

Nitrificacion/desnitrificacion bioldgica

La via de depuraciéon mas ampliamente utilizada por su elevada eficacia de eliminacion,

sencillez operativa y bajo coste es la nitrificacion y posterior desnitrificacion bioldgica.

La oxidacién completa de la materia organica nitrogenada biodegradable consta de las

siguientes etapas:

hidrolisis

Mat. nitrogenada ————— NH , /| NH > NO; > NO;
| < AMONIFICACION— | | «  NITRIFICACION BIOLOGICA  — |
<~ NITRITACION —>|<« NITRATACION —|

Nitrosomonas + O 9 Nitrobacter+ O2

La amonificacion es el proceso bioldgico por el cual el nitrdgeno orgénico es transformado en
nitrogeno amoniacal (NH3/NH;"). El proceso de amonificacién consta de dos etapas, una
primera de hidrolisis enzimatica seguido de una etapa de desaminacion bioldgica. Este
proceso lo pueden efectuar una amplia variedad de microorganismos tanto aerobios como
anaerobios. El proceso de amonificacion se considera rdpido y solo estd limitado por la

velocidad de hidrolisis.

En las aguas residuales de matadero y de la industria carnica en general, la materia organica
nitrogenada se encuentra fundamentalmente en forma de proteinas. Las proteinas se degradan

+ . . .
hasta N-NH4 de acuerdo con la siguiente secuencia:
4 . O . .y +
Proteinas = Aminoacidos = Desaminacion a N-NHy

Las proteinas se hidrolizan hasta péptidos o aminoacidos mediante enzimas proteoliticos
extracelulares. Posteriormente tiene lugar la etapa de desaminacion oxidativa o reductiva de

los aminoécidos, de acuerdo con las siguientes reacciones:

78



Fundamentos Teodricos

» Desaminacion oxidativa (condiciones aerobias):
R-CHNH, -COOH + ; 0O, > R-CO—-COOH + NH, (Reaccion 3.11)

» Desaminacion reductiva (condiciones anaerobias):

R—CHNH,-COOH + H, - R-CH,-COOH + NH, (Reaccién 3.12)

La concentracién relativa de las formas quimicas NH3/NH," dependera del pH en el reactor
bioldgico, que sera un factor importante para evaluar las posibles inhibiciones bioldgicas que
pueda provocar el NHj3 en determinadas concentraciones. A pH proximos a la neutralidad el

+ . , . .
NH,4 es la especie quimica predominante.

La nitrificacion es un proceso bioldgico que tiene lugar en dos etapas, oxidandose primero el
nitrégeno amoniacal (N-NH,") hasta nitrito (N-NO;'), y posteriormente el nitrito hasta nitrato
(N-NOys"). Los procesos de nitrificacion se pueden efectuar, al igual que los de eliminacion de

la DBO carbonosa, en reactores de biomasa suspendida o de biomasa adherida.

En los procesos de biomasa suspendida lo habitual es efectuar simultdneamente la
nitrificacion con la eliminacion de DBO carbonosa en el mismo reactor (nitrificacion de fase
unica), separandose la biomasa del agua tratada en un clarificador. En aquellos casos en los
que existen potenciales sustancias toxicas o inhibitorias en el agua residual, se utilizan
sistemas de biomasa suspendida de doble fase, con dos reactores en serie y sus
correspondientes etapas de clarificacion. El primer reactor se opera con SRT bajos que no
permiten el desarrollo de biomasa nitrificante, y si permite la eliminacién de DBO carbonosa,
efectudndose la nitrificacion en el segundo reactor. El control de la nitrificacion a través del
SRT se debe a que las bacterias nitrificantes son autdtrofas, y tienen un crecimiento mucho
mas lento que el de las heterdtrofas que eliminan DBO carbonosa. La menor velocidad de
crecimiento de las bacterias nitrificantes impone trabajar con un SRT mayor en los reactores

en los que se efecttia la nitrificacion.

En los procesos de biomasa adherida, la mayor parte de la DBO carbonosa debe ser eliminada
previamente, para permitir la actuacion de las bacterias nitrificantes. Esto se debe a que la
mayor velocidad de crecimiento de las bacterias heterdtrofas hace que colonicen

prioritariamente la superficie del relleno.
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3.4.1. Microbiologia de la nitrificacion

La nitrificacidon es un proceso de dos etapas que implica a dos grupos bacterianos autdtrofos.
Las bacterias responsables de la oxidacion del nitrogeno amoniacal hasta nitrito
frecuentemente se denominan en la literatura cientifica Nitrosomonas, aunque este proceso
también puede ser efectuado por otros géneros de bacterias autotrofas, como Nitrosococcus,
Nitrosospira, Nitrosolobus y Nitrosorobrio, por lo que de forma genérica también se
denominan AOB (Ammonium Oxidizing Bacteria). De la misma forma, las bacterias
autotrofas responsables de la oxidacion del nitrito a nitrato se denominan habitualmente en la
literatura cientifica Nitrobacter, aunque el nitrito también es oxidado por otros géneros de
bacterias autdtrofas, como Nitrococcus, Nitrospira, Nitrospina y Nitrocystis, por lo que de

forma genérica también se denominan NOB (Nitrite Oxidizing Bacteria).

3.4.2. Bioquimica de la nitrificacion biologica

Las reacciones bioquimicas implicadas en las dos etapas de la nitrificacion son:

» Nitroso-bacterias (AOB)
2NH,” +30, >2NO, +4H"+2H,0 AG’= —270KJ/molN— NH,” (Reaccién 3.13)
» Nitro-bacterias (NOB)

2 NO,” +0, = 2 NO,” AG® =—-80KJ/moIN — NH,”  (Reaccién 3.14)

La primera etapa de oxidacion libera H" al medio, consumiendo alcalinidad y bajando el pH
del medio, mientras que la segunda etapa no influye sobre el pH. La alcalinidad requerida

para llevar a cabo la reaccion de oxidacion completa del N-NH," se puede escribir:
NH,” +2 HCO,” +20, - NO,” +2CO, +3H,0  (Reaccién 3.15)
Conforme a la estequiometria de esta reaccion, el consumo de alcalinidad serd de 7,14 g

CaCOj3/ g N-NH, oxidado a NOs™.

Las bacterias nitrificantes se caracterizan por su baja velocidad de crecimiento y su elevada
sensibilidad a las condiciones ambientales, que son los principales inconvenientes de los

sistemas de nitrificacion bioldgica.
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La reaccion total de oxidacion del proceso de nitrificacion viene dada por la expresion:
NH,” +20, > NO; +2H" +H,0 (Reaccion 3.16)

Conforme a la estequiometria de la Reaccion 3.16, el consumo teodrico de oxigeno sera de
4,57 g Oo/g N-NH," oxidado hasta nitrato, consumiéndose 3,43 g O, en la oxidacién hasta

nitrito y 1,14 g O, en la oxidacion hasta nitrato.

Dada la condicion autétrofa de las bacterias nitrificantes, la fuente de carbono que utilizan
para la sintesis celular es el carbono inorganico (CO, o HCOs'). La asimilacion de este
carbono junto con N-NH;" para la formacion de tejido celular, se puede representar a través

de la siguiente reaccion de sintesis:
4CO, + HCO,” + NH,” + H,0 — C,H,NO, (biomasa)+50, (Reaccién 3.17)

La sintesis autotrofa de bacterias nitrificantes libera oxigeno en el proceso, por lo que el

consumo real de oxigeno sera inferior al tedrico de 4,57 g O./g N-NH,".

La combinacion de los procesos catabdlicos y anabodlicos a partir de criterios termodindmicos

nos conduce hasta la reaccion global:

NH,” +1.8630, +0.098 CO, — 0.0196 C,H,NO, +0.98 NO,” +0.0941H,0 +1.98 H*
(Reaccion 3.18)

Conforme a la estequiometria de esta reaccion, el consumo de oxigeno sera de 4,25 g O,/g N-
NH," oxidado hasta nitrato. El rendimiento en biomasa (Y) conforme a la estequiometria sera
de 0,16 g SSV/g N-NH,", que es un valor muy inferior al de la biomasa heterotrofa aerobia.
El consumo de alcalinidad en forma de CaCOs es de 7,07 g/g N-NH," oxidado a nitrato,
mientras que el consumo de CO, para la sintesis celular es de 0,08 g/ ¢ N-NH,4" oxidado a

nitrato.

El rendimiento en biomasa del proceso de nitrificacion es muy bajo, debido en parte a la
condicion autdtrofa de las bacterias implicadas, que hace necesario reducir un carbono
totalmente oxidado (CO,), para su posterior incorporacion al tejido celular, con el elevado

gasto energético que ello conlleva.
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La oxidacion del amonio a nitrito tiene lugar a través de varias etapas, mientras que la
oxidacion de nitrito a nitrato tiene lugar en una sola etapa. No se conoce el intermediato que

se encuentra entre la hidroxilamina y el nitrito:

NH,” —%> NH,0H —2—>?——> NO,” > NO,”

Las reacciones A y B se pueden inhibir de forma selectiva con tiourea o hidracina. La N-alil-
tiourea se utiliza habitualmente para inhibir la nitrificacién en el ensayo de la DBOs

carbonosa, siendo suficiente una concentracion de 1 ppm para efectuar la inhibicion.

3.4.3. Cinéticas de crecimiento

Para temperaturas inferiores a 28°C, la etapa limitante de la velocidad global del proceso es la
oxidacion del N-NH4" hasta NO, (Gil y Choi, 2001), siendo los modelos cinéticos propuestos

del tipo saturacion con exceso de oxigeno disuelto (OD) disponible:
Mmoo N Ly
=|—===—|-b Ecuacion 3.2
Hr [ K,+N ] o )
donde:

4, es la velocidad neta de crecimiento de las bacterias nitrificantes (kg nueva biomasa/kg

biomasa.d)

... es la velocidad de crecimiento especifica méxima de las bacterias nitrificantes (kg
nueva biomasa/kg biomasa.d)

., o . 3
N es la concentracion de nitrégeno amoniacal (g/m”)

K, es la constante de saturacion (g/m3)

b, es el coeficiente de descomposicion enddgena de las bacterias nitrificantes (kg biomasa

descompuesta/kg biomasa.d)
En la literatura existe un amplio rango de valores para x, . en funcion de la temperatura. A

20°C, u, ... varia entre 0,25y 0,77 kg SSV/kg SSV.d. Este amplio rango puede ser debido a

la sensibilidad de los procesos de nitrificacion a la presencia de sustancias inhibidoras. De

cualquier forma, los valores de x,_. son mucho mas bajos que los de los microorganismos
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heterotrofos, por lo que se requiere de SRT mayores en los procesos aerobios con
nitrificacion. Los valores del SRT que se aplican habitualmente en las plantas de nitrificacion,
son de 10 a 20 dias a 10°C, y de 4 a 7 dias a 20°C. Por encima de 28°C, se debe considerar

tanto la cinética de oxidacion de amonio a nitrito, como la de nitrito a nitrato.

En un sistema de nitrificacion de fangos activados totalmente aclimatado, la concentracion de
N-NO;  puede ser inferior a 0,1 mg/l, mientras que la de N-NH," puede estar situada entre 0,5
y 1,0 mg/l. Estos valores tan bajos se deben a que los valores de la constante de saturacion Ky

son también bajos.

En el arranque de los procesos de nitrificacion suele ser habitual una acumulacion inicial de
N-NO;’, debido al desfase temporal en el crecimiento de las AOB con respecto a las NOB. En
los ultimos afios se han desarrollado procesos de tratamiento en los que Unicamente se
promueve la etapa de nitritacion (oxidacion del amonio hasta nitrito), mediante la eliminacion
o inhibicién de las NOB, y una posterior etapa de desnitritacion (reduccion del nitrito a
nitrogeno gas), en lugar de una nitrificacion y desnitrificaciéon completa, con objeto de rebajar
los costes del tratamiento (Fux et al., 2003). El proceso de este tipo mas conocido es el
SHARON (Single reactor High Activity Ammonia Removal Over Nitrite) (Hellinga et al.,
1998). La conversion del amonio en nitrito también puede ser aprovechada para la aplicacion

de un posterior proceso de eliminacidn de tipo Anammox.

La velocidad de crecimiento de las bacterias nitrificantes presenta una dependencia
importante de la concentracion de OD, por lo que la expresion de la velocidad de crecimiento

se puede reescribir de la siguiente forma (Ossenbruggen et al., 1996):

N
M, = Fnmix . oD -b, (Ecuacion 3.27)
K,+N K,, +0OD

donde:
OD es la concentracién de oxigeno disuelto (g/m”)

K, es la constante de saturacion para el oxigeno (g/m’).

Las bacterias nitrificantes son mas sensibles a las concentraciones bajas de OD que las
bacterias aerobias heterdtrofas. La nitrificacion puede tener lugar con concentraciones muy

altas de oxigeno (hasta 60 g/m’).
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En la Tabla 3-11 se muestran los valores habituales de los parametros cinéticos implicados en

los procesos de nitrificacion.

Tabla 3-11. Parametros cinéticos de los procesos de nitrificacion a 20°C (Henze, 1999)

Simbolo Unidades AOB NOB Proceso total
y7R. d! 0,6-0,8 0,6-1,0 0,6-0,8
K, g N-NH,/m’ 0,3-0,7 0,8-1,2 0,3-0,7
K,, g Oy/m’ 0,5-1,0 0,5-1,5 0,5-1,0
2 SSV/g N-NO5
Y . 0,10-0,12 0,05-0,07 0,15-0,20
formado
bn d! 0,03-0,06 0,03-0,06 0,03-0,06

3.4.4. Influencia de los parametros ambientales

La nitrificacion se encuentra afectada por una serie de pardmetros ambientales, como son, la

temperatura, el pH y la presencia de toxicos e inhibidores.

Dependencia de la temperatura

La expresion matematica que relaciona la velocidad de crecimiento de las bacterias
nitrificantes con la temperatura es la misma que para los microorganismos heterdtrofos

aerobios (Ecuacion 3.22):

ﬂma’x (T) = ﬂma’x,ZO"C : eXp[K ’ (T - 20)]

La expresion es aplicable en el rango de temperaturas comprendido entre 10 y 22°C. A
temperaturas mas altas (30-35°C), la velocidad de crecimiento es constante, y por encima de
35-40°C disminuye hasta hacerse cero. Al contrario que en otros procesos biologicos de

tratamiento de aguas residuales, no se conocen bacterias nitrificantes termofilas (50-60°C).

Las variaciones bruscas de la temperatura afectan severamente a la actividad de las bacterias

nitrificantes.
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Dependencia del pH

El proceso de nitrificacion es sensible al pH y la velocidad disminuye considerablemente para
valores de pH por debajo de 6,8. Para valores de pH comprendidos entre 5,8 y 6,0, la
velocidad de nitrificacion puede llegar a ser entre un 10 y un 20% de la que tiene lugar a un
pH 7. El rango de pH 6ptimo para el proceso de nitrificacion se sitia entre 7,8 y 8,0 (Antoniu

et al., 1990, Bae et al., 2001 y Park et al., 2007).

En aquellas aguas residuales con una alcalinidad baja, serd necesario afadir alcalinidad
exdgena para mantener unos valores adecuados de pH. La cantidad de alcalinidad que sera
necesario anadir dependera de la alcalinidad inicial del agua y de la cantidad de N-NH," a

oxidar. La alcalinidad se puede anadir en forma de cal, NaOH, NaHCO; e Mg(OH),.

Relacion DBOs/NKT

La proporcion de microorganismos nitrificantes viene marcada entre otros factores por el

valor de la relacion DBOs/NKT (Metcalf y Eddy, 1995), que se muestra en la Tabla 3-12.

Tabla 3-12. Abundancia de organismos nitrificantes en funcion de la relacion DBOs/NKT

DBOs/NKT | Fraccion de nitrificantes DBOs/NKT | Fraccion de nitrificantes
0,5 0,350 5 0,054
1 0,210 6 0,043
2 0,120 7 0,037
3 0,083 8 0,033
4 0,064 9 0,029

Toxicos e inhibidores

Las bacterias nitrificantes son sensibles a una amplia variedad de compuestos orgédnicos e
inorganicos, y ademas lo son a concentraciones inferiores a las que afectan a los
microorganismos heterotrofos aerobios. En algunos casos la toxicidad puede ser suficiente
para matar a las bacterias nitrificantes. Esta sensibilidad a los compuestos toxicos, convierte a
las bacterias nitrificantes en buenos indicadores de su presencia en bajas concentraciones en
las aguas residuales. Los compuestos toxicos pueden ser disolventes orgéanicos, aminas,

proteinas, taninos, compuestos fenolicos, alcoholes, cianatos, éteres, carbamatos, benceno,
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entre otros. Debido a la gran variedad de compuestos que pueden inhibir la nitrificacion, en

algunos casos es complicado determinar la fuente exacta de toxicidad.

Los metales también pueden actuar como inhibidores, entre ellos, el Ni (>0,25 mg/l), el Cr

(>0,25 mg/l) y el Cu (>0,10 mg/1).

Los sustratos utilizados por las bacterias nitrificantes, en sus formas no ionizadas NHj3 y
HNO,, pueden actuar como inhibidores a concentraciones altas, debido a su capacidad para
atravesar la membrana celular (Henze, 1997). Puesto que estas especies se encuentran
formando parte de equilibrios quimicos, la temperatura y el pH controlaran su concentracion

relativa en el medio:
NH,” +OH™ <> NH,+H,0 (Reaccion 3.19)
HNO, <> NO, +H" (Reaccion 3.20)

Para las Reacciones de equilibrio 3.19 y 3.20 se han propuesto las siguientes ecuaciones para

el calculo del NH; y del HNO; en forma libre (Anthonisen et al., 1976):

- +1.10PH
NH, (mg/l)= 17 [N NH4] 10 o (Ecuacion 3.28)
14 exp[6344/(273+T)]+10"
HNO, (mg/l) = 46 [N - NOZ] (Ecuacion 3.29)

14 exp[-2300/(273+T)]- 10"

donde N-NH," es la concentracion de nitrogeno amoniacal total (mg/l), N-NO, la de

nitrogeno en forma nitrito total (mg/1) y T es la temperatura en °C.

Valores altos de pH aumentan la concentracion de NH; y disminuyen la de HNO,, y al

contrario ocurre con los valores bajos del pH.

Las NOB (Nitrobacter) son mucho mas sensibles a la concentracion de NH3 que las AOB
(Nitrosomonas). Asi, la inhibicion de las NOB tiene lugar con concentraciones de NHj
comprendidas entre 0,1 y 1,0 mg N-NH3/1, mientras que la inhibicion de las 4OB requiere de
concentraciones comprendidas entre 10 y 150 mg N-NH3/1 (Anthonisen et al., 1976).

Otros autores sefialan que la inhibicion de las NOB tiene lugar con concentraciones mas altas
de NHs, comprendidas entre 1 y 5 mg N-NH3/l (Abeling y Seyfried, 1992), o entre 6,6 y
8,9 mg N-NH3/l (Mauret et al., 1996).
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Yang et al., (2004) encontraron que una concentracion de 9,2 mg N-NHs/l provoca la
inhibicion de las NOB y la consiguiente acumulacion de nitrito en el reactor, siendo ademas
suficiente una concentracion de 18,0 mg N-NHj/l, para la completa inhibicion del proceso de
nitrificacion, lo que sittia el nivel de inhibicion de las 4OB en la parte baja del intervalo de

10-150 mg N-NH3/1 propuesto por Anthonisen et al., 1976.

Otros estudios (U.S. EPA, 1993) sitaan los niveles de inhibicion de las AOB a pH 7 y 20°C,
entre 20-100 mg N-NH,4 /1.

3.5. Tratamiento avanzado en reactores bioldgicos de
membrana

La cada vez mas restrictiva legislacion ambiental de la Unidon Europea esta generando una
necesidad creciente de sistemas capaces de eliminar porcentajes muy elevados de materia
organica y de nutrientes, generando efluentes de elevada calidad aptos para su vertido a cauce

publico o incluso su reutilizacion.

Ademas, el endurecimiento de la normativa de vertido a la red de saneamiento publico para
las aguas residuales industriales, hace que en muchas ocasiones los tratamientos
convencionales de los que dispone la industria sean incapaces de alcanzar el nivel de calidad

exigido, existiendo habitualmente limitaciones de espacio para las ampliaciones necesarias.

Estas situaciones ocasionan que el sector del tratamiento de aguas residuales tienda cada vez
mas al desarrollo de tecnologias avanzadas capaces de proporcionar elevados rendimientos de
depuracion por unidad de superficie construida. En este contexto, la tecnologia de

biorreactores de membrana (MBR) se muestra como la tecnologia disponible mas adecuada.

3.5.1. Tecnologia MBR

Los reactores bioldgicos de membrana combinan la accion de un reactor bioldgico de biomasa
suspendida, con una etapa de separacion fisica de la biomasa y el agua tratada mediante
membranas, que sustituye al proceso convencional de decantacion secundaria. La gran ventaja
de los sistemas MBR es su capacidad de mantener elevadas concentraciones de biomasa
(SSVLM) en el reactor bioldgico, gracias a la presencia de una barrera fisica (membrana) que
permite retener todos los microorganismos, proporcionando un control perfecto sobre la edad

del fango (SRT). Las membranas que se emplean habitualmente en estos procesos son de
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microfiltraciéon (MF), con un tamafio de poro comprendido entre 0,1 y 0,4 um, suficientes
para la retencion de los microorganismos, aunque también estd extendido el uso de
membranas de ultrafiltracion (UF), que ademds permiten la retencion de virus y
macromoléculas organicas. Las membranas de nanofiltracion (NF) y de 6smosis inversa (OI)
apenas se utilizan en el tratamiento de aguas residuales, salvo en aplicaciones concretas de
reutilizacion del agua, recuperacion de subproductos valiosos o eliminaciéon de materia
organica soluble refractaria. En la Figura 3-9 se muestran los rangos de filtracion en funcion

del tamafo de poro o corte molecular.

QMicroscopio ST 4 Microscopio electronico 4 Microscopio optico 4 Visible
R ol ular, Mocro Molicular Micro Particular ___ Macro Particular
= E T T T T b I L] 1
Micrometros (Log) 0.001 0.01 0.1 1.0 10 100 1 1000
Armstrong (Log) 101 102 102 104 109 108 I wr
Peso molecular aprox. 100 20041000 10,000 20,000 100,000; 500,000 | H I Il
= I : I m: ptos poridium ' = I
1 I 1 Pelo | I
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T L] L]
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Figura 3-9. Espectro de la filtracién

Los MBR se estan utilizando con éxito tanto para el tratamiento de aguas residuales urbanas e
industriales (Sun et al., 2007; Pollice et al., 2006; Zhang et al., 2003), asi como en
aplicaciones de reutilizacion del agua, debido a la elevada calidad del efluente final. En
funcién del proceso bioldgico asociado, los MBR se dividen en aerobios, anoxicos,
aerobios/anoxicos y anaerobios. En funcion de la ubicacion del médulo de membranas se

dividen en externos y sumergidos.

La tecnologia MBR surgi6 en Estados Unidos y Japon, como consecuencia de las elevadas
restricciones de espacio para la ampliacion de plantas depuradoras y los niveles de calidad

exigidos al efluente para su reutilizacion. La mayor parte de los sistemas MBR del mundo son
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aerobios, con un 98%, frente a so6lo un 2% de anaerobios. De los MBR construidos el 55%

son sumergidos, frente al 45% de externos (Judd y Judd, 2006).

3.5.2. Tipos de membranas

Las membranas empleadas en el tratamiento de aguas residuales habitualmente estan
formadas por una fina capa filtrante denominada piel (entre 0,20 y 0,25 um de espesor),
apoyada sobre un material con tamafio de poro superior y que aporta la resistencia mecéanica

necesaria a la membrana, que se denomina soporte.
En funcion del material de fabricacion las membranas se clasifican en:

» Organicas (poliméricas):construidas en poliestireno, acetato de celulosa, nitrato de
celulosa, fluoruro de polivinilideno (PVDF), politetrafluoroetileno (PTFE),
polietersulfona (PES), polisulfona (PS), poliacrilonitrilo (PAN), poliamida (PA),
policarbonato (PC), polipropileno (PP), etc.

» Inorganicas (ceramicas, metalicas y de vidrio): carbon/ZrO,, Al,Os, Ti,03, aleaciones

de paladio, aluminio, etc.

Por su menor coste y suficiente selectividad para el objetivo propuesto de eliminacién de
contaminantes, las membranas organicas son las que habitualmente se utilizan en el

tratamiento de aguas residuales.

Las membranas se agrupan en moddulos, donde se unifica la alimentacion y permeacion de
todas ellas. En funcion de su disposicion en los modulos, las membranas pueden tener las

siguientes configuraciones:
» Plana
» Espiral
» Tubular
» Fibras huecas

La configuracion espiral apenas se emplea en el tratamiento de aguas residuales, debido a que

es la mas propensa a la obturacion por sélidos.
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3.5.3. Ensuciamiento de las membranas

El ensuciamiento de las membranas consiste en la deposicion y acumulacion de soélidos en la
superficie de la membrana y en el interior de los poros (Meng et al., 2006). El ensuciamiento
de las membranas representa, junto con su elevado coste, el principal inconveniente de esta
tecnologia (van Dijk y Roncken, 1997; Judd y Till, 2000; Chang et al., 2001; Kim et al.,
2001), debido a que disminuye su permeabilidad y modifica su selectividad, por lo que es de
vital importancia optimizar las limpiezas y las condiciones de operacion para maximizar el

rendimiento hidraulico de las membranas.

Existen diferentes resistencias hidraulicas acumuladas en la operacion de la membrana que

ocasionan pérdidas de carga y la consiguiente disminucion del flujo de permeacion:
» Resistencia intrinseca de la membrana (R.,)

Resistencia debida a la polarizacion de concentracion (Ry.)

Resistencia debida a fendmenos de adsorcion de macromoléculas (R,)

Resistencia por formacion de capa de gel, torta o cake layer (Ry) Ensuciamiento

vV V VYV V¥V

Resistencia por obstruccion de los poros (Rop)
La resistencia total del proceso de filtracion en membrana sera:
R, =Ry + Rpe + Ry + Ry + Ry

El hecho de que los sistemas MBR contengan materia organica junto con microorganismos y
sus metabolitos, hace que los mecanismos de ensuciamiento sean ain mas complejos que los

de los procesos convencionales de separacion de sustancias con membranas.

La naturaleza del licor de mezcla en términos de concentracion de SSTLM, el tamafio medio
de los floculos biologicos, la concentracion de sustancias poliméricas extracelulares (EPS) y
de productos microbianos solubles (SMP) son pardmetros clave en la velocidad de
ensuciamiento de las membranas en los MBRs. Yamamoto et al., 1994, determinaron que la
densidad de flujo de permeacién (J) disminuia de forma abrupta en un MBR sumergido si los
SSTLM superaban los 40 g/l; Bai y Leow, 2002, determinaron que los tamafos de particula
mas pequefios eran determinantes para el ensuciamiento de la membrana; Bouhabila et al.,
2001, determinaron que las contribuciones relativas al ensuciamiento de membranas, eran de

un 24% para los sélidos suspendidos, un 50% para la materia coloidal y un 26% para la
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materia disuelta; Lee et al., 2001 y Nagaoka et al., 1996, identificaron las EPS como el
principal factor bioldgico de ensuciamiento de las membranas, aunque su presencia también
sea necesaria para una correcta floculacion de la biomasa; Huang et al., 2000 y Lee et al.,
2002, determinaron que cuanto mayor era la concentracion de SMP, mas rapidamente se

ensuciaba la membrana.

Otros factores que influyen en el ensuciamiento de las membranas en los MBR, son la
densidad de flujo de permeado (J) y la presion transmembrana establecida (TMP) (Tradieu et
al., 1998; Fan et al., 2000), el tiempo de retencion celular (SRT) (Lee et al., 2003; Shin et al.,
2003) y la relacidon alimento/microorganismo (F/M) (Rosenberger y Kraume, 2002).

Parece claro que el ensuciamiento mas importante en los MBR es el debido a la deposicion de
componentes organicos de la alimentacion y del licor de mezcla sobre la superficie de la
membrana. Este ensuciamiento se desarrolla mediante tres mecanismos posibles en funcion

del tamaiio de los solidos:

1. Estrechamiento del poro: ocurre cuando el tamafio de los solidos es inferior al tamafio del

poro.

2. Taponamiento del poro: tiene lugar cuando el tamafo de los s6lidos es muy similar al del

poro.

3. Formacion de torta en superficie (cake-layer): ocurre cuando la mayor parte de la materia

solida de la alimentacion tiene un tamaiio mayor al de los poros.

Las principales estrategias que se emplean para reducir el ensuciamiento de las membranas

son (Tragard, 1989; Mohammadi et al., 2002 y Le Clech et al., 2006):
» Pretratamiento de la alimentacion
» Periodos de relajacion de la membrana (ausencia filtracion)
» Contralavados periodicos de la membrana (backwashing o backflushing)

» Limpieza quimica y enzimdtica de la membrana

3.5.4. MBRs frente a sistemas de tratamiento convencionales

Las principales ventajas de los sistemas MBR frente a los convencionales son:
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>

Elevada calidad del efluente (desinfeccion), al permitir una completa retencion de los

microorganismos, lo que puede posibilitar su reutilizacion.

Estabilidad temporal de la calidad del efluente, consecuencia del tratamiento fisico de

filtracion aplicado.
Mayor acomodacioén a variaciones de carga y caudal (estacionales y/o punta).

Se pueden mantener concentraciones muy altas de SSTLM, al no estar limitado por el

proceso de decantacion secundaria del fango.

Pueden operar con OLR altas y HRT bajos, como consecuencia de la mayor

concentracion de biomasa por unidad de volumen de reactor.

Menores requerimientos espaciales y menores costes de obra civil al disminuir el
volumen de reactor biologico necesario y suprimirse la etapa de decantacion

secundaria.
El caracter modular de la instalacion facilita futuras ampliaciones.

Permiten un perfecto control del SRT y su independencia del HRT, por lo que se
puede operar con valores altos del SRT que favorezcan el desarrollo de bacterias de
lento crecimiento, como las nitrificantes, siendo sistemas muy adecuados para la

eliminacion de nutrientes (Yeom et al., 1999; Hibiya et al., 2003).
Menor produccion de fangos en exceso al poder operar con SRT elevados.

El proceso se hace totalmente independiente de las caracteristicas de sedimentabilidad

del fango (eliminacion de problemas de bulking).

Es posible incrementar el tiempo de residencia en el reactor biologico de

macromoléculas orgéanicas lentamente biodegradables.

Répida puesta en marcha del proceso por la completa retencion de microorganismos.

Los principales inconvenientes de la tecnologia MBR frente a la convencional son, sin

embargo:

>

>

>

Elevado coste y tiempo de vida limitado de las membranas.
Mayor consumo energético asociado al proceso de filtracion.

Ensuciamiento de las membranas y necesidad de limpiezas quimicas
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Con este balance de ventajas e inconvenientes, la tecnologia MBR es especialmente

competitiva cuando aparece alguno de los siguientes condicionantes:

>

Necesidad de un grado de depuracion elevado: vertido a cauce publico, zonas

sensibles o pago de un canon de vertido elevado.

Reutilizacion del agua tratada, que puede venir impuesta por la escasez de agua en la
zona o suponga un valor afiadido a considerar. Las variables economicas implicadas

son el precio del agua de red o las posibles subvenciones por reutilizacion.

Disponibilidad limitada de espacio para la instalaciéon de una planta depuradora, o la
necesidad de ampliar la capacidad de tratamiento de una planta convencional ya

existente, sin posibilidades de ampliar su superficie.

Necesidad de tratar efluentes industriales complejos, con componentes organicos

lentamente biodegradables, elevada concentracion de nutrientes, alta salinidad, etc.

Necesidad de disminuir la produccion de fangos bioldgicos.

3.5.5. Configuraciones de MBR

Los MBR se pueden operar de forma aerobia, andxica o anaerobia, existiendo dos

configuraciones principales, externo y sumergido, y este ultimo se puede dividir a su vez en

sumergido interno y sumergido externo. En las siguientes figuras se muestra de forma

esquematica las posibles configuraciones de MBR aerobio:

Permeado
’ (Efluente)
Influente
Concentrado
Aire ——— Membrana
MF/UF
v v
Reactor
biolégico
(] L] -
Purga de fangos «—+ —— Q
Bomba de
presurizacion

Figura 3-10. MBR externo
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Permeado
Influente Q ’ (Efluente)
Bomba de
Aire succion
v
oo = ® °°
Reactor °, ;% 3:\\ °
biologico | |o o #|E X °°
000/ M %\ 5
oo Al
Purga de fangos «———+

Figura 3-11. MBR sumergido interno

Bomba de
succioén
Concentrado ~ — Permeado
Influente (Efluente)
. Aire
Aire
v v >
PAIE-\N
Reactor A= S\ | Tanque de
biologico A\ SI% | | membranas
S B P -\
o 0 © o ° °° 00 o/o o\o\
©° 22 co %0 ©°,°
Purga de fangos «— » Purga de fangos

Figura 3-12. MBR sumergido externo

Los MBRs sumergidos anaerobios y anoxicos se construyen de la misma forma, dotandoles
de algun tipo de agitacion mecanica para la homogeneizacion del medio de reaccion, asi como
crear turbulencias alrededor del moddulo de membrana, con el fin de disminuir el
ensuciamiento en el caso de la conformacion sumergida. En el caso de los MBR sumergidos
anaerobios el biogas producido se puede emplear para la agitacion del medio, y de esa forma

movilizar las membranas y disminuir el ensuciamiento.

3.5.6. MBRs externos frente a sumergidos

Los MBR externos habitualmente operan con membranas tubulares de filtracion tangencial
alojadas en un modulo externo al reactor biologico; los MBR sumergidos emplean fibras

huecas o membranas planas.
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La disminucién del ensuciamiento de la superficie filtrante en membranas tubulares de
filtracion tangencial, se consigue con la aplicacion de una elevada velocidad superficial que
impide la deposicion de solidos. En el caso de las fibras huecas y las membranas planas, la
disminucién del ensuciamiento se consigue agitando el agua en contacto con su superficie
mediante la introduccion de aire o algin medio de agitacién mecanica; la principal diferencia
entre ambas membranas es que las planas permanecen estaticas y la turbulencia creada barre
su superficie, mientras que en las fibras huecas la turbulencia creada ademas de barrer su

superficie las pone en movimiento.

Los MBR externos operan con una elevada presion transmembrana, que permite obtener
elevadas densidades de flujo (J), comprendidas habitualmente entre 70 y 150 I/h.m* pero a
costa de un elevado coste energético asociado y de frecuentes lavados quimicos. El consumo

eléctrico de esta filtracion a presion se sita entre 3 y 4 kwh/m® agua tratada.

Los MBR sumergidos operan a vacio, aplicando una ligera succion sobre la membrana, por lo
que estos sistemas trabajan con una presion transmembrana baja y limitada a la cantidad de
vacio aplicable y la presion que ejerza la columna de agua en la que se encuentran
sumergidos. Esta forma de filtraciéon hace que su coste energético asociado sea mucho mas
bajo que el de los MBR externos, entre 0,3 y 0,5 kwh/m’ agua tratada, pero a costa de un

rendimiento hidraulico mucho més bajo, con una J maxima de 25 1/h-m?.

Para tratar un mismo caudal, los MBR sumergidos requieren de una mayor superficie de
membrana que los externos, lo que se traduce en unos mayores costes de adquisicion y
reposicion de las membranas, a pesar de que su coste por unidad de superficie suele ser
inferior al de las externas (40 euros/m” planas de Kubota®™, 20 euros/m” planas Mitsubishi®,
150 euros/m” fibras huecas Porous Fibers™). Sin embargo el coste energético por volumen de
agua tratada inclina el balance econémico hacia los MBR sumergidos siempre que traten
caudales superiores a los 1.500 m’/d, por lo que preferentemente serd el sistema mas

adecuado para el tratamiento de aguas residuales urbanas.

El coste energético del agua tratada en el proceso convencional de fangos activados se situa
entre 0,2 y 0,3 kwh/m’, por lo que en términos energéticos el coste del tratamiento en un
MBR sumergido sera de aproximadamente el doble, frente a las mas de diez veces del
externo. A favor de los MBR los menores costes de gestion de fangos bioldgicos en exceso,
que en procesos convencionales pueden llegar a suponer entre el 50-60% del coste total del

tratamiento (Egemen et al., 2001), junto con la calidad y estabilidad del agua obtenida.
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La configuracidon externa, caracterizada por una elevada velocidad tangencial comunicada al
fluido, aporta un estrés hidraulico elevado a los floculos biologicos, cuya rotura incide
negativamente en el ensuciamiento de la membrana, tanto por su disminucién del tamafio
medio (aumenta la resistencia del cake layer) como por la mayor liberacion de sustancias
poliméricas extracelulares (Chang et al., 2001). El punto positivo de la rotura de floculos es

que se mejora la transferencia del sustrato y del oxigeno.

La configuracion sumergida ejerce un menor estrés hidraulico sobre los floculos biologicos,
que alcanzan un tamafio entre 10 y 20 veces superior a los fléculos de los sistemas externos

(Zhang et al., 1997), lo que repercute en un menor ensuciamiento de la membrana.

Los MBR externos requieren de espacio suficiente en la planta depuradora para la instalacién
de los modulos de filtracion y los equipos de bombeo, frente a los sistemas sumergidos, que
se pueden introducir directamente en el reactor bioldgico con un importante ahorro de
espacio, por lo que estos ultimos son los més adecuados para ampliar la capacidad de plantas

depuradoras obsoletas.

Los MBR externos pueden operar con concentraciones de SSTLM muy elevadas, de hasta
35 g/l, frente a los MBR sumergidos, cuya concentracion habitualmente estd limitada a
8 -12 g/l para poder mantener flujos de operacion razonables de 12 I/h.m* (Ueda et al., 1996);
sin embargo, también se han operado MBR sumergidos con concentraciones de SSTLM tan
altas como en los externos (30-40 g/l), pero su éxito estaba condicionado a unas buenas
condiciones de floculacién que evitasen un ensuciamiento severo de la membrana (Lee et al.,

2001).

En las condiciones de operacion mas habituales de los MBRs para tratar una misma carga
organica, el volumen de reactor biologico necesario en la configuracion externa serd
aproximadamente la tercera parte del necesario para la configuracidon sumergida,
consecuencia de su mayor concentracion de biomasa. De esta forma, la configuracion externa
puede tratar OLR tres veces mayores que la sumergida, siempre y cuando el proceso no esté
limitado por la transferencia de oxigeno. Este factor es mas importante en el caso de MBR
anaerobios (AnMBR), donde la configuracion externa permite tratar cargas mas elevadas que

la sumergida, al ser un proceso bioldgico no dependiente de la transferencia de oxigeno.

La mayoria de los AnMBR se construyen en configuracion externa. Su aplicacion a escala

real es muy baja, debido a que no consiguen mejorar en exceso la operacion de otros reactores
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anaerobios ya existentes y bien conocidos, puesto que se ha comprobado que aunque
acumulen grandes cantidades de biomasa anaerobia metanogénica, su actividad disminuye
drésticamente (mas del 50%) con las fuerzas de cizalladura ejercidas durante la filtracion
(Brockmann y Seyfried, 1997), por lo que alcanzan OLR similares o incluso inferiores a las
de otros reactores anaerobios. Otros factores que influyen negativamente en su aplicacion, es
que estos sistemas no eliminan nitrégeno y, en muchos casos, no proporcionan una calidad de
agua suficiente para su reutilizacion o incluso para su vertido a cauce publico. En la mayoria
de los casos referenciados, los rendimientos de depuracion obtenidos no justifican la elevada

inversion que requieren estos sistemas.

En la Tabla 3-13 se muestra una comparativa entre los parametros de operacion de un proceso

convencional de fangos activados frente a los de MBRs aerobios.

Tabla 3-13. Comparacion de pardmetros operacionales habituales en sistemas aerobios

Sistema (aerobio) Fangos activados | MBR externo | MBR sumergido
OLR (kg DQO/m™-d) 0.5-1.0 2.0-10.0 2.0-3.5
F/M (kg DQO/kg SSV-d) 0.1-0.4 0.05-0.3 0.05-0.3
SSTLM (g/) 2-4 8-35 8-12
SRT (d) 5-15 >30 >30
OD (mg/1) 1-2 2-4 2-4
SST efluente (mg/1) 15-50 0 0

Aunque los MBR externos requieren de limpiezas quimicas mas frecuentes que los
sumergidos, éstas se efectian de forma mdas cémoda, al igual que las operaciones de
mantenimiento sobre las membranas, debido a que su ubicacion fuera del reactor permite un

mejor acceso, y una menor interferencia sobre el proceso bioldgico.

Una importante limitacion operativa de los MBR sumergidos internos es la necesidad de sacar
fuera del reactor el modulo de membranas para su posterior limpieza quimica en una cuba
disefiada a tal efecto. Sacar el mddulo del reactor conlleva la necesidad de instalar un
polipasto para efectuar dicha operacion y la necesidad de contar con un deposito para efectuar
la limpieza. Si se tiene en cuenta que para operar con densidades de flujo aceptables es

necesario limpiar quimicamente las membranas sumergidas cada 7-15 dias con aguas
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industriales, y cada 15-60 dias con aguas urbanas, es de un gran interés a nivel operativo
poder alargar la frecuencia de dichas limpiezas, aunque sea a costa de operar con J mas bajas
pero estables en el tiempo. La principal estrategia de limpieza de las membranas dentro del
reactor, excluyendo los imprescindibles contralavados con permeado, consiste en aplicar una
aireacion extra sobre ellas, creando las turbulencias necesarias para impedir la deposicion de
solidos en su superficie. Otra estrategia utilizada para alargar la limpieza de las membranas
sumergidas, consiste en dosificar pequefias cantidades de NaClO en el permeado utilizado en
el contralavado, para de esta forma evitar una colonizacion bioldgica masiva de la membrana,
existiendo siempre el riesgo de introducir dosis excesivas para el correcto funcionamiento del

proceso biologico.

En lo que respecta a la limpieza de la membrana, los MBR sumergidos externos presentan
ventajas frente a los sumergidos internos, puesto que no requieren sacar la membrana del
moédulo de separacion para efectuar la limpieza quimica. Otra ventaja operativa de estos
sistemas es que permiten aislar las necesidades de aireacion del reactor bioldgico (fijar un
valor adecuado de oxigeno disuelto, burbuja fina para mejor transferencia, menor estrés
mecanico en los floculos, etc), con las necesidades de aireacion para limpieza del médulo de
membrana (caudal de aire adecuado, burbuja mas gruesa, etc). Para efectuar las limpiezas
quimicas se vacia el tanque de separacion (purga de fangos), aislandose del reactor bioldgico
para la introduccion de los reactivos quimicos. La principal desventaja del MBR sumergido
externo es la necesidad de compartimentar el reactor bioldgico para crear el tanque de
separacion en el que ird ubicado el modulo de membrana, aunque el volumen necesario de
reactor no aumente con respecto a la configuracion sumergida interna, siendo igual de

ventajoso con respecto al espacio ocupado frente a los MBR externos.
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4. METODOS ANALITICOS
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A continuacion se exponen los métodos analiticos empleados para la cuantificacién de los
parametros fisico-quimicos analizados en todos los experimentos llevados a cabo durante la
realizacion de este trabajo. La precision de los métodos se comprobd con sustancias patréon a

lo largo de todo el periodo de estudio.

4.1. Demanda quimica de oxigeno (DQO)

La DQO es una medida indirecta del contenido de materia organica y compuestos oxidables
presentes en una muestra de agua residual. Se ha utilizado el método 5220C propuesto en
Standard methods for examination of water and wastewater (APHA; 1998), conocido también
como método de reflujo cerrado. El método consiste en una oxidacion de la muestra
utilizando como agente oxidante dicromato potasico 0,2 N en exceso en un medio fuertemente
acido (H2SO,). Se anade AgxSO4 como catalizador y HgSO4 como complejante de haluros, lo
que evita tanto su oxidacion como la del amonio presente en las muestras. La mezcla se
digiere durante dos horas en un termostato de bloque metélico a 150°C, y a continuacién se
valora el exceso de dicromato con sal de Mohr (Fe(NHy),(SO4),. 6 H,O) utilizando ferroina
como indicador redox. Junto con las muestras se efectia un ensayo en blanco con agua
destilada y los reactivos, para corregir el gasto de dicromato por los mismos. El resultado se
expresa por equivalencia en mg O»/1.

(B—M)- N -8.000

DQO(mg0O, /1) = v

(Ecuacion 4.1)

donde:

N: normalidad de la sal de Mohr
B: volumen de sal de Mohr gastado en la valoracién del blanco
M: volumen de sal de Mohr gastado en la valoracion de la muestra

V: volumen de muestra (5 ml)

Se entiende por demanda quimica de oxigeno total (DQOy), la debida a la totalidad de la
materia orgdnica presente en la muestra, mientras que la soluble (DQO;), es la debida
unicamente a la materia organica coloidal y disuelta que es capaz de atravesar un filtro de

fibra de vidrio con un tamafo de poro de 1 um.

La precision del método de andlisis de DQO se evalud con soluciones patron de biftalato

potasico (200, 400, 600 y 800 mg O,/1), presentando la medida un error del 2,5% en los
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extremos (200 y 800), y del 1% para los valores centrales (400 y 600). La precision del
método es maxima cuando las muestras convenientemente diluidas caen dentro del intervalo
de DQO propuesto (200-800 mgO,/1). Fuera de él, el error de determinacion puede llegar a
aumentar hasta el 5%, siendo ain asi un error considerablemente bajo, debido a la

heterogeneidad intrinseca que habitualmente tienen las aguas residuales.

4.2. Demanda bioquimica de oxigeno a los 5 dias (DBOs)

La demanda bioquimica de oxigeno se usa como una medida de la materia orgéanica
biodegradable por via aerobia y se determina a partir de la cantidad de oxigeno requerido para

su oxidacion en un periodo de tiempo dado. El test mide dos demandas de oxigeno:

+¢ Demanda carbonosa: la debida a la materia organica presente en la muestra y a las

. - 2- 2+
sustancias inorganicas como Sy Fe

% Demanda nitrogenada: la debida a la oxidacion de las formas reducidas del nitrogeno,

N-NH,"

Generalmente las medidas que incluyen las dos demandas de oxigeno no son utiles, por lo que

habitualmente se emplea un inhibidor quimico para inhibir la oxidacion del amonio.

Puesto que la utilizacion bioquimica del oxigeno es muy lenta, siendo necesarios entre 20 y
28 dias para que se oxide el 95-99 %, durante los 5 dias en los que se realiza el ensayo de la
DBO:s, so6lo se oxida entre el 60 y el 70 % de la materia organica. De esta forma, las aguas
residuales con materia orgdnica facilmente biodegradable presentardn una relacion
DBOs/DQO comprendida entre 0,6 y 0,7, las de biodegradabilidad media/moderada entre 0,3
y 0,6, y valores inferiores a 0,3 se corresponden con sustancias orgéanicas lentamente

biodegradables o la presencia de algiin inhibidor biologico.

Debido al largo tiempo requerido para el ensayo (al menos 5 dias), es conveniente realizar el
ensayo de DBO una vez conocida la DQO de la muestra, para poder realizar diluciones

apropiadas.

Para realizar el ensayo se toma un pequeiio volumen de muestra que se introduce en una
botella para incubacion de volumen conocido y con tapén de vidrio esmerilado, se enrasa con
agua de dilucion para DBOs que contiene los nutrientes esenciales para los microorganismos

(NH,", Ca®", Mg*", K", Na", Fe’", SO,%, CI', PO4”), ademas de un inhibidor de la nitrificacion
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(N-alil-tiourea). Se mide la concentracion de oxigeno disuelto y a continuacidon la muestra se
incuba a 20°C en ausencia de luz, midiéndose de nuevo el oxigeno disuelto a los 5 dias. El

resultado se expresa en mg Oy/1.

El resultado se corrige considerando la variaciéon de oxigeno disuelto determinada por un
ensayo con un blanco realizado en paralelo.

(ODI _ODz)_f'(Bl _Bz)

DBO,(mg0, /1) = p

(Ecuacion 4.2)

donde:
OD, = oxigeno disuelto inicial en la muestra
OD, = oxigeno disuelto al cabo de cinco dias en la muestra
B, = oxigeno disuelto inicial en el blanco
B, = oxigeno disuelto al cabo de cinco dias en el blanco
f = fraccion en volumen del agua de dilucion en la muestra
P = fraccion en volumen del agua residual en la muestra

Para evaluar la precision del método de analisis se prepard una solucioén patrén de glucosa -
acido glutamico con una DQO de 375 mgO,/l, realizandose diferentes diluciones para
determinar su DBOs (1:100, 1:75, 1:50). Los valores de DBOs obtenidos con dos inoculos

aerobios distintos se muestran en la Tabla 4-1:

Tabla 4-1. Evaluacion del método de analisis de DBOs

Inéculo aerobio 1:100 1:75 1:50 DBOs eaia | DBOs/DQO
1 230 230 220 227 0,60
2 240 238 227 235 0,62

Como se observa en los resultados, a pesar de que el andlisis de la DBOs esta influenciada por
muchos factores debido al caracter biologico del ensayo, los resultados de DBOs para una
muestra patrén con diferentes diluciones salen muy similares, estando comprendida entre 220
y 240 mgO,/1, por lo que a pesar de utilizarse dos indculos distintos, la reproducibilidad de la
medida es buena. La relacion DBOs/DQO se encuentra en la parte baja del intervalo

propuesto para sustancias facilmente biodegradables (0,6-0,7).
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4.3. Oxigeno disuelto (OD)

Las medidas de oxigeno disuelto para la DBOs se realizaron con un oximetro de sobremesa
ORION 860, con auto-calibrado y electrodo con compensacion automatica de temperatura y

presion. Los resultados se expresan en mg/l.

La medida de oxigeno en el MBR se efectud con un oximetro portatil YSI Model 52, con

sonda YSI 5239 con correccion automatica de temperatura.

4.4. Solidos totales (ST) y volatiles (SV)

Los solidos totales se determinan secando un volumen de muestra conocido en la estufa a

105°C, hasta peso constante (habitualmente 24 horas).

PP
ST(mg/l)=—- 7z 2 (Ecuacion 4.3)

donde:

P;: peso del crisol junto con la muestra al final de la evaporacion
P,: peso del crisol vacio

V: volumen de muestra

Los solidos volatiles se determinan a partir del residuo anterior, por incineracion a 550°C

durante una hora.

P —-P,
SV(mg/l)=- %z > (Ecuacion 4.4)

donde P; es el peso del crisol junto con la muestra tras la calcinacion.

4.5. Solidos suspendidos totales (SST) y volatiles (SSV)

Los solidos suspendidos totales se determinan como la diferencia entre el peso de un filtro de
fibra de vidrio estdndar con un didmetro de poro de 1 um, y el peso del mismo filtro después
de la filtracién de un volumen conocido de muestra y posterior secado entre 103 y 105°C,

dividida por el volumen de muestra filtrada.

mg—m,

SST(mg/l)= (Ecuacion 4.5)
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siendo:

mg: peso del filtro junto con la muestra
my: peso del filtro

V: volumen de muestra filtrada

Los sélidos suspendidos volatiles se determinan a partir del residuo anterior por incineracion

a 550°C.
SSV(mg/l)= @ (Ecuacion 4.6)

siendo my el peso del filtro junto con la muestra tras la calcinacion.

4.6. Solidos adheridos totales (SAT) y voldtiles (SAV)

Para la determinacion de los solidos adheridos totales (SAT) y volatiles (SAV) del material de
relleno del reactor, es preciso extraer alguno de los tubos testigo introducidos en el reactor. La
longitud de los tubos testigo debe ser igual a la del relleno, en este caso, unos 2 m. La
disposicion del tubo testigo en el interior de los tubos del material de relleno soélo debe
permitir su colonizacion en la superficie interior. Una vez que el tubo testigo es extraido del
reactor, éste se corta en 10 tramos de 20 cm cada uno, siendo necesaria su conservacion hasta

efectuarse su andlisis, en botes que contengan agua residual del reactor.

Para poder efectuar el desprendimiento de la biomasa adherida al tubo testigo, es preciso
cortar los tramos de tubo inicial (20 cm) en trozos mas pequefios, para poder ser sumergidos
por completo en un vaso de precipitados con agua destilada. El vaso de precipitados con los
trozos de tubo se sumerge en un bafio para someterse a una intensa sonicacion, que permita el

completo desprendimiento de la biomasa del tubo.

Finalmente es preciso analizar el contenido de sélidos suspendidos totales y volatiles
(conforme apartado 4.5.) mediante filtracién convencional a vacio. Una vez determinada la
masa de solidos desprendida de una superficie conocida de tubo, se puede calcular la
concentracion de SAT (g/m®). La posterior calcinacién a 550 °C permite determinar la

concentraciéon de SAV (g/m?).
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4.7. Alcalinidad

La alcalinidad es una medida de la capacidad de un agua para neutralizar acidos, es decir, de
la capacidad de amortiguar las fluctuaciones de pH debidas a la introduccién de &cidos o a su
generacion en el medio, como por ejemplo los acidos grasos producidos en la degradacion

anaerobia o la acidez generada en la nitrificacion biologica.

El valor de alcalinidad obtenido depende del pH de punto final considerado. La medida de la
alcalinidad es un parametro muy util para el control operacional de reactores anaerobios. La
alcalinidad debida a los AGV y su consiguiente capacidad tampon no es util para los procesos
anaerobios, puesto que su actuacion se efectiia a pH muy inferiores a los que habitualmente

operan los reactores anaerobios.

La alcalinidad se ha determinado mediante el método estandar 2320 (APHA, 1998) con la
valoracion potenciométrica de 25 ml de muestra con H,SO,4 de normalidad conocida (entre
0,02 y 0,10 N en funcion de la menor o mayor alcalinidad de la muestra). Se ha determinado
la alcalinidad parcial (AP) afiadiendo 4cido sobre la muestra hasta un pH de 5,75 y la total
(AT) anadiendo 4cido hasta un pH de 4,3. La diferencia entre ambas alcalinidades se

denomina alcalinidad intermedia (AI) (Ripley et al., 1986).

V.- N, -50.000

Alcalinidad (mg CaCO3/1) = (Ecuacion 4.7)

donde:
Va: volumen de acido consumido
N,: normalidad del acido

V: volumen de muestra

En base al equilibrio carbonico, a un pH de 5,75 se han protonado el 80% de los HCOs5
presentes en la muestra de agua y aproximadamente el 17% de los AGV, es decir, que la AP
es basicamente alcalinidad bicarbonatada. Desde pH 5,75 hasta pH 4,3, se protona el 20%
restante de los HCO;™ y practicamente el 83% restante de los AGV, es decir que la Al se debe
basicamente a los AGV (Jenkins et al., 1983).

Ripley et al., 1986, definieron un pardmetro util para el control de digestores anaerobios,
obtenido a partir de un analisis tan simple como la determinacién de la AP y la AT, y que
evita la realizacion periddica de analisis mas complicados. como la determinacion de AGV

por cromatografia de gases. Este parametro se definié como relacion de alcalinidad (r,ic), que
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expresa la relacion entre la concentracion de AGV y la alcalinidad bicarbonatada, mediante el
cociente entre la alcalinidad intermedia y la parcial (AI/AP). Es un pardmetro adimensional,
con un valor siempre mayor o igual a 0,25 y que da cuenta de forma aproximada de la

concentracion de AGV en el reactor anaerobio.

4.8. pH

Se ha determinado potenciométricamente con un pH-metro modelo CRISON 2002 con
electrodo de vidrio esmerilado especial para aguas residuales (Crison 5221) y con correccion
automatica de temperatura. Para las medidas en campo se utilizé un pH-metro portatil modelo

CRISON micropH 2002 con el mismo electrodo.

4.9. Nitrogeno amoniacal (N-NH,)

El nitrégeno que se encuentra en forma de amoniaco NH3, y en forma de catién amonio NH,"
se mantiene en equilibrio en proporciones relativas que dependen del pH del medio y la

temperatura.

Se determina mediante destilacion por arrastre de vapor de la muestra tras la adicion de
50 cm® de NaOH al 40%, que desplaza completamente el equilibrio hacia la forma quimica
NHs. El destilado se recoge sobre una disolucion absorbente de 4cido bdrico al 4%, sobre la
que se han anadido algunas gotas de solucion indicadora mixta (rojo de metilo y azul de
metileno) y finalmente se valora el borato que ha reaccionado con el NH3 con H,SO4 de

normalidad conocida.

Para la determinacion del nitrégeno amoniacal se ha utilizado un destilador por arrastre de
vapor marca TECATOR “Kjeltec System 1002”. El resultado se expresa en mg N-NH,/1, y se

calcula a través de la siguiente expresion:

y
N —-NH _ (mg/l) = V" N, -14000  (Ecuacion 4.8)

donde:
N, es la normalidad del acido sulfurico
V, es el volumen de 4cido sulfurico gastado en la valoracion (ml)

Vi es el volumen de muestra de agua (ml)
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Este método de analisis se evalud con disoluciones de NH4Cl de concentracion conocida (200,
400, 600, 800 y 1000 mg N-NH," /1), obteniéndose los mayores errores en las disoluciones de
200 y 400 (en torno al 1,5-2,0%), e inferiores al 1,5% en el resto.

4.10. Amoniaco libre (NH;)

El amoniaco libre se determiné a partir de la concentracion de N-NH,", el pH del medio y la

temperatura, que son las variables que intervienen en el equilibrio:
NH, <> NH,+H" (Reaccion 4.1)

A partir de ese equilibrio diversos autores han propuesto expresiones para el célculo del

amoniaco libre:

[N -NH; |- 10

NH ., (mg/l) = Ford et al., 1980 Ecuacion 4.9
> (mg/) exp [6334/(273 + T)|+10™ ( ) )
-NH,
NH,(mg/l) = [N 4] (Ostergard, 1985)  (Ecuacion 4.10)
107"
1+
—(0.09018+ 2729.93 ]
10 (273+T)
[N - NH;

NH, (mg/l) = " (Lide, 1993)  (Ecuacion 4.11)

+107KPH

pK, =10.072-0.0356-T+9-10°-T*> +4.10° -7  T(°C)

4.11. Nitrogeno Kjeldhal total (NKT)

El método Kjeldhal determina el nitrogeno en estado trinegativo. No tiene en cuenta el
nitrégeno en forma de azida, azina, azo, hidrazona, nitrato, nitrito, nitrilo, nitroso, oxamina y
semicarbazona. A pesar de ello normalmente se asocia a nitrogeno total, por considerar las
fracciones mdas importantes de formas nitrogenadas en las aguas residuales al nitrogeno

orgéanico y amoniacal.
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El método se basa en digerir la muestra con temperatura, en medio 4cido con un catalizador
de selenio, de forma que los compuestos orgdnicos nitrogenados den lugar a la forma

amoniacal. La reaccidn se podria resumir en:

C,H,N.O, + H,SO, L)SOZ +CO, + H,0+(NH,),S0, (Reaccién 4.2)

Cuando la muestra esta totalmente digerida, se afiade NaOH y se destila por arrastre de vapor.
El destilado se recoge sobre medio 4cido (acido borico 4%, con solucion indicadora) y se

valora con H,SO, de normalidad conocida.

La digestion se ha realizado en un bloque seco, con sistema de vacio para la evacuacion de
gases, TECATOR “Digestion System 6 1007”. Se utiliz6 el destilador por arrastre de vapor
TECATOR “Kjeltec System 1002”. El resultado se expresa en mg N-NKT/I.

El método utilizado ha sido adaptado del método 4500 (APHA, 1998). A la hora de llevarse a
cabo este andlisis surgieron diferentes problemas con el método propuesto inicialmente,
debido fundamentalmente a que se obtenian valores de NKT inferiores a los de N-NH4" para
la misma muestra, debido a una pérdida de nitrogeno durante el proceso de digestion, y en
muchas ocasiones el resultado obtenido era dependiente de la dilucion aplicada a la muestra
de agua residual, mostrando el método una reproducibilidad muy baja. Otra variacién
importante de la medida obtenida venia del tipo de pastilla catalizadora empleada, habiendo
de dos casas comerciales disponibles, Scharlau y Panreac. Tras realizarse una bateria de
ensayos se observd, que en aquellos tubos que tras la digestion la muestra se encontraba
totalmente cristalizada, el valor del NKT salia siempre inferior al del N-NH,". Este hecho
ponia de manifiesto una pérdida excesiva de sulfurico durante la digestion, bien porque la
temperatura de 420°C propuesta por el fabricante era excesiva, o porque el ascenso
ebulloscopico de la sal de K,SO, afiadida con la pastilla de catalizador era insuficiente
(TebunicisnH2S04= 330°C), o porque la velocidad de extraccion de los vapores de sulfurico era
demasiado elevada, o una mezcla de todas ellas. Dado que la proporcién de H,SO4/K,SO4 es
un factor determinante para la estabilidad en la temperatura de la digestion, proponiendo el
Standard Methods una proporcion de 1,5 ml de HSO4/g K,SO4, se calculd la composicion

promedio de los dos tipos de pastilla de catalizador:

» Scharlau: el peso promedio de las pastillas fue de 5 g, con una proporcion en peso del

96,5% de K,SOy4, un 1,5% de CuSO4. 7H,0 y un 2% de Se.
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» Panreac: el peso promedio de las pastillas fue de 3,33 g, con una proporcidon en peso

del 99,9% de K,SO4 y un 0,1% de Se.

La proporcion de sulftrico calculada para cada pastilla fue de 7,25 ml para la Scharlau y 5 ml
para la Panreac. Con estas proporciones se efectu6 la digestion de diferentes muestras con los
dos catalizadores a una temperatura de 380°C durante 50 minutos, teniendo precaucion
durante la digestion de no ejercer un vacio excesivo en el sistema de extraccion de los vapores
de sulfurico, obteniéndose resultados idénticos y reproducibles. La temperatura de digestion
se eligié teniendo en cuenta que por debajo de 360°C la digestion puede ser incompleta, y que
por encima de 400°C puede darse una pérdida pirolitica de nitrogeno. De estos estudios
también se extrajo la importancia de una dilucion adecuada de las muestras, puesto que
elevadas concentraciones de materia orgdnica en la muestra a digerir consumen sulftrico

como agente oxidante, disminuyendo su proporcion en la mezcla reactiva.

A la hora de elegir la pastilla de catalizador mas adecuada se evaluaron sus ventajas e

inconvenientes:

» la pastilla Scharlau reducia el tiempo necesario de digestion a 25 minutos, mientras

que la de Panreac requeria un minimo de 40 minutos

» la pastilla Scharlau genera 0,1 gramos de Se residual por muestra, frente a los 0,0033

gramos de la de Panreac (30 veces menos)

» la pastilla Scharlau requiere de un consumo de 7,25 ml de H,SO4 por muestra, frente a

los 5 ml de la de Panreac (un 30% menos).

Dado que la tinica ventaja de la pastilla Scharlau era un pequefio ahorro de tiempo, frente a un
consumo mayor de H,SO4 y sobre todo una gran generacion de Se residual de elevada

toxicidad, se optd por utilizar la de la casa comercial Panreac.

4.12. Nitrogeno orgdnico (N,g)

El contenido de nitrégeno organico de una muestra de agua se determina por diferencia entre

el NKT y el N-NH,":

N, (mg/l)=NKT —(NNH;) (Ecuacion4.12)
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A partir del Ny, se puede calcular de forma aproximada el contenido total de proteinas en la
muestra de agua, puesto que el peso promedio del nitrogeno es estos compuestos es del 16%,

es decir, que la concentracion de proteinas sera 6,25 veces la de N, (Matissek, 1998).

4.13. Aceites y grasas (Ay G)

El método efecttia una medida de la materia extraible por un disolvente organico como el n-
hexano, no siendo un método especifico para compuestos concretos. La determinacion de
aceites y grasas se efectud sobre muestras solidas y liquidas, adaptando el método propuesto
en el Standard Methods para obtener unos resultados lo mas fiables posibles, y a su vez,
agilizar el analisis.

» Determinacion de grasas en solidos: se deseca la muestra semi-solida (fango)
pulverizandola con sulfato sodico anhidro y posteriormente se introduce en un
cartucho de extraccion tapado con algodon. Dicho cartucho se coloca en la celda del
extractor Soxhlet en el que es puesto en contacto con una corriente de n-hexano en
destilacion durante 4 horas a 20 ciclos/h. Tras retirar el cartucho se destila el hexano
del matraz con el concentrado de grasa y se determina la masa de grasa por

gravimetria. El resultado se expresa en mg/l

» Determinacion de grasas en muestras acuosas: se toma un volumen conocido de
muestra y se acidifica con unas gotas de HCI concentrado con el fin de romper
posibles emulsiones y sustancias tensoactivas. Posteriormente se pone la muestra en
agitacion con tierras diatomeas como agente adsorbente durante 15-20 minutos.
Posteriormente se coloca un filtro de papel sobre un embudo Buschner y se filtran
sobre ¢l 100 ml de suspension de diatomeas (10 g/l), formando de esa forma una capa
filtrante y adsorbente sobre el filtro de papel. Posteriormente se filtra a vacio en ese
medio la muestra con las diatomeas, hasta obtener un filtrado libre de turbidez. La
torta formada se deja secando con el vacio, y tras extraerla del embudo se deja
secando a temperatura ambiente (20-25°C) sobre un pedazo de papel de filtro durante
2-4 horas (también se puede secar en estufa, teniendo precaucion con la temperatura y
el tiempo empleados). Posteriormente se introduce el conjunto en un dedal de
extraccion de celulosa tapado con algodoén, y se procede como en la técnica para

sOlidos con la extraccion Soxhlet.
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4.14. Composicion de biogas: CH,;y CO,

Se emplearon los dos métodos basicos de analisis de biogés, el método Orsat de forma
rutinaria y la cromatografia de gases de forma puntual para comparar con los resultados
obtenidos en Orsat. Uno de los puntos criticos en la determinacion de la composicion del
biogas es el muestreo, el cual debe hacerse de forma muy cuidadosa si no se quiere

contaminar la muestra con aire.
> Meétodo Orsat

Se introduce un volumen conocido de biogas en el equipo, al cual se le hace burbujear en una
disolucion de NaOH al 30% varias veces, para efectuar la completa absorcion del CO;
presente en la muestra gaseosa. El porcentaje de volumen de biogas inicial desaparecido se

correspondera con la composicion de CO; en la muestra, considerandose el resto CHa.
» Cromatografia de gases

Se empled un cromatografo de gases Perkin Elmer Autosystem equipado con una columna

PORAPAK-Q y detector de conductividad térmica.

La temperatura empleada en el detector fue de 200°C y la del inyector de 50°C. La
temperatura del horno se mantuvo constante en 30°C. Como gas portador se utiliz6 He con un
flujo de 35 mL/min El tiempo total de andlisis fue de unos 4 minutos (15 minutos si hay H,S

en la muestra).

La calibracion se efectud utilizando un patréon de biogds con una composicion: 55% CHa,
28% CO,, 15% Ny y 2% H,S. Los picos del cromatograma correspondientes a cada
compuesto se obtienen con los siguientes tiempos de retencion que se muestran en la Tabla

4-2.

Tabla 4-2. Tiempos de retencion cromatografica de compuestos del biogas

Compuesto tretencion (1MIN)
N, 0,7
CH,4 1,2
CO, 3,0
H,S 14,8
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Las concentraciones de los compuestos se expresan en porcentaje en volumen. La

concentracion de cada componente en el biogés se calcula a partir de la siguiente expresion:

%A
o, = 2

%V, (Ecuacion 4.13)

0%

donde:

%Vm es el porcentaje en volumen del componente en la muestra
%V, es el porcentaje en volumen del componente en el patron
%A, es el porcentaje de area de pico cromatografico de la muestra

%A, es el porcentaje de area de pico cromatografico del patron.

4.15. Espectroscopia de absorcion atomica

En el trabajo de tesis se han efectuado una serie de estudios hidrodindmicos para determinar el
régimen de flujo del reactor anaerobio de pelicula fija a escala piloto. Como sustancia
trazador se opto por el litio, y como método de analisis mas rapido y preciso se optd por la
espectroscopia de absorcion atomica. En la Tabla 4-3 se muestran las principales

caracteristicas del equipo y de los parametros de anélisis del Li.

Tabla 4-3. Caracteristicas técnicas del equipo de absorcion atémica

Equipo Perkin Elmer 3300

Lampara Catodo Hueco 15 mA

Longitud de onda 670.8 nm

Llama Acetileno-aire
(12300 BTU/h)

Slit 1.4 nm

Ruido relativo 1

Sensibilidad 0.035 mg/1

Rango lineal 3.0 mg/1

Las condiciones de andlisis se explican de forma mas detallada en el apartado referido al

estudio hidrodinamico del reactor.
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S. TRATAMIENTO CONJUNTO DE AGUAS
RESIDUALES DE MATADERO Y SANGRE
CONCENTRADA EN UN BIORREACTOR
ANAEROBIO DE PELICULA FIJA (BAPF)
A ESCALA PILOTO (PLANTA MILANERA)
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5.1. Introduccion

En este estudio se evalua la viabilidad de la digestion anaerobia como via de gestion de la
sangre residual generada en los mataderos, asi como su tratamiento conjunto con aguas

residuales de matadero.

El biorreactor anaerobio de pelicula fija (BAPF), a escala piloto, empleado en este estudio
habia operado anteriormente con aguas residuales de matadero, pero no con sangre, y llevaba

practicamente un afio sin alimentacion.

En este estudio, ademas de evaluarse el tratamiento anaerobio de la sangre, se evalua el
comportamiento del proceso ante su operacion discontinua. La principal limitaciéon que
presenta el tratamiento anaerobio de la sangre estriba en su elevada fraccion proteica, que
hace necesaria su hidrolisis previa, generando a su vez una elevada concentracion de

nitrogeno amoniacal en el reactor, que puede llegar a inhibir el proceso anaerobio.

5.2. Objetivos

El objetivo principal de este estudio fue evaluar la viabilidad técnica de la digestion conjunta
de sangre con agua residual de matadero en un BAPF a escala piloto. Como objetivos

especificos se fijaron los siguientes:
» Evaluacion del tiempo necesario para el re-arranque del reactor.

» Comportamiento del proceso de digestion ante variaciones bruscas en la velocidad de

carga organica (OLR) y la temperatura.

» Evaluacion de los rendimientos méaximos de eliminacion y gasificacion, asi como de la
calidad del efluente obtenido, con una relacién aproximada sangre/agua residual de

1:10.

» Evaluar la estabilidad del proceso con concentraciones elevadas de nitrogeno

amoniacal, proximas a 1.500 mg/1.
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5.3. Materiales y metodos

5.3.1. Matadero de la Cooperativa Avicola y Ganadera de Burgos

La actividad de la Cooperativa Avicola y Ganadera de Burgos (CAGB) abarca diversos
aspectos de la produccion, fundamentalmente, de carne de pollo y, en menor medida, de
conejo. Las instalaciones de la CAGB de la Milanera contaban con una sala de incubaciéon
para los huevos, una planta de fabricacion de pienso, un matadero y una planta de procesado
de carne de conejo (1.500 conejos/dia) y, finalmente, un matadero y planta de procesado de
pollo con una produccion media de 20.000 aves/dia. Para el tratamiento de las aguas
residuales generadas en las distintas actividades del matadero, la CAGB contaba con una
planta depuradora de fangos activados y una era de secado para los lodos de purga. El vertido

final de la CAGB se realizaba al colector municipal de Burgos.

Las aguas residuales se generaban fundamentalmente durante las operaciones de limpieza del
matadero y de la zona de procesado de carne de pollo. La contribucion de la instalacion de
procesado de carne de conejo era menos importante y la generacion de aguas residuales

fecales en la planta era despreciable frente a la de los mataderos.

5.3.2. Caracteristicas de la sangre

La sangre animal contiene aproximadamente un 80% de agua y un 20% de materia seca, de la
que el 60% son globulos sanguineos, el 30% es albumina, y el 5% son sustancias inorgénicas,
siendo el resto lipidos (2%) y otras proteinas (fibrindogeno, globulina, trombina, etc). En

conjunto, aproximadamente el 90% de la materia seca de la sangre es proteina.

En la Tabla 5-1 se muestran las principales caracteristicas fisico-quimicas obtenidas en el

analisis de una muestra compuesta de sangre de pollo.
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Tabla 5-1. Caracteristicas de la sangre de pollo

Parametro Valor
DQO; (mg Ox/1) 195.000
DQO; (mg Oy/1) 137.000
SST (mg/1) 51.200
SSV (mg/1) 49.900
SSM (mg/1) 1.300
ST (mg/1) 142.000
SV (mg/1) 117.650
SM (mg/1) 24.350
SD (mg/1) 90.800
N-NH; (mg/1) 4.500
Norg (mg/1) 16.400
NKT (mg/1) 20.900
Proteina (mg/1) 102.500
Aceites y grasas (mg/l) 2.635
pH 7,06

De la materia orgéanica total contenida en la sangre (SV), el contenido en aceites y grasas (A 'y
G) es del 2,2%. El contenido total de A y G de la sangre concentrada (2.635 mg/l), junto con
el hecho de que las aguas residuales de matadero también contienen una concentracion
considerable de grasas (unos 200 mg/l), justifica la utilizacion de sistemas de biomasa
adherida frente a suspendida, una vez que son conocidos los problemas de flotacion de

biomasa por grasas en estos ultimos.

Las caracteristicas fisico-quimicas de la sangre recogida en la sala de sacrificio y sangrado
eran variables, debido fundamentalmente a la cantidad de agua empleada para su limpieza,
aunque sus valores se encontraban habitualmente en un intervalo estrecho. El intervalo de la
DQO: de la sangre durante la realizacion de este estudio se situd entre 160.000 y 200.000 mg
0Oy/1, siendo habitual un valor de unos 180.000 mg O»/1.
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5.3.3. Caracteristicas del agua residual

El BAPF no cuenta con un sistema de calefaccion interno, y ello hace necesario calentar la
alimentacion antes de introducirla en el reactor. Las caracteristicas de la sangre (elevada
viscosidad, concentracion alta de s6lidos, coagulacion) no permitian un calentamiento directo
y posterior bombeo al reactor, por lo que se optd por mezclarla con agua residual caliente, con

un doble objetivo:
- Alcanzar la temperatura fijada en el reactor para la digestion anaerobia.

- Diluir la elevada carga organica y los solidos contenidos en la sangre, para facilitar su

distribucion en el reactor y evitar obstrucciones indeseadas.

De esta forma, el reactor se alimentd de una mezcla de sangre y agua residual de la CAGB en

una diluciéon aproximada 1:10.

El agua residual alimentada en el reactor se tomd de la balsa de ecualizacion de la depuradora
biologica de fangos activados con que cuenta la instalacion de la CAGB. Este agua residual,
aunque ha pasado por etapas de desbaste y tamizado, todavia contiene so6lidos de tamafio
considerable, fundamentalmente cafias de pluma y restos de piensos. Para evitar atascos tanto
en las conducciones de alimentacion del reactor como en el relleno, se colocoé un tamiz en el
tanque de precalentamiento, con forma de cesta inclinada, de modo que el propio chorro de
agua residual mantenia la superficie filtrante suficientemente limpia. Los solidos se

acumulaban y escurrian en el fondo de la cesta, del que se retiraban cada 1-2 dias.

Para la caracterizacion del agua residual se efectuaron muestreos en el tanque de
precalentamiento, tanto a lo largo del dia, como en distintos dias de produccion, obteniéndose

el intervalo de concentraciones recogidos en la Tabla 5-2:
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Tabla 5-2. Caracteristicas del agua residual

Parametro Intervalo
DQO; (mg Ox/1) 2.500-3.700
DQO; (mg Ox/1) 1.700-2.400
SST (mg/1) 650-900
SSV (mg/1) 630-870
ST (mg/1) 1.950-2.500
SV (mg/1) 1.600-2.000
N-NHy (mg/1) 145-275
Nore (mg/1) 125-165
NKT (mg/l) 270-440
pH 6,75-7,10
Alcalinidad (mg/1) 700-1.000
Ay G (mg/l) 150-200

5.3.4. Planta piloto de digestion anaerobia

La planta piloto estaba situada junto a la planta depuradora de la CAGB, con el fin de facilitar

el acceso tanto al agua residual como a la sangre.

La planta piloto constaba basicamente de un reactor de base rectangular, relleno de tubos
corrugados de PVC dispuestos de forma vertical. Este reactor fue construido como parte de
una tesis doctoral anterior, para la investigacion en el tratamiento de aguas residuales de
matadero en condiciones anaerobias, aerobias o andxicas. En el momento del re-arranque, el

reactor llevaba mas de un afio sin alimentacion.

El reactor se alimentd de forma continua con agua residual procedente de la balsa de
ecualizacion de la CAGB, tras ser pre-calentada en un tanque intermedio, y de forma
discontinua, con la sangre almacenada en un deposito. La planta disponia de un sistema de
recogida y medida del biogés. El efluente anaerobio obtenido se vertia en la balsa de
ecualizacion para su posterior tratamiento aerobio. En la Figura 5-1 se muestra un esquema de

la planta piloto de digestion anaerobia.
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Figura 5-1. Esquema de la planta piloto
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5.3.5. Biorreactor anaerobio de pelicula fija (BAPF)

5.3.5.1. Caracteristicas generales
El deposito principal del reactor estd construido en acero inoxidable AISI 316, de 3 mm de
espesor, con unas dimensiones de 1.250 x 600 mm de base y 3.000 mm de altura, lo que

otorga al reactor un volumen total de 2,25 m’.
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Figura 5-2. Dimensiones del BAPF a escala piloto

El deposito consta de una estructura exterior de refuerzo compuesta por listones huecos de

acero formando tres marcos en los extremos y a media altura del reactor. Dichos marcos de

listones forman la estructura para el aislamiento del reactor, compuesta por planchas de

poliestireno de 100 mm de espesor. El material aislante estd protegido del exterior por una

120



BAPF Piloto Milanera

chapa galvanizada de 1 mm de espesor. El reactor consta, finalmente, de unas patas de 10 cm

de longitud que lo mantienen aislado del suelo y facilitan la colocacion y el transporte.

5.3.5.2. Conducciones de agua en el reactor

En una de las caras de 1.250 mm se situan las conducciones de entrada y salida de agua del
reactor, que se prolongan en unos tubos distribuidores de PVC situados en el interior del
reactor, de 550 mm de longitud, con un didmetro de orificio de 5,5 mm y orientados hacia el
relleno. En esta misma cara, a una altura de 2.900 mm, se situa el rebosadero de emergencia,
de 2 pulgadas de didmetro. En la cara opuesta a estas conducciones de agua, se encuentra una
puerta de cierre hermético, que permite el acceso a las conducciones internas del reactor y a la

parte inferior de los tubos corrugados del relleno.

El reactor también cuenta con una conduccién de purga para la extraccion de los fangos que

puedan sedimentar en el fondo.

5.3.5.3. Elementos estructurales

Los tubos corrugados del relleno se apoyan sobre un trdmex de acero con cuadros de 40 mm
de lado. La rejilla es mévil y se apoya sobre unas pestafias de 50 mm de ancho a una altura de
390 mm de la base, lo que implica una separacion de 150 mm de los tubos distribuidores de

agua.

El otro elemento estructural del interior del reactor estd compuesto por seis barras
horizontales de acero, de 10 mm de didmetro y 600 mm de longitud soldadas a las caras
principales del reactor (las de 1.250 mm de lado). Dichas barras estdn dispuestas en dos lineas

horizontales de tres barras equidistantes, situadas a 1 y 2 metros de altura.

5.3.5.4. Sistema de recogida del biogas

En la parte superior del reactor se encuentran las campanas de recogida de biogas, situdndose
por debajo de ellas 4 placas de acero en forma de V, de 600 mm de longitud (Figura 5-3).
Dichas placas en V son mdviles y se apoyan sobre sendas placas soldadas en las caras
principales del reactor. El gas liberado se distribuye a las campanas de recogida que estan a
ambos lados de las placas en V y el agua, liberada parcialmente de los solidos que pudiesen

ser arrastrados, constituye el efluente del reactor.

121



Capitulo V

Por encima de los tubos distribuidores superiores se situan unas placas de 50 mm de ancho y
1250 mm de largo sobre las que se apoyan las campanas de recogida de biogés. Dichas
campanas consisten en 5 cajones de acero inoxidable 316 con una base de 570 x 210 mm y
una altura de 220 mm. Las dimensiones de los cajones permiten colocarlos con holgura vy,
aunque la superficie total de los cajones es ligeramente inferior a la del reactor, la cantidad de
biogas generado no recogido es despreciable, porque tanto las placas en V, situadas entre las
campanas, como las placas sobre las que se apoyan las campanas impiden que las burbujas de

biogas salgan por los espacios existentes entre las campanas.

Las campanas disponen de 2 orificios sellados de 1 y 2 de didmetro; al primero de ellos se le
acopl6 la tuberia de salida del gas, mientras que al segundo se le coloc6 una tapa de cierre
hermético para permitir el paso de sondas, como por ejemplo, para el control del pH.
Finalmente, para evitar que las campanas flotasen por efecto de la presion del gas acumulado,
se coloco sobre las campanas una barra horizontal de 1.250 mm de longitud, fijada en la parte

superior del reactor.

7 A 1 :]_]/

Figura 5-3. Placas en V y campanas de recogida de biogas
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5.3.5.5. Caracteristicas del relleno

El material de relleno ordenado consiste en una serie de tubos corrugados de PVC (Flexiplast
UNE En 50-086) dispuestos verticalmente, como se muestra en la Figura 5-4. Los tubos

empleados tienen 24 mm de diametro externo y 21 mm de didmetro interno.
Las razones para emplearlo como soporte de la biopelicula son:
» Coste relativamente bajo (0,15 euros/m), por no ser un material especifico de
depuracion.
» Superficie especifica suficiente.

» Estructura corrugada favorable al crecimiento de biopelicula, protegida de la fuerzas

de cizalladura del agua.

» Resistencia mecanica que permite la disposicion ordenada verticalmente.

Figura 5-4. Tubos corrugados de PVC y empaquetamiento

El empaquetamiento de los tubos corrugados permitia la existencia de pequefios espacios
intersticiales. La superficie del empaquetamiento, que incluye los tubos y los huecos entre

tubos, se aproximo al area ocupada por un empaquetamiento perfecto de hexagonos.

Para el célculo del area especifica se determin6 el nimero de tubos por unidad de superficie,

sobre la base de un empaquetamiento hexagonal, donde:
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h = Diametro externo tubo/2= 12 mm.

Y el lado del hexdgono sera el de un tridngulo equilatero

Lado = /4*4/3 = 13,8 mm

Por lo que el area del hexagono atribuida a cada tubo es de
6 x 13,8 x 12/2 = 496,8 mm’/tubo; es decir 2.013 tubos/m’

Puesto que la superficie por unidad de longitud de cada tubo corrugado es de 0,12 m*/m, la

superficie especifica del relleno es:
a=2.013 tubos/m” x 0,12 m*/m tubo = 250 m*/m’

Aunque tedricamente deberian entrar 1.510 tubos en los 0,75 m? de secciéon que tiene el
reactor, la agrupacion de los tubos en mddulos de 8 o 9 unidades unidas por bridas plasticas,
no permitian aprovechar totalmente toda la superficie disponible, quedando finalmente el
relleno del reactor compuesto por 1.400 tubos. De esta forma, la superficie de soporte

disponible se situ en 336 m”.

5.3.6. Equipos auxiliares

5.3.6.1. Alimentacion de agua residual

La alimentacion de agua residual para la calefaccion del reactor se efectuaba a través de un
tanque de acero inoxidable con una capacidad de 235 1, que se llenaba con el agua residual del
tanque de ecualizacién de la CAGB a través de una bomba sumergida Grundfoss. Dicha
bomba estd accionada por un sistema de control de nivel por conductividad Carlo Gavazzi,
que ademas cuenta con un contador digital para registrar el volumen de agua introducido en el
reactor. La alimentacion de agua residual al reactor se efectué con una bomba peristaltica

Cole-Parmer 6-600 rpm con controlador de velocidad.

Con el fin de evitar los problemas que pueden provocar las pequefias particulas de pluma y
otros soOlidos en los distribuidores y en las bombas, se instalé6 un tamiz de malla fina de

0,3 mm de paso con forma de cesta inclinada.

El deposito constaba de una toma de agua a 200 mm de la base que conectaba con el circuito

de entrada al reactor. A esta toma de agua se le acopld un tamiz de 4 mm de malla para evitar
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la entrada de gruesos que pudiesen caer accidentalmente en el tanque. Asi mismo disponia de

una salida de purga en la parte inferior.

Para el calentamiento previo del agua residual antes de introducirse en el reactor, el tanque
contaba con una resistencia de 4.000 W, controlada a través de un termorregulador electronico
digital Osaka OT31. La temperatura maxima del agua en este tanque se fijé en 60°C, por ser

la temperatura maxima de trabajo de las conducciones de PVC del circuito de alimentacion.

Para reducir al maximo las pérdidas de calor, se cubrieron las paredes laterales del tanque con

un aislante térmico.

La alimentacion de agua residual al reactor se efectuaba de forma continua, modificandose su

temperatura en funcion de la temperatura registrada en el interior del reactor.

En la Fotografia 5-1 se puede observar el tanque de precalefaccion forrado de aislante y la

malla en forma de cesta colocada en su parte superior.

Fotografia 5-1. Tanque de precalefaccion

5.3.6.2. Alimentacion de sangre

La sangre se almacen6 en un depdsito de plastico de 1.000 1 de capacidad. Este depdsito
contaba con una bomba sumergida Grundfoss conectada a un circuito de recirculacion de la
sangre al propio deposito, cuyo objetivo era agitar la sangre para su homogeneizacion antes
de introducirse en el reactor, asi como romper los codgulos que pudieran formarse. En la

conduccion de recirculacion de la sangre existia una derivacion para su alimentacion al
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reactor a través de una bomba peristaltica Cole-Parmer 6-600 rpm con controlador de

velocidad.

La alimentacion de sangre al reactor se efectuaba de forma discontinua a través de un
temporizador ciclico de precision Cebek I-218, que controlaba el funcionamiento de la bomba

de agitacion, recirculacion y alimentacion de sangre.

5.3.6.3. Sistema de conducciones de agua

El sistema de conducciones de agua se construy6 en PVC de 1” de didmetro. Dicho didmetro
se establecid en base a las previsiones de los flujos que se iban a emplear, de modo que se
mantuviese una velocidad lineal adecuada, un tiempo de residencia en las tuberias
despreciable respecto al total y evitar las posibles obturaciones de la conduccidn, sobre todo

en los codos.

Todas las tuberias se cubrieron con un aislante térmico para minimizar las pérdidas de calor.

Se emplearon valvulas de bola para la regulacion de los flujos.

El sistema de conducciones de agua cuenta con una linea de alimentacion, una linea de

recirculacion y una linea de evacuacion del efluente (Figura 5-1).

5.3.6.4. Linea de biogas

El biogas recogido en las campanas circulaba a través de 5 tubos verticales de PVC de 17 y
250 mm de longitud acoplados a ellas, cuya funcién era evitar la entrada de natas en la
conduccion de biogés. Dichos tubos se conectaron a una linea de tuberia flexible de latex de
10 mm de didmetro interno que se unia al sistema de medida de biogas, formado por un
gasometro himedo por desplazamiento de solucion salina. El gasometro estaba construido en
metacrilato y disponia de dos cdmaras unidas por la parte inferior, con un sistema de dos
electrovalvulas de tres vias (Figura 5-5). Los desplazamientos del liquido salino se
identificaban mediante un controlador de nivel por conductividad Carlo Gavazzi que
conmutaba las valvulas de entrada/salida del gas dando paso a un nuevo ciclo. Dado que el

proceso se realizaba secuencialmente en las dos cdmaras paralelas, la medicion era continua.
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Figura 5-5. Esquema del gasometro

En la Fotografia 5-2 se muestra el gasometro instalado en la caseta de control de la planta

piloto.

Fotografia 5-2. Gasometro
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5.3.7. Automatizacion y control del proceso

La planta piloto contaba con una caseta de control en la que se instalaron las bombas, el

cuadro eléctrico y el gasometro.

Dado que la planta piloto se encontraba lejos del laboratorio, fue necesario instalar un sistema

fiable de registro y control.

5.3.7.1. Cuadro eléctrico

La caseta de control disponia de dos acometidas de corriente alterna, una trifasica a 380 V
para la resistencia de calefaccién y otra a 220 V para el resto de equipos, estando ambas
protegidas a través de interruptores magnetotérmicos. La potencia eléctrica instalada fue de

5.500 W.
El cuadro eléctrico disponia de los siguientes equipos:

» Cinco interruptores magnetotérmicos, cuatro para el accionamiento de bombas y uno para

la fuente de alimentacidon de 12 V DC.
» Fuente de alimentacion de 12 V DC.

» Dos termorreguladores electronicos digitales Osaka OT31 con sondas PTC, uno para el
control de la temperatura en el tanque de precalefaccion, y otro para el control de la

temperatura en el reactor.

» Dos controladores de nivel por conductividad Carlo Gavazzi, con sus correspondientes
contadores, uno digital y otro electromecénico. Estos controladores actiian sobre la bomba

sumergida que llena el depoésito de precalefaccion, y las electrovalvulas del gasémetro.

» Un temporizador ciclico de precision Cebek 1-218 a 12 V DC, que permite el
funcionamiento temporizado y simultdneo de las bombas de agitacion y alimentacion de

sangre, asi como de la bomba de recirculacion.

» Un programador mecanico diario Electro DH, que permite accionar de forma temporizada
la bomba de recirculacion, en aquellos periodos de tiempo en los que no se introduce

sangre en el reactor.
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Ademas, el cuadro eléctrico contaba con una serie de interruptores para seleccionar el
funcionamiento de las bombas en manual o automatico, y también para el sentido directo o

inverso en el caso de las bombas peristélticas.

Fotografia 5-3. Interior de la caseta de control

En la Fotografia 5-3 se puede observar el interior de la caseta de control, con el cuadro
eléctrico, las bombas peristalticas de alimentacion con sus controladores de velocidad, y la

bomba de recirculacion.

5.3.7.2. Estrategia de control del proceso

El re-arranque del reactor y su evolucion frente a la digestion anaerobia de la sangre exigia
del control de los parametros mas importantes en los procesos bioldgicos anaerobios: el pH, la
alcalinidad, la temperatura, la velocidad de carga orgénica, el tiempo de residencia hidraulico

y la produccion de biogés.

» Control del pH y la alcalinidad

Para evitar posibles acidificaciones en el reactor, fue necesario controlar diariamente el pH (in

situ) y la alcalinidad (en el laboratorio) a través de medidas puntuales.
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» Control de la temperatura

La temperatura influye de forma determinante sobre la velocidad de digestion anaerobia y los
cambios bruscos en su valor pueden detener la actividad bioldgica, con el consiguiente

colapso del proceso.

La temperatura escogida para la digestion anaerobia de la sangre fue de 35°C, optima del
rango mesofilo, dado que pequeiias variaciones por encima o debajo de esta temperatura no
influyen drésticamente en el proceso, que habitualmente tiene una velocidad de digestion muy

similar en el rango comprendido entre 30 y 40°C.

El control de la temperatura del reactor se efectuo a través de dos termorreguladores en serie,
que actuaban sobre la resistencia del tanque de precalefaccion. Uno controlaba la temperatura
de consigna del tanque (60°C), para evitar que el agua residual entrase en las conducciones de
PVC a una temperatura superior a la recomendada, y el otro controlaba la temperatura de
consigna en el reactor (35°C). La actuacion de los relés (N.A.) tenia lugar con una variacién

igual o superior a 0,2°C por debajo del valor de consigna.

De esta forma, la resistencia sélo actuaba cuando simultdneamente la temperatura del agua
residual en el tanque era igual o inferior a 59,8°C y la temperatura en el reactor igual o

inferior a 34,8°C.

» Control del caudal

El caudal de agua residual y sangre introducido en el reactor determina la velocidad de carga
organica y el tiempo de residencia hidraulico. Una variacion brusca de estos parametros puede
incidir negativamente en el proceso de digestion anaerobia, dando lugar a su colapso o a un

bajo rendimiento de eliminacidon de materia organica.

La velocidad de carga orgdnica (OLR) ademés de depender del caudal a tratar, también
depende de la concentracion de materia organica de la alimentacion, expresada como DQO.
Esto hizo necesario analizar periddicamente la DQO de las muestras de agua residual y sangre

recogidas.

La alimentacion de agua residual y sangre al reactor se efectudé a través de bombas
peristalticas con controlador de velocidad, lo que permitia ajustar el caudal de tratamiento.

Como medida complementaria del caudal de agua residual introducido en el reactor se uso el
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contador de pulsos del tanque de precalefaccion, que indicaba el numero de veces que se

llenaba y vaciaba el tanque.

» Control del biogas generado

El caudal de biogas generado permite evaluar la cantidad de materia organica eliminada por

metanogénesis, y por lo tanto conocer la eficacia del proceso.

Para su control se instalé un contador de pulsos en el medidor de nivel del gasometro, lo que
permitia conocer el nimero de ciclos realizados por el liquido salino. Una vez determinado el

volumen de gas asociado a cada ciclo, el calculo del caudal generado era inmediato.

> Control de la recirculacion

Un factor importante en los tratamientos bioldgicos es el contacto entre los microorganismos
y la materia orgénica. En los sistemas de biomasa adherida, como es el reactor anaerobio de
pelicula fija, los microorganismos se encuentran unidos a un material de soporte, por lo que la
adsorcion y degradacion de la materia organica por parte de los microorganismos esta
precedida por una etapa de transferencia de materia, desde el seno del liquido hasta la

superficie de la biopelicula.

La recirculacion en los reactores de pelicula fija permite una distribucion mas homogénea de
la materia organica en todo el volumen activo del reactor, a la vez que favorece el contacto

entre los microorganismos y la materia orgénica.

La bomba de recirculacion estaba programada para arrancar siempre que se introdujese sangre
en el reactor, con objeto de distribuir la elevada carga organica que ésta aporta.
Adicionalmente, un programador mecanico diario permitia su funcionamiento temporizado
cuando no se introducia sangre, para asegurar una distribucion homogénea de la carga a lo
largo del tiempo en el reactor, asi como favorecer su contacto con la biomasa y la

desgasificacion.

5.3.8. Parametros de operacion

A partir de los analisis realizados se emplearon los siguientes pardmetros de operacion:
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> Velocidad de carga organica volumétrica (OLR, en kg DQO/m’.d)

Representa la cantidad de materia organica, expresada en forma de DQO, que se introduce en

el reactor, por unidad de volumen y unidad de tiempo.

(DQOsangre ’ Qsangre) +(D QOAR ’ QAR)

OLR =
V. -10°

(Ecuacion 5.1)

donde:

DQO estan expresadas en mg O,/1

Q estan expresados en 1/d

V: es el volumen activo del reactor, en m’.

El volumen activo del reactor se define como el volumen en el que tiene lugar el proceso de
depuracion bioldgico asociado a la biomasa. En el reactor piloto, la biomasa se encontraba
principalmente adherida al relleno, pero también se encontraba como biomasa suspendida en
el fondo del reactor. De esta forma, la biomasa se encontraba a lo largo de 2,39 m de altura en
el reactor, y teniendo en cuenta que la seccion es de 0,75 mz, el V. se calculd en 1,79 m’. Este
volumen es el que se empled en todos los célculos, y no el volumen total del reactor que es de

2,25 m’.

» Tiempo de residencia hidraulico (HRT, en d)

Se define como el tiempo que permanece el agua residual en el interior del reactor, supuesto

un comportamiento ideal de éste.

10° -V,

HRT =—F—
(Qsangre + QAR)

(Ecuacion 5.2)

» Velocidad de eliminacion (r., en kg DQO/m’.d)

Indica la cantidad de materia organica eliminada, por unidad de volumen de reactor y unidad

de tiempo.

. _(DQO,~DQO,)-Q

FEcuacion 5.3
‘ V,-10° ( :

donde:
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DQO, es la concentracion de la alimentacion en mg O,/1
DQO:. es la concentracion del efluente en mg Oy/1
Q es el caudal total, suma del de sangre y agua residual en 1/d

La concentracion de la alimentacion se calcula como:

(DQosangre ’ Qsangre + DQOAR ’ QAR)
Qsangre + QAR

DQO, = (Ecuacion 5.4)
» Rendimiento de eliminacion de materia organica (%DQOxjim)

Indica el porcentaje de materia orgédnica eliminada en el reactor, calculada a partir de los

valores de DQO de la alimentacion y el efluente.

_DQO, -DQO
elim — DQO

%DQO <.100  (Ecuacion 5.5)

a

> Velocidad de eliminacion por gasificacion (rme, en kg DQO/m’.d)

A partir de los valores teodricos de produccion de metano medido a 35°C (395 1 CHu/kg
DQOqjim,) y de composicion de biogas (70% CHa), se puede calcular a partir del caudal de

biogas medido experimentalmente, la cantidad de materia orgénica gasificada.

0,7-0,
v =
" 395.1

”

(Ecuacion 5.6)

donde Q, es el caudal de biogas en 1/d.

» Rendimiento de eliminacion de materia organica por gasificacion (%DQOgs)

Representa la fraccion de materia organica eliminada por gasificacion.

V
%D0O0. =—=5.100 (Ecuacion 5.
°DY OLR ( 7)

gas

» Rendimiento de biogas (Y, en I/kg DQO)

Indica el valor experimental del volumen de biogds producido por cada kg de DQO

eliminado.
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9,
(DQO, -DQO,)-10™° -0

Y'(I/kgDQO) = (Ecuacion 5.8)

donde:
Qg es el caudal de biogéas generado en I/d

Q es el caudal de alimentacion en 1/d.

» Relacion de alcalinidad (rq)

Este valor establece una relacion entre la concentracion de acidos grasos volatiles (AGV) en
el reactor, y la alcalinidad disponible asociada al sistema tampdn carbonato/bicarbonato. Es
un valor adimensional que se calcula a través de la relacion entre la alcalinidad intermedia

(AD) y la alcalinidad parcial (AP), estando detallado su céalculo en el apartado 4.7.

5.4. Resultados y discusion

El seguimiento del proceso de digestion anaerobia se efectud durante 53 dias, divididos en
tres periodos de operacion. El tiempo de operacion del proceso no pudo ser mayor debido al
traslado de las instalaciones de la CAGB a su nueva ubicacion en el Monte de la Abadesa. En

la Tabla 5-3 se muestran los distintos periodos de operacion del BAPF.

Tabla 5-3. Periodos de operacion del BAPF

Periodo Dias Operacion
I 0-11 Re-arranque BAPF
I 12-31 Operacion intermitente
111 32-53 Estabilizacion proceso

5.4.1. Evolucion general del proceso de digestion anaerobia de la sangre

En este apartado se muestran los resultados obtenidos en la digestion anaerobia conjunta de la

sangre y el agua residual de matadero a lo largo del periodo de estudio.

En la Figura 5-6 se muestra la evolucion de la relacion de alcalinidad (rac) y la velocidad de

carga organica (OLR).
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Figura 5-6. Evolucién de la relacion de alcalinidad

Como se puede observar en la Figura 5-6, el reactor operd con una OLR elevada desde el re-
arranque (13-15 kg DQO/m’.d), de acuerdo con los objetivos del trabajo. De la misma forma,
se efectuaron tres paradas de la alimentacién de sangre, para estudiar el comportamiento que
tendria el reactor, ante las paradas de produccion en el matadero durante el fin de semana y

festivos.

La tendencia general de la relacién de alcalinidad a lo largo del periodo de estudio fue
decreciente, como consecuencia de una progresiva estabilizacion del proceso. Asi en el
periodo I, la 1, parte de valores proximos a 1,00, para finalizar en el periodo III, en valores
proximos a 0,50. La estabilizacion del proceso de digestion en términos de alcalinidad, en un
reactor que llevaba casi un afo sin alimentacion, fue extraordinariamente rapida, poniendo de
manifiesto la buena conservacion de la biomasa anaerobia, en condiciones enddgenas, en un

reactor de pelicula fija.

En la Figura 5-7 se muestra la evolucion de la eficacia de eliminacion de materia organica

frente a la OLR.
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Figura 5-7. Evolucion de la eliminacion de materia organica

En la Figura 5-7 se puede comprobar como la eficacia de eliminacion de materia organica
tiene una tendencia ascendente a lo largo del periodo de estudio, debido a la aclimatacion de
la biomasa anaerobia a la digestion de la sangre y al creciente equilibrio entre sus poblaciones
acidogénicas y metanogénicas. Al final del estudio, el porcentaje de eliminacion de materia
organica alcanzd valores proximos al 60%, mientras que el rendimiento de transformacién en

biogas se situd proximo al 50%.

En la Figura 5-8, se muestra la evolucion de la produccion de biogas (Q biogés) y su

rendimiento de biogas (Y").
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Figura 5-8. Evolucion de la produccién de biogas y su rendimiento

En la Figura 5-8 se puede comprobar como la produccion de biogds tuvo una tendencia
ascendente durante el periodo de estudio. El rendimiento de biogds Y  mostré6 una gran
variabilidad, probablemente debido a que los procesos de acumulacion y gasificacion de

materia organica se encontraban desacoplados.

En el periodo I del estudio, a los 3 dias del re-arranque, ya se alcanzaron producciones de
biogas superiores a los 1.100 I/m’.d, evidenciando una rapida activacion de las poblaciones
metanogénicas. Al final del estudio, en tan solo 53 dias de operacion, se alcanzaron

producciones de biogas proximas a 4.000 1/m’.d.

El tiempo de residencia hidraulico (HRT) en el periodo de estudio estuvo comprendido entre

1,2 y 2,3 dias.

A continuacion, en los siguientes apartados, se pasa a estudiar de una forma mas detallada los

diferentes periodos de operacion comprendidos en el estudio.

5.4.2. Periodo I: re-arranque del reactor (dias 0 - 11)

El BAPF situado en la CAGB habia sido utilizado para el tratamiento anaerobio de aguas
residuales de matadero, como parte de una tesis doctoral anterior. El reactor llevaba

aproximadamente un afio sin alimentacion. Durante el periodo de inactividad el reactor se
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mantuvo lleno de agua para evitar la oxigenacion de la biopelicula y a temperatura ambiente.
La biomasa anaerobia tiene una velocidad de descomposicion endoégena muy baja, lo que
permite que permanezca activa incluso después de periodos largos (meses o incluso afios) sin
alimentacion (van Haandel y Lettinga, 1994). Este hecho supone una enorme ventaja de cara a
utilizar estos sistemas de forma intermitente, en funcidén de las necesidades de vertido o de

gestion de residuos.

No existen muchas referencias bibliograficas acerca de la estrategia a seguir para el re-
arranque de biorreactores anaerobios, habiéndose encontrado tnicamente referencias a escala
laboratorio (del Pozo et al., 1998) y (Lema et al., 1993). Habitualmente se efectuan re-
arranques progresivos, con pautas similares a las que se utilizan en arranques convencionales,
con el objetivo de minimizar el riesgo de acidificacion del reactor, promoviendo el equilibrio

entre las poblaciones bacterianas.

Para comprobar si la biomasa anaerobia permanecia activa tras un largo periodo de tiempo, y
si era capaz de adaptarse rapidamente al tratamiento de la sangre, se optd por realizar un re-
arranque con alta carga. La OLR aplicada fue de 13 kg DQO/m’.d, de acuerdo con la

experiencia previa con este tipo de reactores a escala laboratorio (del Pozo et al., 1998).

El re-arranque del reactor se efectud con una temperatura inicial de 20°C y una velocidad de
carga organica muy alta, 20 kg DQO/m’-d, con el objetivo de renovar rapidamente el agua
diluida contenida en el reactor, y de esta forma acelerar el re-arranque. Como parametro de
control de la estabilidad del proceso se empleo la relacion de alcalinidad (ruc). Los valores de
la 1, en reactores anaerobios habitualmente estan comprendidos entre 0,25 en condiciones de
no acumulacion de AGV, y 0,8 con un riesgo ya considerable de acidificacion (Ripley et al.,

1986).

La averia de la bomba de recirculacion al dia siguiente del re-arranque obligd a trabajar al
reactor sin recirculacion durante 6 dias. Este hecho probablemente influyé de forma negativa
en el proceso bioldgico, frenando su adaptacion y el equilibrio poblacional. Aun asi el re-

arranque se efectud con éxito bajo condiciones adversas en tan solo 11 dias.

En la Tabla 5-4 se muestran las condiciones de operacion y los resultados obtenidos durante

los primeros once dias tras el re-arranque.
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Tabla 5-4. Re-arranque del BAPF

Dia | OLR(kg/m’d) | %DQO4; | %DQO0uim | Tuc | Qbiogasl/m’.d) | trecr(h/d) | TCC)
0O(arranque) 19,8 0,0 0,0 0,90 0 4 20
1 13,0 0,1 3,8 0,95 7 4 20
2 13,5 6,2 7,8 1,02 472 0 30
3 13,0 194 18,7 1,04 1.422 0 35
4 12,5 16,3 434 1,03 1.153 0 35
7 13,5 16,6 27,5 1,05 1.265 0 35
8 13,9 17,9 23,0 1,01 1.397 0 35
9 14,1 13,6 12,0 0,98 1.082 0 33
10 14,6 17,3 31,6 0,82 1.427 7 34
1 14,2 2.5 584 | 0,68 1.812 7 34

Tras el arranque a 20 kg DQO/m?.d, al dia siguiente la carga se bajo al valor inicialmente
programado de 13 kg DQO/m’-d. Como se puede observar en la Tabla 5-4 no fue posible
mantener la carga organica estrictamente constante, debido a oscilaciones en el caudal
aportado por las bombas de alimentacion. En este periodo la OLR estuvo comprendida entre

12,5y 14,6 kg DQO/m’-d.

La temperatura de 35°C seleccionada para el proceso no se alcanz6 hasta el dia 3 de
operacion. Después esa temperatura se mantuvo aproximadamente constante, aunque

influenciada por las condiciones meteorologicas.

Durante los primeros 9 dias de operacion la relacion de alcalinidad se mantuvo por encima del
limite de acidificacion con valores proximos a 1. Sin embargo el dia 10, y coincidiendo con el
funcionamiento de la recirculacién (630 1/h), tuvo lugar una clara mejoria del proceso,
bajando la ry hasta 0,82. Este hecho pone de manifiesto la importancia que tiene en este tipo
de reactores la recirculacion del efluente a la zona de entrada de la alimentacion, como medio
de dilucién de los AGV, a la vez que una velocidad ascensional mayor promueve la expansion
del lecho de biomasa inferior y su mejor desgasificacion. El funcionamiento de la
recirculacion también permite una mejor distribucion de la materia organica en el volumen
activo del reactor. La mejoria del proceso iniciada con el funcionamiento de la recirculacion,

continud durante el dia 11, donde la 1, bajé hasta 0,68, mientras que aumentaron tanto el
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rendimiento de eliminacion (58,4%), como la producciéon de biogas (1.812 I/m’.d). El
porcentaje de carga orgéanica que se transforma en biogés es muy inferior al que se elimina en
el reactor, lo que pone de manifiesto una acumulacion inicial de sustratos de la alimentacion.
Los procesos de acumulacion de materiales orgénicos en reactores anaerobios que tratan
aguas residuales de matadero con elevada concentracion de sangre, ya han sido resefiados por

otros autores (del Pozo et al., 2003; Ruiz et al., 1997).

La actividad biologica del reactor se recupera de forma extraordinariamente rapida durante el
re-arranque, alcanzando producciones elevadas de biogas (1.422 1/m’.d) en tan sélo tres dias
de operacion. A este hecho debe sumarse que la alimentacion esta compuesta principalmente
por proteinas, y que por lo tanto requiere de una etapa de hidrdlisis biologica previa a su
asimilacion.

Con la tendencia de mejora del proceso y sin riesgo de acidificacion, se dio por concluida la
etapa de re-arranque en un tiempo inferior al previsto inicialmente. Los resultados obtenidos
ponen de manifiesto que el reactor anaerobio de pelicula fija recupera rapidamente su
actividad biologica tras un largo periodo de inactividad (1 afio), incluso bajo condiciones

desfavorables en el re-arranque.

En la Figura 5-9 y Figura 5-10 se muestran de forma gréfica los resultados de la Tabla 5-4.
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Figura 5-9. Evolucion de la ry, en el re-arranque

En la Figura 5-9 se observa como después de alcanzar la relacion de alcalinidad su valor

maximo el dia 7 (1,05), comienza a descender hasta el dia 9 (0,98), haciéndose mas
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pronunciado su descenso a partir de este dia, coincidiendo con la puesta en marcha de la

recirculacion, alcanzandose un valor minimo de 0,68 el dia 11.
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Figura 5-10. Evolucion de la eliminacion de materia organica en el re-arranque

En la Figura 5-10 se observa como ya se produce biogés a partir del primer dia (7 I/m’.d), y
como esta produccion aument6 de forma progresiva hasta alcanzar su primer maximo el dia 3
(1.422 1/m>.d). Posteriormente, con valores elevados de la relacion de alcalinidad entre los
dias 3 y 9, junto con la ausencia de recirculacion, la produccion de biogéds se mantuvo entre
1.100 y 1.400 I/d. La produccion de biogas aumentd a partir del dia 9 con la puesta en marcha

de la recirculacion, alcanzando un valor méximo de 1.812 I/m’.d el dia 11.

La eliminacion de materia orgéanica siguié una tendencia similar a la produccion de biogas,
alcanzando su valor maximo el dia 11, con una eliminacion del 58% de la materia orgénica

alimentada.

Los valores de eliminacion tedrica por gasificacion no se ajustan a los de eliminacion por
balance de materia, poniendo de manifiesto periodos de acumulacion de materia organica en
el interior del reactor, por adsorcion sobre la biomasa, por flotacidon o por su asimilacion para

sintesis celular.
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5.4.3. Periodo II: evolucion ante paradas intermitentes (dias 12 - 31)

Una vez efectuado el re-arranque satisfactorio del reactor con una clara tendencia de mejoria
y estabilizacion en el proceso, se procedio a estudiar la respuesta del reactor ante paradas en la
alimentacion de sangre, con el consiguiente descenso brusco en la velocidad de carga
organica. Durante la primera de esas paradas no se interrumpidé la alimentaciéon de agua

residual, para mantener estable la temperatura en el reactor.

La actividad habitual de los mataderos se concentra de lunes a viernes, por lo que durante los
fines de semana no se generan aguas residuales ni otros residuos liquidos como la sangre.
Conforme a los objetivos del estudio se evalud el comportamiento del proceso ante paradas en
la alimentacion de sangre, bien por las paradas de fin de semana que tendrian lugar en el
proceso a escala industrial, o a que la digestion anaerobia de sangre solo se efectie de forma

ocasional, como una via alternativa de gestion interna.

Dependiendo del tipo de reactor utilizado, su parada puede tener consecuencias diferentes. En
el caso particular de los reactores UASB, se sabe que la operacién intermitente produce
desequilibrios microbiologicos que generan fluctuaciones del pH, lo que conduce a
variaciones en la concentracion de calcio, que finalmente se traducen en problemas de
disgregacion del floculo biologico. La pérdida de biomasa resultante hace que disminuya
gravemente la capacidad de depuracion del reactor (Carozzi, 1993). Por su parte, los reactores
AF parecen soportar mejor periodos cortos sin alimentacion (Vincent, 1993). Esto pone de
relieve la necesidad de estudiar el efecto que tiene la parada de la alimentacion de sangre en el

proceso de digestion anaerobia.

5.4.3.1. Parada en la alimentacion de sangre

La primera parada se efectud el dia 12 de operacion durante aproximadamente 58 horas.
Durante ese periodo de tiempo el reactor oper6 con una OLR de 2 kg DQO/m’-d, aportada por
el agua residual de calefaccion. El dia 15 el reactor volvid a arrancar con una OLR similar a la
que tenia antes de la parada, en torno a 15 kg DQO/m’-d, manteniéndose aproximadamente

constante durante los 9 dias posteriores para estudiar su evolucion.

En la Tabla 5-5 se muestran los resultados obtenidos durante la parada y el posterior arranque

del reactor.
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Tabla 5-5. Influencia de la parada en la alimentacion de sangre

Dia | OLR(kg/m’d) | %DQOy | %DQO0uim | Tuc | Qbiogas/m.d) | trec(h/d) | T(CC)
11 14,2 22,5 58,4 0,68 1.812 7 34
12,13 2,0 21,4 38,1 0,40 240 7 34
yl4
15 14,8 21,6 53,9 0,66 1.802 7 34
16 14,8 28,6 41,2 0,73 2.394 7 33
17 14,8 28,8 43,3 0,71 2.401 7 34
18 14,7 25,9 46,0 0,63 2.147 7 34
22 15,4 29,3 46,8 0,64 2.544 7 32
23 15,4 28,8 50,5 0,47 2.505 7 34

La disminucién de la carga organica provocada por la parada en la alimentacién de sangre

redujo la concentraciéon de AGV en el reactor, disminuyendo la relacion de alcalinidad de

0,68 a 0,40. El rendimiento de eliminacion de materia organica con la misma velocidad de

carga apenas disminuy6, pasando del 58,4% antes de la parada al 53,9% en el arranque. A

partir del dia 16 la materia orgdnica tedricamente eliminada por gasificacion se mantuvo

practicamente constante.

En la Figura 5-11 se muestra graficamente la evolucion de la relacion de alcalinidad durante

el periodo de estudio de la parada de alimentacion de sangre, comprendido entre los dias de

operaciéon 11y 23.
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Figura 5-11. Evolucion de la relacion de alcalinidad tras la parada de sangre

En la Figura 5-11 se puede observar como el descenso de la OLR provocada por la parada de
la alimentacion de sangre conlleva una disminucion de la concentracion de AGV en el reactor,
evidenciandose a través de un descenso pronunciado en la relacion de alcalinidad. El posterior
aumento de la OLR hasta un valor similar al que tenia antes de la parada, provocd un aumento
de la relacion de alcalinidad, también hasta un valor similar (0,66) al que tenia antes de la
parada (0,68). Al dia siguiente la relacién de alcalinidad aument6é ligeramente (0,73),
probablemente como respuesta al repentino aumento de carga del dia anterior. A partir de
aqui, con una velocidad de carga practicamente constante, de en torno a 15 kg DQO/m”.d, el
proceso experimentd una estabilizacion importante en términos de relacion de alcalinidad,

alcanzandose un valor minimo de 0,47 el dia 23.

A continuacion en la Figura 5-12 se muestra de forma grafica la evolucion de la eliminacion

de materia organica durante este periodo de estudio.
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Figura 5-12. Evolucion de la eliminacién de materia organica tras la parada de sangre

En la Figura 5-12 se observa como tras la parada en la alimentacion de sangre los dias 12, 13
y 14, tiene lugar un descenso en la produccion de biogas, la cual se recupera de nuevo al
aumentar la OLR el dia 15, alcanzdndose una produccion muy similar a la que se tenia el dia
11. A partir del dia 15 la produccion de biogas aumentd, superando los valores obtenidos en el
periodo de re-arranque. La eliminacién de materia orgéanica total y gasificada del dia 15
también alcanzd valores muy similares a los que tenia antes de la parada. Del dia 15 al 16
tuvo lugar un descenso importante de la eficacia de eliminacion desde el 53,9% hasta el
41,2%, mientras que la eliminacién por gasificacion aumentd en ese mismo periodo desde el
21,6% al 28,6%. A partir del dia 16 la eficacia de eliminacion total aument6, hasta situarse en
el 50,5%, mientras que la eficacia de eliminacidon por gasificacion permanecid estable en

torno al 30%.

En general, la evolucion del proceso tras la parada fue positiva, con un aumento del 40% en la
produccion de biogés respecto a la produccion maxima en el periodo de re-arranque, ademas

de una estabilizacion en términos de alcalinidad, 0,47 frente a los 0,68 del periodo anterior.

5.4.3.2. Parada de la alimentacion de sangre y agua residual

El dia 24 se procedio a realizar una parada completa del reactor durante 24 horas. Con esta
parada se pretendia estudiar el comportamiento del proceso tras el cese total en la

alimentacion de materia orgénica, asi como la influencia de una disminucion brusca de la
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temperatura en el reactor. Durante la parada se efectuaron una serie de operaciones de
mantenimiento, como la limpieza del tanque de precalefaccion, conducciones, y retirada de

las campanas de recogida de biogas para la limpieza de las natas formadas.

El dia 25 el reactor volvid a arrancar con una velocidad de carga organica similar a la que
tenia antes de la parada. En la Tabla 5-6 se muestran los resultados obtenidos en el periodo de

estudio de esta parada, comprendido entre los dias 23 y 31 de operacion.

Tabla 5-6. Influencia de la parada de la alimentacion

Dia OLR(kg/m’d) | %DQO0y; | %DQOuim | Tue | Qbiogas(/m’.d) | treeir(h/d) | T(°C)
23 15,4 28,8 50,5 0,47 2.505 7 34
24(parada) 0 parada 28
25 15,5 20,1 56,1 0,55 1.760 7 33
28 14,2 30,3 54,7 0,51 2.431 7 35
29 13,7 29,4 58,0 0,53 2.278 7 35
30 13,8 30,3 50,5 0,58 2.351 7 34
31 13,8 31,0 45,6 0,61 2.415 7 33

En la Tabla 5-6 se puede observar como tras la parada total de la alimentacion, el reactor
arranca con una produccion de biogas inferior (1.760 1/m’.d) y una relacion de alcalinidad
mas alta (0,55), con respecto a los valores que tenia antes de la parada. Sin embargo, la
eficacia total de eliminaciéon de materia orgénica aument6 hasta el 56,1%, probablemente
debido a su acumulacidn, tras haberse reducido la concentracién de materia orgénica en el
reactor durante la parada. El descenso en 6°C de la temperatura del reactor parece incidir de

forma negativa en la posterior actividad biologica de la biomasa.

A continuacion, en la Figura 5-13 se muestra la evolucion de la relacion de alcalinidad tras la

parada de la alimentacion y el descenso de temperatura.
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Figura 5-13. Evolucion de la relacion de alcalinidad tras la parada de la alimentacion

Como se puede observar en la Figura 5-13 la relacion de alcalinidad empeord durante este
periodo, aumentando desde 0,47 antes de la parada, hasta 0,61 el dia 31. Incluso con el
descenso de la OLR desde 15,5 hasta 13,8 kg DQO/m3.d, no se consiguid frenar la
acumulacion de AGV en el reactor, obteniéndose un proceso mas inestable al que se tenia

antes de la parada.

Como se puede observar en la Figura 5-14, la parada influyé de forma importante en la
produccion de biogés, disminuyendo desde 2.505 1/m’.d antes de la parada hasta 1.760 1/m’.d
el dia de arranque. En los dias posteriores al arranque tuvo lugar una recuperaciéon en la
produccion de biogas, alcanzandose finalmente producciones similares a las que se tenian
antes de la parada. La DQO eliminada por gasificacion fue muy inferior a la DQO que
realmente se estaba eliminando en el reactor, si bien en esta ocasion la medida de biogas

presentaba errores puntuales, debidos al atasco con natas de las campanas.
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Figura 5-14. Evolucién de la eliminacion de materia organica tras la parada de la alimentacion

El dia 31 se observéd un burbujeo muy importante de biogas en los laterales de las campanas,
debido a un atasco en los orificios de salida de biogas de las campanas, ocasionado por la
elevada produccion de natas y espumas en el reactor. En la Fotografia 5-4 se puede observar
el burbujeo de biogés a través de las natas de flotacion fuera de las campanas de recogida, y el

aspecto de las natas generadas.

Fotografia 5-4. Pérdida puntual de biogés de las campanas
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La limpieza de las natas formadas en el reactor se realizaba aproximadamente cada 15 dias,
pero la mayor produccion de biogas obligd a realizarlas cada 7 dias para evitar la obturacion

de las campanas.

La flotacion de solidos suspendidos en el reactor constituye un proceso adicional de
separacion de materia organica del agua, por lo que seria conveniente considerar el modo de

retirarlas de la superficie sin necesidad de retirar las campanas de recogida de biogas.

El analisis de las natas del reactor tras su deshidratacion, puso de relieve que el 95% de los
solidos contenidos en las natas eran de naturaleza orgénica, siendo un 20% aceites y grasas.
La separacion de aceites y grasas por flotacion supone una ventaja en este sistema, puesto que
son lentamente biodegradables y pueden ocasionar problemas de desgasificacion a la

biomasa.

5.4.4. Periodo III: estabilizacion del proceso (dias 32 - 53)

Tras haber sometido el reactor a dos paradas bruscas en la alimentacion, se efectudé una
disminucién de la OLR (dias 32 al 35), hasta un valor de 1,5 kg DQO/m’.d, con el objetivo de
reducir el valor de la relacion de alcalinidad. Posteriormente se volvid a operar (dias 36 al 53)
con la velocidad de carga habitual de entre 13 y 16 kg DQO/m’.d. Debido a problemas de
atascamiento con plumas en la tuberia de bombeo de la sangre, los dias 42 y 49 se introdujo

una carga organica inferior al intervalo habitual.

A continuacion en la Tabla 5-7 se muestran los resultados obtenidos durante este periodo de

estudio.
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Tabla 5-7. Periodo de estabilizacion del proceso

Dia | OLR(kg/m’d) | %DQOy,; | %DQO0uim | Tauc | Qbiogas(/m’.d) | trecii(h/d) | T(°C)
32 7,2 46,0 76,2 0,38 1.866 7 32
35 1,5 53,4 56,6 0,27 454 7 33
36 13,6 36,6 66,0 0,55 2.815 7 35
37 13,4 47,4 65,5 0,51 3.573 7 34
38 13,7 45,8 53,2 0,56 3.555 7 35
42 10,2 40,4 55,6 0,30 2.326 7 35
43 13,4 33,8 63,9 0,50 2.561 7 35
44 13,5 37,7 61,7 0,51 2.868 7 35
49 8,2 44.6 58,6 0,26 2.065 7 33
50 14,4 27,6 72,6 0,48 2.234 7 32
51 15,7 42,2 77,2 0,40 3.736 7 35
52 15,4 453 57,8 0,48 3.930 7 34
53 15,6 45,7 53,9 0,58 4.018 7 35

En la Tabla 5-7 se puede observar como tras la disminucion de la velocidad de carga organica
en los primeros dias de este periodo, la relacion de alcalinidad disminuy6 hasta 0,27,
indicando una concentracion de AGV muy baja. Cuando el reactor volvié a operar con la
velocidad de carga habitual la relacion de alcalinidad volvié a aumentar hasta los valores

habituales.

En la Figura 5-15 se muestra la evolucion de la relacion de alcalinidad a lo largo de este

periodo.
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Figura 5-15. Evolucion final de la relacion de alcalinidad

Como se puede observar en la Figura 5-15 la relacion de alcalinidad mantuvo un
comportamiento acorde con la OLR. En este periodo el reactor mostr6 valores de la relacion
de alcalinidad siempre inferiores a 0,60, lejos del valor limite de 0,80. Esto indica que el
reactor puede operar de forma estable en el rango de velocidades de carga organica empleado
en este periodo (hasta 16 kg DQO/m’.d). En la Figura 5-16 se muestra la evolucién de la

eficacia de eliminacion de materia organica en este periodo.
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Figura 5-16. Evolucion final de la eficacia de eliminacidon de materia organica
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Comparando la Figura 5-16 con la Figura 5-15, se puede comprobar como la produccion de
biogas tuvo un comportamiento acorde con la velocidad de carga organica, con una tUnica

desviacion importante en el dia 50.

En la Figura 5-16 se puede observar como en este periodo, los valores de la DQO gasificada y
la DQO eliminada se aproximan mas que en los periodos de estudio anteriores, probablemente
debido a la ausencia de fugas de biogas ocasionadas por la obturacion de las campanas. En
este periodo se alcanzaron las mayores producciones de biogds, con un maximo de

4.018 I/m’.d el dia 53, en el que se tuvo que dar por finalizado el estudio.

El poder calorifico neto del metano se sitiia en 8.500 kcal/m® en condiciones normales (25°C
y 1 atm), por lo que para una concentracion méaxima del 70% de metano en el biogas, su poder
calorifico alcanzaria las 5.950 kcal/m’ biogas. Para una produccion maxima de biogés de unos
7.000 1/d en este periodo (a 25°C y 1 atm), su poder calorifico es de 41.650 kcal/d o
1.735 kecal/h (7252 kJ/h), lo que equivale a una generacion de energia eléctrica, supuesto un
33% de rendimiento en el motogenerador (Lema y Omil, 2001), de unos 16 kWh/d. El caudal
de sangre alimentado ese dia se situ6 en 125 I/d, por lo que la generacién de energia a partir
de ese sustrato se estima en 0,12 kWh/I sangre, cuando se metaniza en torno al 50% de la

carga organica introducida en el reactor.

5.4.5. Caracterizacion del efluente anaerobio

En la Tabla 5-8 se muestran los valores de los principales pardmetros fisico-quimicos del
efluente anaerobio, obtenido en las condiciones de operacion estables del periodo III, con

velocidades de carga organica comprendidas entre 13 y 16 kg DQO/m’.d.
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Tabla 5-8. Caracteristicas del efluente anaerobio

Parametro Intervalo
DQO; (mg O,/1) 6.700-11.000
DQO; (mg Oy/1) 3.200-5.000
DQOyusp (mg O/1) 3.500-6.000
SST (mg/1) 2.210-2.600
SSV (mg/1) 2.170-2.400
NKT (mg/1) 1.410-1.626
N-NHy (mg/1) 1.350-1.480
Norg (mg/1) 60-146
pH 7,20-7,70

Como se puede observar en la Tabla 5-8 el efluente anaerobio tiene unos valores de DQO,
solidos y nitrogeno demasiado elevados para su vertido directo o incluso a colector. Es
habitual que los sistemas de tratamiento anaerobio no alcancen una calidad adecuada para el
vertido, siendo la funcién principal de estos sistemas la de eliminar la mayor cantidad posible
de materia orgdnica en aguas muy cargadas, para asi viabilizar y economizar su posterior

tratamiento aerobio, que si permite obtener un efluente de calidad suficiente.

Como también se puede observar en la Tabla 5-8, el efluente anaerobio tiene una elevada
fraccion de materia organica suspendida, de aproximadamente el 50%. Entre el 92 y el 98%
de los solidos en suspension del efluente anaerobio son de origen organico, estando asociados
a restos de biomasa y a aquellos sélidos mas lentamente biodegradables introducidos en la
alimentacion. La instalacién de un decantador u otro sistema de separacion de sélidos en la
salida del reactor, aumentaria de forma importante la calidad del efluente y la eficacia global

del proceso.

La elevada concentracion de N-NH, (1.350-1.480 mg/l) frente a la baja concentracion de Nog
(60-146 mg/l) en el efluente, pone de manifiesto una hidrdlisis practicamente completa de la
fraccion proteica introducida con la sangre. La sangre concentrada tiene una concentracion
habitual de 16.400 mg/l de N, frente a 4.500 mg/l de N-NH,. La hidrélisis de las proteinas
hasta aminoacidos y su posterior desaminacion, son etapas previas a la degradacion de la

materia carbonosa de las proteinas por via anaerobia, y en ellas se libera el nitrogeno
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amoniacal. La elevada cantidad de nitrégeno en forma de proteinas introducida con la sangre
en el reactor, puede suponer una limitacién importante en el proceso de digestion anaerobia,
que serd necesario evaluar, puesto que una vez transformado en amoniacal, éste puede llegar a
inhibir por completo el proceso bioldgico. Henze, (1997) sefiala que la inhibicion del proceso
bioldgico anaerobio por amonio tiene lugar con concentraciones superiores a 200 mg/l.
Hernandez, (1994) situa la concentracion limite de inhibicidon por amoniaco en 480 mg/l,
mientras que Iza, (1991) considera que son necesarias concentraciones de amonio superiores a
1.000 mg/l. En el caso concreto de digestores anaerobios Gerardi (2003) situa la
concentracion limite de amonio en 1.500 mg/l. En este estudio, la operacion con niveles de
nitrégeno amoniacal comprendidos entre 1.300 y 1.500 mg/l, no puso en evidencia una
inhibicién de la metanogénesis. De cualquier forma, los procesos anaerobios al igual que

otros procesos biologicos, pueden aclimatarse a la presencia de sustancias inhibidoras.

El proceso de amonificacion o transformacion de nitrégeno organico en amoniacal, también
contribuye a aumentar la alcalinidad en el reactor en 0,071 meq/mg Nor, amonificado (van
Haandel y Lettinga, 1994). Esto probablemente influy6 en que el pH tuviera siempre valores

superiores a 7 (7,2-7,7), a pesar de tener una importante generacion de AGV en el sistema.

En la siguiente tabla se recogen los intervalos de DQO de la alimentacion, del efluente y el

rendimiento de depuracion alcanzado en el estudio.

Tabla 5-9. Rendimiento de depuracion del proceso

DQO alimentacion (mg O,/1) | DQO efluente (mg O,/1) % eliminacion

18.000 — 24.000 6.700 — 11.000 54-63
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5.5. Conclusiones

10.

. El reactor anaerobio de pelicula fija con soporte ordenado es un sistema adecuado para la

gestion de sangre de ave por digestion anaerobia, empleando agua residual de matadero

como diluyente.

El reactor ha mostrado una gran estabilidad frente a condiciones de operacion adversas,
como sobrecargas organicas, elevadas concentraciones de nitrdgeno amoniacal o ausencia

de recirculacion en el re-arranque.

El re-arranque del reactor con alta carga tras un largo periodo sin alimentacién (1 afio) se

realizd con éxito en tan s6lo 11 dias.

El reactor puede operar de forma estable con paradas de fin de semana en la alimentacion

de sangre.

El rendimiento de eliminacién méaximo alcanzado en condiciones de operacion estables se
situ6 en un 77,2%, lo que se tradujo en una velocidad méaxima de eliminacion de

12,1 kg DQO/m’.d.

El rendimiento de eliminacién por gasificacion maximo alcanzado en condiciones de
operacion estables se situ6 en un 47,4%, lo que se tradujo en una velocidad de
gasificacion de 6,3 kg DQO/m’.d. El caudal maximo de biogas obtenido en el periodo de
estudio fue de unos 40 1 CHy4/l sangre, o 100 g DQO-CH4/I sangre, empleando agua

residual de matadero como diluyente.

La relacion de alcalinidad mas baja alcanzada en condiciones de operacion estables fue
de 0,40, y siempre se mantuvo lejos del limite de 0,80, incluso con aumentos bruscos de

la OLR.

. Una limitacion importante del proceso de digestion anaerobia es la elevada concentracion

de nitrégeno organico contenido en la sangre, que tras su amonificacion puede actuar
como un inhibidor, siendo importante para la viabilidad del proceso, una dilucion

suficiente de la sangre con el agua residual del matadero.

El material de relleno presenta una buena capacidad de retencion de biomasa, si bien se

llegaron a observar algunos atascos en los tubos.

La disposicion ligeramente curvada de los tubos que conforman el relleno facilita su

atasco por acumulacion de sélidos.

155






Disefio y construccion del BAPF Piloto Abadesa

6. DISENO Y CONSTRUCCION DE UN BIORREACTOR
ANAEROBIO DE PELICULA FIJA (BAPF) A ESCALA
PILOTO (PLANTA ABADESA)
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6.1. Introduccion

El traslado de las instalaciones del matadero de la Cooperativa Avicola y Ganadera de
Burgos (CAGB) supuso también el traslado de la planta piloto de digestion anaerobia.
Puesto que una parte de sus accesorios y elementos auxiliares se encontraban ligeramente
deteriorados por el uso y las condiciones ambientales a las que estaban sometidos, y en
base a la experiencia adquirida en el funcionamiento de la planta piloto, se optd por
realizar una serie de reformas, que permitiesen solventar algunos de los problemas

operativos encontrados.

Las reformas de la planta piloto se realizaron durante el tiempo que dur6 el traslado y

puesta en marcha de las nuevas instalaciones del matadero.
Los principales problemas detectados en la operacion de la planta piloto Milanera fueron:

» Atascos en los tubos de PVC corrugado que conforman el relleno, dando lugar a la
formaciéon de zonas muertas que desaprovechan el volumen del reactor y la

superficie util del material de relleno.

» Ensuciamiento y atascos en conducciones auxiliares, siendo a su vez dificil el

acceso para su limpieza.

» Problemas de estabilidad en el control de la temperatura ocasionados por la

calefaccion de la alimentacion.
Las premisas principales para la construccion de la nueva planta piloto fueron:

» Simplicidad constructiva: todos los elementos que conforman la planta deben ser

facilmente accesibles y sustituibles.

» Simplicidad operativa: disponer de un control automatico y robusto del proceso y

de las variables implicadas sin emplear elementos de control excesivamente
complejos. El hecho de que la planta piloto se encuentre a 10 km de la Facultad
hace necesario que opere de forma autonoma y estable sin la supervision de ningun

operador.

» Versatilidad operativa: debe permitir modificar facilmente las condiciones de

operacion del proceso, como el caudal y frecuencia de la recirculacion, temperatura

del proceso, condiciones de la alimentacion, etc.
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6.2. Objetivos

El objetivo general de este trabajo era superar las limitaciones constructivas y operativas

encontradas en la planta Milanera, a través de las siguientes actuaciones especificas:
» Construccion de un nuevo material de relleno.
» Construccion de un nuevo circuito de agua.

» Sistema de automatizacion y control del proceso robusto.

6.3. Disernio y construccion de la planta piloto

6.3.1. Ubicacion de la planta

La planta piloto se instaldo en un espacio cedido por la CAGB, en el terreno situado en la
trasera de su planta depuradora de aguas residuales, lo que facilitaba el acceso a la sangre y al
agua residual, asi como el vertido del efluente obtenido en la planta piloto al pozo de bombeo
de la depuradora, evitando el vertido directo a colector. Esta ubicacion también permitia
disponer facilmente de conexion eléctrica y acometida de agua limpia presurizada de fabrica

para operaciones de dilucion y limpieza.

En la Fotografia 6-1 se muestra el terreno en el que posteriormente se ubicaria la planta

piloto:

Fotografia 6-1. Ubicacion de la planta piloto
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En el terreno cedido se construy6 una solera de hormigén de 6 m de longitud y 2,5 m de
ancho, para una superficie total de 15 m’. Las dimensiones de la solera se calcularon en base a
los elementos constituyentes previstos para la planta piloto, y que en una primera fase
comprendia sélo la instalacion del BAPF, para finalizar con la instalacion de un reactor

biolégico de membrana (MBR), cuyo disefio y construccion se recoge en el capitulo 8.

6.3.2. Descripcion general de la planta

La planta piloto constaba de un reactor de base rectangular de 1,25 x 0,60 m, con un volumen
total de 2,25 m’, dotado de un material de relleno compuesto por tubos corrugados de PVC.
Ademas la planta contaba con dos depositos plasticos del tipo GRG (Gran Recipiente Granel),
uno para el almacenamiento de sangre concentrada, y otro para la preparacion y alimentacion
de sangre diluida, de 1 m® cada uno. El efluente anaerobio obtenido se recogia en un deposito
de acero inoxidable de 0,235 m’ de capacidad total, para el control de caudal, y que en una
fase posterior, se empled como etapa de almacenamiento y homogeneizacion previa a su post-

tratamiento en un MBR aerobio.

La planta piloto contaba con un sumidero que comunicaba con el pozo de bombeo de la

depuradora, para el vertido del efluente obtenido.

Se fabricd una escalera metalica para el acceso a la parte superior del reactor, que a su vez
permite resguardar en su parte inferior, el circuito de agua, el calderin de calefaccion y las

bombas.

La planta contaba también con una pequefia caseta, donde se ubicaban los elementos de
control y registro eléctricos agrupados en cuadros, asi como el gasémetro hiimedo empleado

para el control de la produccion de biogas.

En la Figura 6-1 se muestra de forma esquematica el funcionamiento y los elementos
principales de los que consta la planta piloto BAPF instalada en la fabrica de la CAGB del
poligono industrial del Monte de la Abadesa:
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Figura 6-1. Diagrama de flujo del BAPF piloto Abadesa

En la Fotografia 6-2 se muestra una vista general de la planta piloto durante su construccion:

6.3.3. Disefo y construccion del BAPF

6.3.3.1. Caracteristicas generales

En la nueva planta piloto se sustituyo el material de relleno del reactor y se modificaron las
conducciones de entrada y salida del agua del reactor. También se modifico el circuito de

agua y se incorpord un depodsito externo para la calefaccion del reactor. De esta forma, las
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dimensiones y caracteristicas del deposito principal del BAPF de la planta del Monte de la

Abadesa son las mismas que las indicadas en el apartado 5.3.5.1.

6.3.3.2. Diseno externo

En una de las caras del reactor de 1.250 mm de lado, se disponia de una serie de conducciones
de entrada y/o salida en forma de manguitos hembra/hembra que atravesaban la pared del
reactor. Por la parte exterior se acoplaban unos machones de acero de 10 cm de longitud, que
permitian atravesar el material aislante que rodeaba las paredes del reactor, y de esta forma

conectar con el circuito exterior.

En la zona superior del reactor, a 2.520 mm de la base se situaban cinco conducciones de 17
para la entrada y/o salida de agua, que distaban 250 mm entre si. De modo analogo, en la
parte inferior, a 250 mm de la base se disponia de otras cinco conducciones equidistantes para
entrada y/o salida de agua, construidas en PVC de 1”. Por debajo de dichas conducciones de
agua se situaban 5 manguitos equidistantes de 17, que en un trabajo de investigacion anterior
se utilizaron para la introduccion de aire a través de difusores. En la base del reactor, se
situaban otros cinco manguitos para la salida del lodo de purga de 17, separados 250 mm.
Finalmente, el reactor disponia de un manguito de dos pulgadas en la parte superior, a
2.900 mm de altura, que constituia el rebosadero de emergencia, para la salida del efluente

anaerobio en el caso de que tuviese lugar un atasco en las conducciones de salida.

En la cara opuesta a las conducciones de agua el reactor disponia de una puerta de cierre
hermético, que permitia el acceso a las conducciones internas del reactor y a la parte inferior

de los tubos corrugados del relleno.

6.3.3.3. Disefo interno

En las siguientes fotografias se muestran los elementos internos del reactor, tanto en su parte

inferior (por debajo del relleno), como en la superior (por encima del relleno).

En la parte inferior del reactor se puede observar a través de la boca de hombre, los
distribuidores de agua, seguidos de los difusores de aire (que no fueron utilizados en este

trabajo) y finalmente los tubos de purga de fangos en el fondo del reactor.

162



Disefio y construccion del BAPF Piloto Abadesa

Fotografia 6-3. De arriba a abajo: distribuidor inferior, difusor tubular y tubo de purga

En la parte superior del reactor (Fotografia 6-4)se pueden ver los distribuidores superiores
situados por encima del relleno, asi como las pletinas para sujecion de las campanas y de las

placas en V que permiten recoger el biogas generado entre las campanas.

Fotografia 6-4. Distribuidores superiores y pletinas metalicas de sujecion de las campanas
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6.3.3.3.1. Distribuidores superiores e inferiores

En una de las caras de 1.250 mm se situaban las conducciones de entrada y salida de agua del
reactor. Los distribuidores inferiores se situaban a 250 mm del fondo del reactor, mientras que
los distribuidores superiores se situaban a 2.520 mm del fondo. Los distribuidores superiores

e inferiores se encuentran a unos 140 mm del material de relleno, de 2.000 mm de altura.

Los tubos distribuidores del reactor anterior, de 550 mm de longitud, con tres orificios por
tubo distribuidor y un didmetro de orificio de 5,5 mm, orientados hacia el relleno, presentaban
problemas de atascamiento tanto por los solidos presentes en el agua residual como por la
biomasa suspendida presente en el interior del reactor. La experiencia en la planta piloto de la
Milanera evidencié que el didmetro de orificio seleccionado generaba una importante
heterogeneidad de flujo, como consecuencia de su ensuciamiento. Para la escala industrial,
van Haandel y Lettinga, 1994, proponen un solo orificio distribuidor por cada 1-2 m?® de
reactor UASB, mientras que Defour et al., 1994, proponen un orificio distribuidor por cada
3m’ de reactor BAPF, por lo que el numero de elementos distribuidores en el BAPF es
suficiente para la seccion de reactor disponible (0,75 m?). Por ello se optd por realizar dos
orificios por tubo distribuidor, con un didmetro de 10 mm, con los orificios orientados en

direccion opuesta al relleno, para mejorar la dispersion y mezcla de la alimentacion.

En la misma cara que los distribuidores, a una altura de 2.900 mm, se situaba el rebosadero de
emergencia de 2” de didametro, al que se le acoplo un tubo flexible del mismo didmetro que

descargaba en el deposito de almacenamiento y control de caudal de efluente anaerobio.

6.3.3.3.2. Conducciones de purga

En las cinco conexiones del fondo del reactor se instalaron tuberias de PVC de 1” que
disponian de tres orificios a ambos lados del tubo. Dichos orificios tenian un tamafio elevado
(26 x 13 mm) con el objeto de evitar la obturacion de los mismos cuando se realizase la
operacion de purga del fango del fondo del reactor. Dichos orificios estaban orientados hacia
los laterales del tubo de modo que recogiesen los s6lidos decantados en la superficie existente

entre los tubos (250 mm).

6.3.3.3.3. Campanas de recogida de biogds
En la parte superior del reactor se ubicaron 5 campanas modulares para la recogida y posterior
medida del biogas generado en el proceso. Las campanas estaban construidas en acero

inoxidable 316, con una base de 570 x 210 mm y una altura de 220 mm. Las campanas
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disponian de 2 orificios sellados de 1 y 2” de didmetro, acoplandose al primero la tuberia de
salida del biogas, mientras que el segundo dispone de una tapa de cierre hermético que
permite el paso de sondas. La tuberia de salida del biogas tenia 350 mm de tubo vertical de
17, que actuaba como trampa para las posibles espumas y natas que se pudiesen generar en el

Proceso.

Las campanas estaban dotadas de unas asas soldadas en los extremos, que facilitaban su
extraccion del reactor y su posterior manipulacion para su limpieza. Las campanas también
contaban con dos barras de acero transversales apoyadas sobre ellas, que evitaban que
flotasen por accion de la sobrepresion de biogds impuesta por el gasometro descrito en el
apartado 6.3.4.2.4. En la Fotografia 6-5 se muestra en detalle una de las campanas colocada

en el reactor:

\
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Fotografia 6-5. Campana de recogida de biogas

En la planta Milanera el nivel de agua dentro del reactor venia marcado por el nivel del
rebosadero superior, que era por donde tenia lugar la salida de efluente del reactor. Puesto que
ahora el nivel de operacidon en el reactor iba a ser mas bajo, unos 5 cm por debajo del
rebosadero, fue necesario bajar esa misma distancia las pletinas soldadas de 50 x 1250 mm
sobre las que se apoyaban las campanas, para asegurar un correcto cierre hidraulico del biogas
acumulado. La medida del biogés generado en el reactor con un gasémetro himedo, generaba
una presion de entre 7 y 9 mbar en el biogas acumulado, por lo que el nivel de agua dentro de

las campanas era entre 7 y 9 cm inferior al nivel operativo de agua en el reactor. En las
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condiciones de operacion habituales, de los 22 c¢cm de altura de las campanas, el biogas
ocupaba entre 14 y 16 cm, quedando una altura minima de agua de entre 6 y 8 cm como cierre
hidraulico. En condiciones normales de operacion el volumen de biogas almacenado en las

campanas no superaba los 85 1.

Por debajo de las campanas se situaron una serie de pletinas de acero en forma de V, de
600 mm de longitud situadas entre las conducciones superiores de agua. Dichas pletinas en V
son moviles y se apoyan sobre sendas placas soldadas en las caras principales del reactor. En

la Fotografia 6-6 se muestra dicha pletina y su ubicacion:

e

Fotografia 6-6. Pletina separadora en V

El gas liberado se distribuye a las campanas de recogida que estdn a ambos lados de las placas
en V. Debido a que las campanas no cubrian toda la seccion del reactor, y que a pesar de las
pletinas laterales y las placas en V, se observaban pequenas fugas de biogas entre las
campanas, se optd por efectuar una reforma del sistema de recogida de biogas. En la

Fotografia 6-7 se muestra el sistema de recogida de biogas antes de su reforma:
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Fotografia 6-7. Sistema de recogida de biogas

La reforma consisti6 en agrupar las campanas en el centro del reactor, de forma que cubriesen
una superficie total de 105 x 57 cm. La colocacion de unas placas plasticas de un material
semi-rigido sobre las pletinas de apoyo de las campanas, obligaban a que todo el biogas
generado en la seccion del reactor acabase en la zona de recogida central de las campanas
agrupadas. Las placas plésticas longitudinales tenian unas dimensiones de 125 x 10 cm,
mientras que las transversales se construyeron en 60 x 15 cm. De esta forma, la seccion de
reactor a través de la cual ascendia el biogas hasta las campanas se redujo de 115 x 55 cm a
95 x 40 cm, siendo esta superficie final cubierta en su totalidad por las cinco campanas

agrupadas.

Esa misma reforma también incluyd la colocacion de unos borboteadores en la salida de
biogas de cada campana, con una doble funcidn, la de servir de trampa a las espumas que en
ocasiones superaban el tubo de salida de gas de las campanas, y por otro lado, como método
de inspeccion del proceso de almacenamiento y medida del biogas, puesto que permite
detectar fugas u otros problemas en la linea. En la Fotografia 6-8 se muestran las campanas
agrupadas y los borboteadores, donde el biogas burbujea sobre una disolucién de
antiespumante (polidimetilsiloxano) al 1%, que adquiere color negruzco con la llegada de

espumas:
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Fotografia 6-8. Sistema de recogida de biogés reformado

En la linea de gas de cada campana se coloco6 una té pléstica cerrada con ayuda de una pinza
Hoffman, que permitia inyectar antiespumante diluido en el interior de las campanas con
ayuda de una jeringa, a través del tubo de PVC de salida de biogas. Esta operacion permitia la
limpieza efectiva tanto del tubo de PVC de salida de biogds como de las campanas, sin
necesidad de tener que sacar las campanas del reactor y despresurizar el sistema. La salida del
biogas por la parte superior del borboteador evitaba eficazmente la llegada de espumas a la
linea de biogas de silicona, y con ello evitaba la llegada y el consiguiente ensuciamiento de
las electrovalvulas del gasometro, otorgando una estabilidad total al proceso de

almacenamiento y medida del biogés generado.

6.3.3.4. Construccion del material de relleno del biorreactor

El material de PVC original en forma de tubos corrugados de 24 mm de didmetro externo
empleado ha demostrado ser apto como medio de soporte y crecimiento de biomasa
anaerobia. Sus caracteristicas, recogidas en el apartado 5.3.5.5, lo convierten en un material

1doneo para procesos de depuracion de biomasa adherida.

El crecimiento de la biomasa en el interior de los tubos, unido a la entrada de algunos sé6lidos
con la alimentacidon, puso de manifiesto que el didmetro de tubo del relleno original era
insuficiente para evitar atascos, conforme a la velocidad ascensional y la naturaleza de las

aguas residuales empleadas.
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A fin de evitar estos atascos y conforme a las medidas Standard de tubo corrugado de PVC
disponibles en el mercado, se optod por utilizar tubos de 40 mm de diametro interno para la
construccion del material de relleno. Aunque este didmetro de tubo disminuye el area
especifica del relleno, éste todavia se sitia por encima de los valores de los rellenos
comerciales especificos empleados en reactores anaerobios de pelicula fija (BAPF), como el
Cloisonyl®, que dispone de 180 m?/m’ (Escudie et al., 2005 y Bernard et al., 2001). La
superficie especifica de los rellenos comerciales desordenados empleados en los reactores de
filtro anaerobio (FA) son ligeramente superiores a los ordenados, situdndose entre 200 y
300 m*/m’ habitualmente (Pufial et al., 2000). Con un 4area especifica suficiente para el

proceso biologico, el mayor diametro de tubo dificulta la obturacion del relleno ordenado.

El material de relleno original estaba formado por tubos corrugados de 24 mm de didmetro y
2 metros de longitud, unidos mediante bridas plasticas en mddulos de 8 o 9 tubos. Esta
conformacién modular facilitaba la colocacion de los tubos en el interior del reactor, pero la
sujecion de los tubos con bridas y la tendencia del material a curvarse, hacia que algunos de
los tubos no se encontrasen totalmente verticales, lo que facilitaba la acumulacion de s6lidos

en las curvaturas de dichos tubos.

Para salvar las deficiencias del anterior material de relleno y abaratar los costes de su
construccion, se ided un relleno tubular ordenado de flujo vertical. El empaquetamiento es

hexagonal sin tubo central, como se muestra en la Figura 6-2:

Figura 6-2. Empaquetamiento del material de relleno
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Los tubos principales se representan en verde, mientras que los blancos representan los

separadores o canales huecos creados por la superficie externa de los seis tubos principales

que conforman un hexagono. Esos canales huecos creados entre seis tubos, dejan disponible

la superficie externa de los tubos principales para la adhesion de biomasa, permitiendo el

aprovechamiento tanto de la superficie interna como externa de los tubos corrugados, lo que

supone un ahorro importante de material para la construccion del relleno (un 33% menos).

Para facilitar el montaje, asi como otorgar rigidez estructural y resistencia a los méddulos, se

colocan en los canales huecos pequenos trozos de tubo de las mismas caracteristicas que los

tubos principales, que se denominan separadores.

Las principales ventajas del relleno propuesto son:

>

>

los tubos plésticos corrugados utilizados son un material de uso comutn

la geometria de los canales por los que circula el fluido (tubos rectos), y su colocacion

vertical, minimizan el riesgo de atascamientos

el relleno puede adaptarse a la forma y altura de cualquier depdsito de seccion

constante
su superficie especifica puede adaptarse a diversas necesidades

el relieve corrugado de los tubos resguarda los materiales depositados sobre su

superficie de las fuerzas de rozamiento

el montaje en forma de hexagono con centro hueco, hace que sea ttil la superficie

externa del tubo, lo que permite un ahorro de un tercio de los tubos.

En la Figura 6-3 y en la Fotografia 6-9 se muestra el acoplamiento entre los modulos

machihembrados, que facilita su colocacion. Los médulos estan conformados por 9 tubos (6

tubos principales + 3 separadores).

Figura 6-3. Acoplamiento de los mddulos machihembrados del relleno
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Fotografia 6-9. Modulos machihembrados terminados

En la actualidad este material de relleno se encuentra patentado: “Relleno Tubular ordenado

de flujo vertical, modelo de utilidad U200501010” (BOPI, 16/01/2006).

6.3.3.4.1. Construccion y ensamblaje de los modulos de relleno

En base a las dimensiones de la cuba del reactor, se construyd un lecho de relleno con una
altura de 2 metros. Como material de construccion del relleno se selecciono tubo corrugado
de 40 mm de didmetro externo Flexiplast UNE EN 50086-UNE EN 60423. Este material se
sometid a pruebas de resistencia térmica a 60°C durante 48 horas, debido al potencial que
presenta para su aplicacion en sistemas de tratamiento anaerobio termofilo. Se pudo
comprobar que a esa temperatura el material no pierde su rigidez, y que las uniones entre
tubos con pegamento de PVC no pierden su resistencia, por lo que el material de relleno es
apto para la operacion de reactores anaerobios termofilos que operen a una temperatura

maxima de 60°C.

El tubo corrugado empleado para la fabricaciéon del relleno se adquirid en rollos de 25 m de
longitud. Una de las principales dificultades en la construccion de los moédulos fue la
tendencia del material a permanecer en la forma curvada en la que se encuentran enrollados.
Para salvar esta dificultad, los 25 metros de tubo de cada rollo se mantenian estirados con
tension durante 72 horas, antes de cortarse en tubos de 2 m de longitud para la construccion
de los médulos. La union entre tubos por su cara externa se efectudé con pegamento de PVC,

que fue el adhesivo que dio mejores resultados de resistencia y tiempo de secado. También se
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probaron diversas siliconas (acética, polimero MS-35, etc) y otros tipos de adhesivos, pero

ninguno superd las caracteristicas de union del pegamento para PVC.

En la Figura 6-4 se muestran las etapas de construccion de los médulos:

(a)

(b)

(©)

(d)

Figura 6-4. Etapas de construccion del modulo de relleno

(a) Construccion de un submoédulo de tres unidades, compuesto por dos tubos principales y un

separador. Las tres piezas a unir se sujetaban mediante bridas plasticas durante el tiempo

de secado del pegamento.

(b) Unidn del submoédulo creado con otros dos tubos principales, con la ayuda de un molde

construido a tal efecto (12 cm de ancho y 200 cm de largo).
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(c) Construccion de un submoddulo compuesto por dos tubos principales, que se une al

submoédulo creado de cinco unidades tras girarse 180°.

(d) Finalmente el submoddulo hexagonal creado de siete unidades se saca del molde, y se le

pegan los separadores que conforman la parte hembrada del médulo.

En la Fotografia 6-10 se muestra el molde empleado con el submddulo hexagonal final de

siete unidades, y sobre la mesa el submddulo inicial de tres unidades.

Fotografia 6-10. Fabricacion de los médulos de relleno

6.3.3.4.2. Area especifica del relleno y coste de fabricacion
Conforme a los célculos recogidos en el apartado 5.3.5.5, si se supone un empaquetamiento
perfecto de los tubos, el 4rea asociada a cada tubo es de 1.385 mm?, con lo que el niimero de

tubos por unidad de superficie es de 722 tubos/m?.

La superficie interna del tubo corrugado se calculd en 0,24 m*/m tubo. Si todo el relleno
estuviese compuesto por tubos principales, el agua circularia principalmente por su interior,
siendo poco probable que circulase por los intersticios que quedan entre 3 tubos, por lo que la
superficie util seria sélo la interna. De esta forma, el area especifica del relleno conformado

por solo tubos principales de 40 mm de diametro externo seria:
a =722 tubos/m® x 0,24 m%/m tubo = 174 m*/m>

Sin embargo los huecos creados por los separadores permiten aprovechar la superficie externa

de los tubos, y puesto que cada tubo en el canal del separador ofrece 1/3 de su superficie
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externa, la superficie del canal hueco equivale aproximadamente a la interna de dos tubos. De
esta forma, de los 722 tubos/m’, 481 seran tubos principales y 241 seran canales huecos de
separadores, por lo que el niimero de tubos equivalentes por unidad de superficie con la
conformacion de relleno que emplea separadores sera de 963 tubos equiv/m’. Asi, el area

especifica del relleno que emplea separadores sera:
a =963 tubos equiv/m’ x 0,24 m*/m tubo = 231 m*/m’

Se puede comprobar como la conformacién propuesta del material de relleno con canales
huecos ademas de permitir un ahorro importante de material (33% menos), también permite
un mejor aprovechamiento de la superficie, de forma que con tubos de 40 mm de didmetro se
consigue una superficie especifica proxima a la del empaquetamiento de tubos de 25 mm de

diametro sin canales huecos (250 m*/m’).

El volumen de relleno en el reactor se situé en 1,5 m’, lo que se traduce en una superficie
disponible teérica de soporte de 346 m’. En la construccion del relleno del reactor, incluidos
los tubos separadores, se emplearon 700 m de tubo corrugado, frente a los aproximadamente

1000 m que se hubiesen utilizado con un relleno formado por tubos sin separador.

El precio neto del tubo corrugado de 40 mm de didmetro se sittio en 0,40 euros/m (PVP), por
lo que el coste del material de relleno se sitiia en unos 190 euros/m’. Este precio del material
de relleno seria netamente inferior para el fabricante de los tubos de PVC, pudiéndose obtener
un producto muy competitivo frente a otros rellenos ordenados comerciales. En la Fotografia

6-11 se muestra el material de relleno terminado:
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Fotografia 6-11. Empaquetamiento del material de relleno

El material de relleno en el reactor se soporta sobre unas rejillas moviles tipo tramex, como ya
se indico en el apartado 5.3.5.3. El reactor se tumbo sobre su cara estrecha para facilitar los

trabajos de corte de las varillas estructurales y la colocacion del relleno.

En las siguientes fotografias se muestra la secuencia de colocacién del relleno en el reactor:

P TR

Fotografia 6-12. Secuencia de colocacion del material de relleno en el BAPF

En las siguientes fotografias se muestra a través de la boca de hombre el relleno soportado

sobre la rejilla:
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Fotografia 6-13. Vistas del material de relleno soportado sobre la rejilla

6.3.4. Diseio e instalacion de los equipos auxiliares

6.3.4.1. Depositos de almacenamiento

La planta piloto contaba con dos depdsitos GRG de 1000 1 de capacidad cada uno. Los
depositos disponian de una escala graduada, que permitia conocer de forma aproximada el
volumen almacenado. Los depositos también contaban con una tapa superior de inspeccion y

acceso a las bombas sumergidas que se encontraban dentro de los depdsitos. Las tapas se
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encontraban selladas para evitar la salida y propagaciéon de olores desde los fluidos

almacenados.

Uno de los depositos se empleaba para el almacenamiento de sangre concentrada. Este
deposito recibia sangre por bombeo desde el depdsito de la sala de sangrado del matadero.
Una vez recogida la sangre necesaria, se procedia a la limpieza con agua limpia en
contracorriente de las conducciones de transporte de la sangre, para evitar el ensuciamiento de
la conduccion por coagulacion de la sangre que queda en ella, asi como su posterior
descomposicion. Este deposito contaba con una bomba sumergida Power Plus de 1.100 W de
potencia para la mezcla y posterior trasvase de sangre al depdsito de alimentacion del reactor.
Esta bomba contaba con un funcionamiento temporizado cuya funcién era evitar en la medida
de lo posible, el espesamiento de la sangre. La agitacion de la sangre concentrada por bombeo
demostr6 ser eficaz para la ruptura de los coagulos formados, e impedir de nuevo su

formacion.

El otro deposito fue el que se empled para la alimentacion del reactor, preparandose en ¢l
mezclas sangre/agua en diferente proporcion. El empleo de agua residual bruta como
diluyente de la sangre tenia un riesgo elevado de atascos y problemas operativos, como
consecuencia de su elevada concentracion de sélidos y granulos de grasa, que dificultaban un
tamizado adecuado en la planta piloto. Puesto que el objetivo final de este estudio era evaluar
la eficacia del tratamiento anaerobio de aguas residuales con elevado contenido en sangre,
esto es, en materiales proteicos, se optd por preparar mezclas de sangre diluida con agua
limpia, que simulan el agua generada en la limpieza de la sala de sangrado, o la composicion
aproximada de un agua residual de matadero que recibe una elevada cantidad de sangre,
siendo la fraccidn mayoritaria de su DQO la debida a materiales de naturaleza proteica. De
este modo se excluyeron las fuentes principales de grasas de las aguas residuales de matadero,
para incidir en el tratamiento anaerobio de los materiales proteicos. El grado de dilucion de la
sangre permitia operar el reactor con diferentes concentraciones de nitrogeno, que es una

variable determinante en el estudio del tratamiento anaerobio de materiales proteicos.

El deposito de preparacion de agua residual sintética (sangre + agua), contaba con dos
conducciones de entrada en PVC de 1” ubicadas en su parte superior, una para la sangre
concentrada procedente del depdsito de almacenamiento, y otra para la entrada de agua
limpia, ambas dotadas de una valvula de bola. El deposito contaba con una bomba sumergida

Einhell Royal de 750 W de potencia que funcionaba de forma ininterrumpida, estando
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acoplada a un circuito de recirculacion para la agitacion y la consiguiente homogeneizacion

de la alimentacion del reactor.

En la Fotografia 6-14 se muestran los depdsitos de almacenamiento, a la derecha el de sangre

concentrada y a la izquierda el de mezcla sangre/agua.

Fotografia 6-14. Depdsitos para almacenamiento de sangre concentrada y diluida

6.3.4.2. Sistema de conducciones

Para la construccion del circuito de agua del biorreactor se partio de la experiencia previa de
la planta Milanera, teniendo como objetivo principal evitar atascos en las conducciones o

elementos auxiliares, asi como un facil montaje y desmontaje de todos sus elementos.

Conforme a los caudales de tratamiento previstos en la planta, y con objeto de mantener una
velocidad lineal adecuada, un tiempo de residencia en las tuberias despreciable respecto al
total y evitar obstrucciones en las tuberias, se optd por utilizar tuberias de PVC de presion de

16 atm de 1” de diametro interno.

Para que el montaje fuese accesible y facilmente modificable se emplearon uniones y
accesorios roscados siempre que fue posible, mediante tuercas-union y manguitos roscados
para conectar los tubos, minimizando las uniones encoladas. Las tuberias se aislaron

térmicamente para minimizar las pérdidas de calor.

En la siguiente figura se muestra el diagrama de flujo del sistema de conducciones de agua de

la planta piloto.
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6.3.4.2.1. Linea de alimentacion/recirculacion

La mezcla sangre/agua preparada se mantenia continuamente agitada por medio de una
bomba sumergida. Esta mezcla se introducia en el reactor mediante una bomba peristaltica
Cole Parmer 6-600 rpm Easy Load II modelo 77200-50, que mediante un controlador de
velocidad permitia introducir caudales conocidos y constantes en el reactor. La mezcla se
introducia proxima a la aspiracion de la bomba de recirculacion, marca Veneto AM-1 de
0,5 CV. El caudal de recirculacion del reactor se controlaba mediante el estrangulamiento y
posterior recirculacion de la impulsion de la bomba. En la Fotografia 6-15 se muestran las

bombas empleadas en la alimentacion y recirculacion.

Fotografia 6-15. Bombas de alimentacion y recirculacion

La bomba de alimentacion y su controlador de velocidad se encontraban duplicados, como
equipos de repuesto. La bomba peristaltica contaba con un tubo de Norpreno Masterflex
6404-18, que se unia al circuito principal de PVC mediante tuberia flexible de silicona de un
diametro similar. La bomba de recirculaciéon se acoplaba al circuito de PVC mediante
manguera plastica reforzada terminada en piezas de tuerca-union, para facilitar el desmontaje

de la bomba en caso de que fuera necesario.

El circuito de recirculacion con el reactor operando en flujo ascendente (el utilizado en este

trabajo), tomaba el agua de la parte superior del reactor a través de los distribuidores

127
1 /

superiores, pasando a través de una valvula anti-retorno de clapeta de , cuya funcion es
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evitar la entrada de la alimentacion por los distribuidores superiores cuando no funciona la

bomba de recirculacion.

El agua procedente de la parte superior del reactor se mezclaba con la alimentacion,
atravesando el calderin de calefaccidon, y se introducia en el reactor mediante sus
distribuidores inferiores. En la Fotografia 6-16 se muestran los distribuidores inferiores con
sus valvulas de regulacion, y en la parte inferior de la imagen se pueden observar los cinco

grifos de purga del reactor.

Fotografia 6-16. Sistema de distribucion de la alimentacion en el BAPF

6.3.4.2.2. Calefaccion del reactor

La introduccion directa de resistencias en el reactor presentaba dificultades técnicas y
operativas. La pre-calefaccion de la alimentacion también presentaba algunos inconvenientes
operativos, como es la necesidad continua de introducciéon de agua de alimentacion en el

reactor para mantener su temperatura.

Esto hizo que se optara por la calefaccion del reactor a través de su circuito de recirculacion,
introduciendo en ¢l un elemento calefactor. Conforme a la temperatura maxima prevista para
el reactor (60°C), y en las condiciones de operacion més desfavorables, con Q = 1.500 1/d y
To= 5°C, se calculé que la potencia de calefaccion necesaria seria de aproximadamente
4.000 W. Se seleccionaron unas resistencias ceramicas de la casa comercial Reyter, con funda
de acero inoxidable 316, de 2.000 W de potencia y una longitud de 900 mm, que transferian

2 . . . . . ~ 7 4
1,36 W/cm”. Para albergar las resistencias en el circuito de agua se disefid un calderin en
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acero inoxidable AISI 304, de geometria cilindrica, con un didmetro de 400 mm, y una altura
de 1.044 mm, con las especificaciones que se muestran en el plano de fabricacion adjunto.
Aunque en principio s6lo se instalarian 4.000 W (2 x 2.000 W) de calefaccion, el calderin

contaria con la opcioén de instalar otra resistencia de 2.000 W en el caso de que fuese

necesario.
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El calderin se mantenia aislado del suelo mediante unas patas, contando con diferentes
manguitos macho y hembra soldados para el conexionado de las tuberias de agua, las
resistencias y la sonda de temperatura. En su fondo contaba con una llave para la purga de
materiales sedimentables. El calderin tenia un volumen aproximado de 125 1. Las paredes se
aislaron con planchas de lana de vidrio enfundadas con cinta de embalaje. En la Fotografia
6-17 se muestra el calderin con las resistencias insertadas, integrado dentro del circuito de

agua del reactor.

Fotografia 6-17. Calderin de calefaccion

6.3.4.2.3. Linea de salida

El circuito de agua estaba concebido para que el reactor pudiese operar indistintamente en
flujo ascendente o descendente, aunque finalmente s6lo lo hizo en sentido ascendente. En
cualquiera de los casos, el agua tratada abandonaba el reactor a través del nimero de
distribuidores que se seleccionase con sus respectivas llaves, llegando hasta un pequefio
recipiente de plastico de altura regulable, situado en una de las caras estrechas del reactor, que
por vasos comunicantes permitia fijar el nivel de agua dentro del reactor. Este controlador de
nivel permitia regular la altura de agua en el reactor con incrementos de 2 cm. El controlador
de nivel vierte en un depdsito de acero inoxidable, con un volumen total de 232 1. La funcion
de este deposito era recoger y medir el caudal de agua residual tratado en el reactor, como
comprobacion de la lectura directa sobre el depdsito plastico de almacenamiento del volumen
de agua residual introducido. Para el control del caudal, el deposito de acero contaba con unas

varillas de nivel en acero inoxidable conectadas a un controlador de nivel por conductividad,
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que actuaba sobre una bomba sumergida introducida en el deposito, que evacuaba un volumen
conocido de efluente anaerobio hasta el sumidero de la planta. Un contador de pulsos
acoplado al controlador de nivel permitia conocer el nimero de actuaciones de la bomba en

un tiempo dado, y con ello, el caudal tratado en el reactor.

En caso de que se produjese alglin atasco en la linea de salida del efluente, el reactor contaba
con un rebosadero de 2”, que también vierte en el depdsito de control de caudal, para de esa
forma, no perder la medida del caudal. En caso de un fallo de la bomba sumergida del

12
1

depdsito de control de caudal, éste contaba con un rebosadero de , que vertia en el

sumidero de la planta. El deposito de control de caudal también contaba con una llave de

purga.

6.3.4.2.4. Linea de biogads

El biogés recogido en las campanas ascendia a través de un tubo de PVC de 17 y 320 mm de
longitud, cuya funcion era evitar la entrada de espumas y natas en la linea de biogas,
constituida por tubo flexible de silicona de 12 mm de diametro interno. A pesar de esa medida
de seguridad, la linea de biogas se atasco en algunas ocasiones con espumas, que llegaron
incluso a alcanzar las electrovalvulas del gasémetro. Dado que la naturaleza proteica de la
sangre generaba una elevada cantidad de espumas en las campanas por accion del burbujeo
del biogas, se optd por instalar un borboteador a la salida de cada campana. Una derivacion
instalada a la entrada del borboteador permitia la limpieza en contracorriente del tubo de

salida de las campanas, sin necesidad de sacarlas del reactor para su limpieza.

La medida del biogas generado se efectuaba en un gasdémetro humedo, de las mismas
caracteristicas que el descrito en el apartado 5.3.6.4. En una de las cdmaras del gasometro se
instald un termdémetro digital con punta de acero marca Hanna, que permitia conocer la
temperatura a la que se media el biogéas, en funcion de las condiciones meteorologicas. El
gasometro se instalé en la caseta de control de la planta piloto, donde el biogds, una vez

medido, se liberaba a la atmosfera.

En la Fotografia 6-18 se muestra el gasometro instalado en la caseta de control.
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Fotografia 6-18. Gasometro humedo

6.3.5. Instalacion eléctrica de la planta

Al igual que el gasdémetro, la instalacion eléctrica de la planta se ubic6 en la caseta de control.
La acometida de corriente de la planta piloto contaba con dos lineas protegidas a través de un
interruptor diferencial de 0,03 A y sus consiguientes interruptores magnetotérmicos. Una
linea tenia una potencia total instalada de 8.000 W, cuya funcion era alimentar las resistencias
de calefaccion, mientras que la otra linea tenia una potencia total instalada de 5.000 W, para la

alimentacion de las bombas y otros elementos eléctricos de la planta.

Los elementos de control eléctrico de la planta estaban agrupados en un cuadro eléctrico, a
excepcion del contactor de 30 A de las resistencias, que se instald fuera del cuadro eléctrico

principal.

El cableado desde el cuadro eléctrico hasta los diferentes puntos de la planta se efectu6 a
través de tubo corrugado flexible especial para exteriores Heliplast 40-1 PG 36, y con la

ayuda de cajas eléctricas de distribucidon con grado de proteccion IP 65.

Los elementos de control del cuadro eléctrico son los mismos que se emplearon en la planta
Milanera, y estan descritos en el apartado 5.3.7.1. En las siguientes fotografias se muestra el

cuadro eléctrico y su interior:
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Fotografia 6-20. Vista interior del cuadro eléctrico

6.3.6. Control del proceso

6.3.6.1. Caudal de alimentacion

La alimentacion del reactor a través de una bomba peristéltica con controlador de velocidad
permitia introducir caudales constantes y conocidos en el reactor. Para conocer los caudales
aportados por la bomba a las diferentes velocidades de giro, se efectué un aforo de la bomba,

obteniéndose los resultados que se muestran en la Tabla 6-1:
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Tabla 6-1. Aforo de la bomba peristaltica de alimentacion

Velocidad 1 2 3 4 5 6 7
Q (I/h) 12,0 18,7 25,5 33,3 41,6 50,0 60,4
Q (V/d) 288,0 448.8 612,0 799,2 998.4 1200,0 | 1449.6

El funcionamiento de la bomba peristaltica de alimentacion estaba controlado por medio de
un temporizador ciclico de precision, dado que el caudal aportado por la bomba en las
velocidades mas bajas era excesivo para algunas etapas del estudio. De esta forma se podia

regular el caudal aportado por la bomba y también su tiempo de funcionamiento diario.

El caudal introducido en el reactor se verificaba diariamente, tanto por la lectura directa del
volumen introducido sobre el mismo depodsito de almacenamiento, como por el nimero de
vaciados del deposito de control de caudal, siendo de esta forma el caudal de alimentacion
una variable bien conocida, y que permite determinar con exactitud la velocidad de carga

organica y el tiempo de residencia hidraulico.

6.3.6.2. Caudal de recirculacion

La bomba centrifuga de recirculacion permitia regular su caudal por dos vias; una era a través
de un regulador de tension, que permitia regular la velocidad de giro del rodete, y la otra via
de control de caudal era a través de dos llaves colocadas en la impulsion de la bomba, que
permitian estrangular parcialmente la impulsion, y recircularla a aspiracion. De esta forma se
conseguia operar en un amplio rango de caudales de recirculacion en funcion de las
condiciones operativas. El funcionamiento de la bomba de recirculacion podia ser continuo,

temporizado, o acoplado al funcionamiento de las resistencias.

6.3.6.3. Temperatura del reactor

El funcionamiento de las resistencias estaba controlado por dos termorreguladores colocados
en serie, que actuaban sobre un contactor. Los termorreguladores contaban con sondas PTC.
Un termorregulador controlaba la temperatura del agua en el interior del reactor, y el otro, la
temperatura del agua en el interior del calderin. Este doble control de temperatura se
fundamenta en el hecho de que la resistencia térmica de los materiales de PVC del circuito de
agua esta limitada a 60-65°C, por lo que cuando la temperatura del agua en el calderin

alcanzaba 55°C, se cortaba la alimentacion eléctrica de las resistencias, que no volvian a
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funcionar de nuevo hasta que la temperatura en el calderin bajase a 50°C. El otro punto de
consigna de temperatura venia dado por la temperatura en el reactor, que se fij6 en 35°C, con

un diferencial de actuacion de 0,2 °C.

6.3.6.4. Caudal de biogas

Un contador electromecanico de pulsos ubicado en el cuadro eléctrico, permitia conocer el
nimero de ciclos realizados en el gasometro, cuya capacidad por ciclo se aforaba
semanalmente. Multiplicando el nimero de cuentas por el volumen de biogas asociado a cada
cuenta, se obtenia la produccion de biogas en el reactor en un periodo de tiempo dado, y con

ello el caudal diario de biogés.
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7. ESTUDIOS CINETICOS Y DE INHIBICION POR
NITROGENO AMONIACAL EN UN BIORREACTOR
ANAEROBIO DE PELICULA F1IJA (BAPF) A
ESCALA PILOTO (PLANTA ABADESA)
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7.1. Introduccion

El estudio de la digestion anaerobia conjunta de sangre de ave y aguas residuales de matadero,
efectuado en la planta piloto Milanera, estuvo limitado por el inminente traslado de las
instalaciones de la Cooperativa Avicola y Ganadera de Burgos. Aln asi, este estudio permitié
obtener unos resultados valiosos de la viabilidad del proceso, en un reactor que ya contaba
con una importante concentraciéon de biomasa anaerobia, aunque con un material de relleno
que presentaba problemas de atascamiento. Sin embargo, no se pudieron realizar estudios
concretos del que, sin duda, es el pardmetro clave para poder realizar una aplicacion exitosa
de la tecnologia anaerobia, tanto en la gestion de la sangre residual generada en los mataderos,
como de la propia corriente de aguas residuales de matadero en la que la sangre se acaba

incorporando en mayor o menor medida: el nitrogeno amoniacal.

La degradacion bioldgica por via anaerobia de las proteinas contenidas en la sangre, libera
nitrégeno amoniacal en el medio de reaccion, que en determinadas concentraciones, puede

llegar a inhibir por completo el proceso.

Una concentracion moderada de amonio, comprendida entre 50 y 200 mg/l, resulta
beneficiosa para los procesos anaerobios, debido a que el amonio constituye un nutriente
esencial para el desarrollo de las poblaciones bacterianas implicadas en el proceso (Mc Carty,

1964 y Liu y Sung, 2002).

La mayor parte de los estudios realizados sobre la inhibicion por amonio en reactores
anaerobios, estan asociados a la digestion de purines, debido a que la elevada concentracion
de nitrogeno amoniacal que generan se plantea como la principal dificultad para su
tratamiento por via anaerobia (van Velsen, 1979 y Zeeman et al., 1985). La literatura
cientifica recoge muy diferentes niveles de inhibicion por amonio, como consecuencia de las
distintas variables que se encuentran implicadas en el proceso, siendo especialmente

significativa, la capacidad de aclimatacion que presenta la biomasa anaerobia.

Los efectos de la inhibicion por amonio fundamentalmente tienen lugar sobre la fase de
metanogénesis, que ademas constituye la etapa critica para el éxito del tratamiento anaerobio
(Koster y Lettinga, 1984; Angelidaki y Ahring, 1993 y Hansen et al., 1998). Sin embargo, en
un estudio también se ha encontrado que las bacterias acetogénicas que degradan propionato

son incluso mas sensibles a la concentracion de amonio, que las poblaciones metanogénicas,
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lo que también puede ocasionar el bloqueo de la digestion anaerobia en la etapa de

acetogénesis (Calli et al., 2005).

La especie NH; (amoniaco) se identifica en multiples estudios como la principal responsable
de la inhibicion por amonio de las bacterias metanogénicas, ocasionando una disminucion en
la produccion de metano e incluso el colapso total del proceso (Braun et al., 1981; De Baere
et al., 1984; Sprott et al., 1984; Zeeman et al., 1985; Hashimoto, 1986; Koster y Koomen,
1988; Angelidaki y Ahring, 1993; Tezel et al., 2006 y Lu et al., 2008). La especie NH; es mas
toxica que la especie NH;" debido a su capacidad para atravesar la membrana celular (Speece,

1996 y Gallert y Winter, 1997).

Se consideran dos mecanismos distintos para la inhibicion por amonio de las bacterias

metanogénicas (Sprott et al., 1984 y Kadam y Boone, 1996):
1. Inhibicion directa de las enzimas responsables de la sintesis de metano.

2. Modificacion del pH intracelular como consecuencia de la difusion pasiva de las

moléculas hidréfobas de NH;

De los dos grupos de poblaciones metanogénicas, las que emplean acetato (acetoclasticas) son
mas sensibles a la inhibicion por amonio que las que emplean hidrogeno (hidrogenotroficas),
en la mayoria de los casos evaluados (Sprott y Patel, 1986; Angelidaki y Ahring, 1993; Poggi-
Varaldo et al., 1997 y Lay et al., 1997).

La concentracion de NH3 en el medio es funcion de tres factores: concentracion de nitrogeno
amoniacal (N-NH, = N-NH;" + N-NH3), el pH y la temperatura. La expresion que relaciona

estos términos es (Ostergard, 1985):

N-NH; 1+ 1077
N —-NH —(0‘09018+2729‘92j
' 10 d

donde:
N-NHj3 es el contenido de nitrogeno en forma de amoniaco
N-NHj es el contenido de nitrogeno amoniacal (suma de amonio y amoniaco)

T es la temperatura del agua en K
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El hecho de que la concentracion de la especie NH3; aumente con la temperatura, ocasiona que
el tratamiento anaerobio de las aguas residuales con un elevado contenido nitrogenado
(proteinas, urea, etc), sea mas dificil de realizar en condiciones termofilas (45-65°C) que en
mesofilas (25-45°C) (Braun et al., 1981; Parkin y Miller, 1983; Angelidaki y Ahring, 1994;
Harris y Dagne, 1993; Mackie y Bryant, 1995 y El-Mashad et al., 2004), siendo ademas las
poblaciones termoéfilas mas sensibles a la inhibicidn por amonio que las mesoéfilas (Poggi-
Varaldo et al., 1997). También se debe considerar el hecho de que los procesos termofilos
tienen unos costes energéticos muy elevados y son mas inestables que los mesoéfilos, por lo
que su aplicacion a escala industrial para el tratamiento de aguas residuales de elevado
contenido nitrogenado es menos viable. La implantacion de los procesos termofilos se
limitard a aquellos casos en los que el Organismo Regulador exija un mayor grado de
eliminacion de microorganismos patdogenos, o donde sea especialmente ventajoso potenciar
los procesos de hidrolisis, como en el caso de las plantas de biometanizacion de residuos

solidos.

En las plantas de biogés existentes a escala industrial para el tratamiento de purines, residuos
carnicos y otros residuos de la industria agroalimentaria, la principal dificultad del tratamiento
reside en la inhibicion por amonio, que en el peor de los casos, puede llegar a paralizar la
produccion de biogds durante varios meses, ocasionando graves pérdidas econdémicas. Por
esta razon, diversos estudios cientificos se han centrado sobre la prevencion de la inhibicion,
mediante un conocimiento previo de los niveles de nitrogeno amoniacal tolerables por el
proceso, asi como el desarrollo de herramientas de control y automatizacion que permitan una
temprana deteccion de la inhibicion y su posterior correccion (Steyer et al., 1999; Hansson et

al., 2002; Pind et al., 2002 y Bae et al., 2007).

Una estrategia para prevenir la inhibicion y mantener una Optima produccién de biogas
consiste en equilibrar la relaciéon C/N de la alimentacion, mediante la codigestion de otro tipo
de residuos (Kaparaju et al., 2002; Carucci et al., 2005 y Lopez et al., 2006), o la dilucion de

la alimentacion con otras corrientes residuales que se puedan generar en las instalaciones.

En el caso de que las medidas preventivas aplicadas fallen en algin momento, es importante
establecer de antemano un protocolo de actuacidon, que permita recuperar el proceso lo mas
rapidamente posible. Una opcién para recuperar la producciéon de biogas consiste en la

dilucién del contenido del reactor con agua limpia, y/o la adicion a la alimentacion de
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materiales con una elevada capacidad de intercambio i6nico, como la bentonita, glauconita,

etc (Kayhanian, 1999).

A pesar de las numerosas investigaciones cientificas efectuadas sobre la inhibicion por
amonio, en la actualidad este factor todavia constituye una causa habitual de fallos en las
plantas de biometanizacion existentes por todo el mundo. Se han realizado numerosas
investigaciones para poder determinar el nivel de inhibicién por amonio de distintos procesos
anaerobios, obteniéndose resultados muy diferentes, como consecuencia de las diferentes

condiciones operativas establecidas:
e sustratos presentes en la alimentacion (p. e. agua residual real o sintética)
e tipo de reactor y escala aplicada (laboratorio, piloto e industrial)
e tipo de indculo empleado (aclimatado o no)
e pH, temperatura del proceso, etc.

Los niveles de inhibicion por amonio recogidos en la literatura cientifica estan referidos tanto
a la concentracion de la especie mas toxica (N-NHj3), como a la concentracion de nitrogeno

amoniacal total (N-NH, = N-NH; + N-NH,").

Niveles de inhibicion por N-NHj:

e Algunos autores sugieren un nivel minimo para la inhibicion de poblaciones no

aclimatadas de 80 mg N-NH3/l (Koster y Lettinga, 1984 y De Baere et al., 1984).

e Otros autores sittian la inhibicidon de poblaciones no aclimatadas entre 100 y 150 mg

N-NHj3/1 (Mc Carty y Mc Kinney, 1961 y Braun et al., 1981).

e En estudios mas recientes, el nivel de inhibicion de poblaciones no aclimatadas se
sitia en un intervalo amplio, comprendido entre 50 y 150 mg N-NHj/1 (Kayhanian,

1999 y Eldem et al., 2004).

Niveles de inhibiciéon por N-NH;:

Poblaciones no aclimatadas:

e Mc Carty, 1964, indico que la inhibicion por amonio tenia lugar con una
concentracion comprendida entre 1.500 y 3.000 mg N-NHy/l, a un pH de 74, y a

cualquier pH para una concentracion superior a 3.000 mg N-NH,/1.
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e Van Velsen, 1979, recoge efectos téxicos del amonio para una concentraciéon de

2.000 mg N-NH,/I.

e Koster y Lettinga, 1984, indicaron que la inhibicién por amonio tenia lugar para una

concentracion de 1.700 mg N-NH,/1, a un pH de 7,5.

e Koster, 1986, indica que para un fango granular no aclimatado, su inhibicioén total

tiene lugar con una concentracion de 1.900 mg N-NH,/I.

e Hashimoto, 1986, sugiere que la inhibicion tiene lugar para una concentracion de

2.500 mg N-NH,/I.
Poblaciones aclimatadas:

e Van Velsen, 1979, logré operar con €xito un proceso anaerobio con concentraciones

superiores a 5.000 mg N-NH,/I.

e Koster, 1986, logr6 aclimatar un fango granular a una concentracion de 11.800 mg N-

NH,/1, aunque con una reduccion significativa de la produccion de biogés.

Algunos autores también sugieren que la interaccion del efecto inhibidor del amonio con el
efecto de los acidos grasos volatiles, puede llevar al reactor a lo que denomina “estado
estacionario inhibido”, donde el proceso opera de forma estable, pero con una produccion baja

de metano (Angelidaki y Ahring, 1993 y Angelidaki et al., 1993).

La mayor parte de los estudios realizados para lograr aclimatar la biomasa anaerobia a niveles
muy elevados de amonio, conducen de forma irreversible a un bajo rendimiento de
produccion de metano, con respecto al potencial maximo que presenta el sustrato empleado,
conduciendo a procesos de tratamiento viables, pero no optimizados desde el punto de vista

de su rendimiento energético potencial.

La toxicidad del nitrogeno amoniacal sobre las poblaciones metanogénicas es la que
determina la concentracion maxima tolerable en el proceso anaerobio, lo que a su vez
restringe la concentracion de nitrogeno admisible en la alimentacion del reactor,
determinando el grado de dilucion minimo a la que ésta debe someterse. La digestion
anaerobia de la sangre concentrada daria lugar a niveles no tolerables de nitrdgeno amoniacal
en el reactor, proximos a 20.000 mg/l, haciendo imprescindible efectuar una dilucién de la
sangre antes de su tratamiento. La dilucion de la sangre para su gestion a escala industrial se

podria efectuar con el propio agua residual, tal y como se efectud en el estudio a escala piloto
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de la Planta Milanera, o con alguna de sus corrientes componentes, como puede ser el agua

procedente del escaldador, que presenta una temperatura favorable para el proceso.

En el caso de aquellos mataderos que operan con una baja tasa de recuperacion de sangre, la
concentracion de nitrégeno que presente el agua residual serd la que determine la viabilidad

de su tratamiento directo por via anaerobia.

En este estudio, también se pretende evaluar la fraccion de materia orgdnica biodegradable,
por via anaerobia, contenida en la sangre, asi como su cinética de biodegradacion y los

mecanismos y capacidad de depuracion del reactor BAPF.
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7.2. Objetivos y fases del estudio
Los objetivos principales del estudio son:

» Estudiar la viabilidad del arranque del reactor BAPF sin indculo y a bajas
temperaturas, el periodo de tiempo necesario y el grado de colonizacion del material

de relleno.

» Estudiar la cinética de degradacion anaerobia de la sangre de ave en régimen
discontinuo, con biomasa aclimatada y sin aclimatar, asi como efectuar evaluaciones

hidrodinamicas del flujo en el reactor.

» Estudiar la influencia de la concentracién de nitrégeno amoniacal en el proceso de
digestion anaerobia de sangre de ave, tanto en régimen de operacion discontinuo como

continuo.
» Evaluar los rendimientos de depuracion del proceso y la capacidad de tratamiento del

reactor.

Para poder alcanzar los objetivos propuestos, el estudio realizado se dividié en una serie de

fases:

Fase Contenido Duracion (dias)

1 Arranque del BAPF sin indculo 150

5 Estudio cinético e hidrodinamico de la digestion anaerobia 20
mesofila de sangre de ave en el BAPF

Estudio de la influencia de la concentracion de nitrogeno
3 amoniacal sobre la digestion anaerobia mesofila de sangre de 96

ave en régimen discontinuo

Estudio de la influencia de la concentracion de nitrégeno

4 amoniacal sobre la digestion anaerobia mesoéfila de sangre de 112

ave en régimen continuo
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7.3. Fase 1: Arranque del BAPF sin Indculo

Durante el traslado de los equipos a las nuevas instalaciones de la Cooperativa Avicola y
Ganadera de Burgos (CAGB), tuvo lugar el extravio del bidon en el que se habia almacenado
el fango anaerobio aclimatado procedente del fondo del BAPF instalado en la planta
Milanera. Ante la imposibilidad de disponer de otro in6culo similar, se optd por no inocular el
BAPF, llenandolo directamente con agua residual de matadero, puesto que ya existia una
experiencia previa de arranque psicrofilo sin indculo (del Pozo et al., 2002). Este factor alargd
la etapa de arranque del proceso, hasta desarrollar y acumular suficiente biomasa anaerobia

viable en el reactor.

La fase de arranque del reactor se dividio a su vez en 4 etapas:

Etapa Operacion Dias
A Llenado con agua residual de matadero 0-13
B Alimentacion discontinua con agua 14-55

residual de matadero sin recirculacion

C Alimentacion discontinua con agua 56-90

residual de matadero con recirculacion

D Mantenimiento y maduracion del proceso 91-150

7.3.1. Etapa A: llenado del reactor con agua residual de matadero

El agua residual de matadero (ARM) empleada se recogio6 de la balsa de homogeneizacion de
la EDARI de la CAGB, tras haber sufrido etapas de desbaste y tamizado. Las caracteristicas
del agua residual del nuevo matadero, fundamentalmente diferian de las del antiguo, en la
presencia abundante de granulos de grasa, que hacian poco aconsejable su tratamiento directo,
por lo que fue necesario someterla a una etapa de tamizado fino (0,2 mm), antes de
introducirla en el reactor. Este tamizado fino permitia eliminar eficazmente los granulos de
grasa, asi como los restos de pluma y piensos. En el arranque de reactores de biomasa
adherida, siempre es recomendable efectuar una primera etapa de contacto del material de

relleno con el agua residual, de forma que éste pueda adsorber macromoléculas en su
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superficie que faciliten su posterior colonizacion (del Pozo et al., 2002 y Characklis y

Cooksey, 1983).

Antes de llenar el reactor con el agua residual se introdujeron 14 tubos testigo de 32 mm de
diametro en diferentes zonas del relleno, con objeto de que su posterior extraccidon permitiese

cuantificar de forma aproximada la cantidad de biomasa adherida al relleno.

Tras efectuarse una serie de pruebas hidraulicas que garantizasen la estanqueidad del circuito
del reactor, se trasvasaron con la ayuda de una bomba sumergida 1.700 1 de agua residual. En

la Tabla 7-1 se recogen las principales caracteristicas del agua residual de matadero empleada:

Tabla 7-1. Agua residual llenado del BAPF

Parametro Valor
DQOt (mg O,/1) 3.625
DQOs (mg Oy/1) 2.100
DBOs (mgO,/1) 1.150

SST (mg/1) 2.250

SSV (mg/1) 1.960

NKT (mg/1) 269

N-NH (mg/1) 124
Aceites y grasas (mg/1) 507
pH 7,21

El agua residual se mantuvo en el reactor durante 13 dias, sin recirculacion y a la temperatura
ambiente de principios del verano (17-22°C). A los 3 dias ya se observaron finisimas burbujas
de biogas en la superficie del reactor. En este periodo se evaluo el valor de la alcalinidad y del
pH del agua contenida en el reactor, que mostré una acidificacién, con una disminucion del
pH desde 7,23 hasta 6,95 entre los dias 9 y 13, con lo que la relacion de alcalinidad (r,ic)
aumentd desde 0,84 hasta 1,10, poniendo de manifiesto la activacion del proceso de

acidogénesis.
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Figura 7-1. Evolucion de la 1, y del pH durante la etapa A

El dia 13 se efectué una extracciéon de tubo testigo que puso de manifiesto la temprana
adhesion de solidos al material de relleno, alcanzandose una concentracion de solidos
adheridos totales (SAT) de 0,63 g/m’, y de solidos adheridos volatiles (SAV) de 0,55 g/m?, lo
que se traduce en una concentracion equivalente por unidad de volumen de soélidos
suspendidos totales (SSTLM) de 121 mg/l y de sélidos suspendidos volatiles (SSVLM) de

106 mg/l. La materia volatil determinada representa un 87% de la total.

7.3.2. Etapa B: alimentacion discontinua con ARM

Entre los dias de operacion del 14 al 55 se procedi6 a la alimentacion discontinua del reactor
con ARM cada 10 dias, sin recirculacion y sin calefaccion (15-22°C). Esta operacion tenia por
objeto permitir la sedimentacion en el reactor de los SSV procedentes del agua residual, de
forma que permitiese el desarrollo de un lecho de fangos en el fondo del reactor, a la vez que

continuaba la colonizacion del material de relleno.

Los dias de operacion 13, 21, 31 y 41 se vacid el 25% del volumen de agua contenido en el
reactor (425 1), sustituyéndose por ARM procedente de la balsa de homogeneizacion. Con
cada alimentacion de agua residual se introdujeron en el reactor unos 0,7 kg SSV y 1,65 kg

DQO. De esta forma, a lo largo de este periodo se introdujeron en el reactor unos 2,8 kg SSV
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y una carga de unos 6,5 kg DQO. En la Figura 7-2 se muestra la evolucion de la r, y del pH

en este periodo, indicandose los dias de alimentacion de agua residual (AR).

—e—ralc —=—pH

1,20 7,80
1,10 + 7,70

1,00 A 7,60
0,90 ‘/[ \\f\d \ 7,50
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0,60 - 7,20
0,50 - - 7,10
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13 18 23 28 33 38 43 48 53
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Figura 7-2. Evolucién de la 1, y del pH durante la etapa B

Como se puede observar en la Figura 7-2, la relacion de alcalinidad disminuye a lo largo de
este periodo de alimentacién discontinua, poniendo de manifiesto el crecimiento y
acumulacion de biomasa metanogena. Entre los dias de operacion del 14 al 20 se observo un
incremento importante del burbujeo de biogés en el reactor, que coincidio con el aumento de
la 1 y el descenso del pH. Con las dos primeras alimentaciones del AR (dias 13 y 21), 1a 1y
aumenta, disminuyendo a partir del dia 22 coincidiendo con el burbujeo mas grueso. Con la
tercera alimentacion de AR (dia 31), la ry aumenta hasta alcanzar un valor préximo a 1, para
disminuir en los dias posteriores hasta valores proximos a 0,50. Con la cuarta y ultima
alimentacion de este periodo, la ry, permanece estable, poniendo de manifiesto un creciente

equilibrio entre las etapas microbioldgicas de la digestion anaerobia.

7.3.3. Etapa C: alimentacion discontinua con ARM y recirculacion

Con el reactor presentando una actividad metanogénica creciente, se puso en marcha la

recirculacion del reactor, con el objetivo de promover la colonizacion del relleno y
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homogeneizar su contenido, para una mejor distribucion de la materia organica en todo el

volumen qutil de reactor. El caudal de recirculacion se fij6 en 500 1/h con un funcionamiento

temporizado (1 hora funcionando, 2 horas parado). La temperatura en el reactor continud

siendo la ambiente del verano (22-27°C), alimentandose de forma discontinua ARM, cada 1-4

dias. Los ciclos de operacion permitian introducir 225 1 de AR en el reactor, lo que

representaba un 10% de su volumen total.

Este periodo comprende los dias de operacion del 56 al 90, en el que se introdujeron un total

de 5,7 kg SSV en el reactor.

En la Tabla 7-2 se muestran las principales caracteristicas fisico-quimicas del ARM

introducida en el reactor:

Tabla 7-2. Caracteristicas del agua residual empleada

Dia DQO, DQO;
operacion (mg0y/1) (mg0yl) SRR S P
58 3.400 900 2.020 1.730 7,12
61 4.300 620 3.530 2.700 7,20
63 5.320 780 4.110 3.320 7,26
64 4.450 680 3.110 2.420 7,21
67 3.280 665 2.080 1.615 7,28
68 3.660 665 2.280 1.830 7,21
69 4.030 700 2.210 1.900 7,25
71 6.000 900 2.735 2.300 7,18
75 2.640 350 1.260 1.100 7,36
77 3.920 825 2.840 2.265 7,28
81 2.640 435 1.500 1.300 7,38
82 3.320 660 2.425 2.100 7,32

Es destacable la elevada fraccion de materia organica particulada contenida en el ARM, que

llega a representar entre el 75 y el 85% de la DQO total. En la Figura 7-3 se muestra la

evoluciodn en este periodo de la DQO total y soluble en el reactor, asi como de la ry.
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Figura 7-3. Evolucién de la DQO vy la 1y durante la etapa C

Como se puede observar en la Figura 7-3, durante este periodo de alimentacion discontinua de
ARM, los valores de la DQO total y soluble disminuyeron con el tiempo de operacion,
poniendo de manifiesto el desarrollo y acumulacion de biomasa anaerobia. El consumo
creciente de los acidos grasos volatiles (AGV) por un aumento en la actividad metanogénica
del reactor se manifiesta en la relacion de alcalinidad, que disminuye hasta un valor minimo
de 0,25 al final del periodo. Durante este periodo no tuvo lugar ningin episodio de

acidificacion en el reactor.

Con las ultimas alimentaciones de ARM la DQOt en el reactor se mantuvo en valores muy
bajos (225-250 mg O,/1), al igual que la DQOs (95-110 mg Oy/1). De esta forma, durante la
etapa C, la DQOt en el reactor disminuy¢ desde 1.340 mg O,/ hasta 235 mg O,/1. Esta clara
mejoria en el proceso, durante este periodo de 34 dias, esta vinculada a la puesta en marcha de

la recirculacion.

En la Figura 7-4 se muestra la carga orgénica aplicada y la velocidad de eliminacion durante

la etapa C.
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Figura 7-4. Carga aplicada y velocidad de eliminacién en la etapa C

Al comienzo de este periodo de operacion, la velocidad de eliminacion (r elim) se situd por
encima de la carga aplicada, lo que se tradujo en un descenso de la DQO en el reactor (desde
1.400 hasta 600 mg O,/1). A partir de ese momento, la velocidad de eliminacion se mantuvo
proxima a la carga aplicada, alcanzdndose una velocidad de eliminacion maxima durante este

periodo de 0,50 kg DQO/m’.d.

7.3.4. Etapa D: mantenimiento y maduracion del proceso

Mientras se completaba la instalacion de la planta piloto necesaria para acometer el resto de
estudios programados, entre los dias 90 y 150 de operacion se introdujeron en el reactor 225 1
de ARM cada 10 dias, aplicando un caudal de recirculacion en el reactor mas elevado que el
de la etapa C, de 800 1/h. El objetivo de esta etapa era poder mantener la biomasa desarrollada
hasta ese momento con el aporte de sustratos, asi como promover su crecimiento en forma de
biomasa adherida en el relleno del biorreactor, con la aplicaciéon de una mayor velocidad

ascensional (1,06 m/h).

A la finalizacion de esta etapa se extrajo un tubo testigo determindndose, conforme al
procedimiento descrito en el apartado 4.6., una concentracién de SAT = 3,43 g/m” y SAV =
3,03 g/m”. Los solidos adheridos al material de relleno presentaban un contenido volatil del

88%.
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7.3.5. Conclusiones

1. Es posible efectuar el arranque del BAPF sin indculo, a una temperatura comprendida
entre 15 y 27°C, mediante la aplicacion de una alimentacion discontinua de agua

residual de matadero.

2. Una operacion de recirculacion intermitente, con un caudal de 500 1/h, presenta un

impacto positivo sobre el arranque del BAPF.

3. Durante el periodo de arranque la relacion de alcalinidad en el reactor disminuyd

desde un valor inicial proximo a 1,00, hasta un valor minimo de 0,25, en 90 dias.

4. El arranque del BAPF sin inoculo se efectud con éxito en un periodo de 90 dias, en los

que alcanza una capacidad de tratamiento de hasta 0,5 kg DQO/m”.d.
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7.4. Fase 2: Estudio Cinético e Hidrodinamico de la Digestion
Anaerobia de Sangre de Ave en el BAPF

Después de 150 dias de operacion del BAPF con alimentacién discontinua de ARM a
temperatura ambiente (Fase 1), se pudo completar la instalacion del circuito de calefaccion
del reactor y su conexionado eléctrico. De esta forma, entre los dias de operacion 150 y 155 se
incremento la temperatura del reactor a razon de 3°C/d (Tranpour et al., 2002), desde los 20°C

iniciales hasta alcanzar los 35°C previstos para las siguientes fases del estudio.

En esta fase del estudio, en primer lugar se efectu6 una caracterizacion analitica de la sangre,
para posteriormente realizar dos estudios cinéticos ¢ hidrodindmicos. En el primero de ellos
(estudio cinético e hidrodinamico 1) se emple6 biomasa anaerobia no aclimatada a la
degradacion de la sangre de ave, y en el segundo (estudio cinético e hidrodinamico 2), la

biomasa anaerobia del reactor ya llevaba 105 dias operando con la sangre de ave.

7.4.1. Caracterizacion de la sangre generada en las instalaciones de la
CAGB Abadesa

Debido a los cambios realizados en la maquinaria del matadero y en el proceso de sacrificio
de las aves, se consider6 apropiado efectuar una serie de analisis fisico-quimicos de muestras
de sangre de ave, recogidas en distintos dias de fabricacion, con objeto de poder comparar sus

caracteristicas con las de la sangre recogida en el antiguo matadero.

Las muestras de sangre se recogieron en la conduccioén que permitia vaciar la sala de sangrado
a través de una bomba. Debido a que la mayor parte de la sangre contenida en dicha sala se
encontraba coagulada, esto hacia necesario arrastrarla con agua hasta el sumidero de
aspiracion de la bomba de vaciado. Este arrastre con agua, efectuado por los operarios del
matadero, se realizaba de forma manual, utilizando diferentes cantidades de agua, de modo
que la corriente de sangre presentaba diferentes concentraciones de materia organica en
funcion del volumen de agua empleado, de la misma forma que ocurria en el antiguo

matadero.

En la Tabla 7-3 se muestran los intervalos de concentracion de los principales parametros

fisico-quimicos determinados para la sangre:
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Tabla 7-3. Intervalos de concentracion de la sangre de ave en CAGB Abadesa

Parametro Intervalo
DQOt (mg O,/1) 74.700 —234.600
SV (mg/l) 54.696 — 153.960
NKT (mg/1) 7.615—23.750
Ay G (mg/l) 1.100 — 2.850

Ademas de la concentracion de los distintos parametros también se evalud su composicion
quimica. La base de calculo empleada para la composicion de la materia organica presente en
la sangre fueron los SV. La concentracion de proteinas se calculd a partir del N, aplicando

el factor de conversion (Matissek, 1998):
Proteina (mg/l) = 6,25 * N,

El contenido en aceites y grasas se determind mediante el Standard Methods 5520D. La
concentracion de hidratos de carbono se estim6 por diferencia entre el contenido organico

(SV) y la masa de proteinas mas grasas.

El intervalo de composicion de la materia orgdnica contenida en la sangre (medida como SV)

obtenido en los analisis efectuados se muestra en la Tabla 7-4.

Tabla 7-4. Composicion de la sangre de ave

Sustancia Composicion (%)
Proteinas 96,0 — 98,0
Grasas 1,6 -2,0
Hidratos de carbono 0,0-2,4

La sangre de ave estd fundamentalmente compuesta por proteinas, representando entre el 96 y

el 98 % de la materia organica. Las grasas pueden llegar a representar hasta un 2% de su peso.

Los valores de la relacion DBOs/DQO de la sangre estuvieron comprendidos entre 0,37 y
0,41, lo que es indicativo de una biodegradabilidad moderada, debido fundamentalmente a la
elevada fraccion particulada y coloidal de materia organica presente en la sangre, que hace

necesario una hidrdlisis previa de las macromoléculas organicas. Esta etapa de hidrdlisis
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enzimatica puede llegar a constituir la etapa limitante del proceso de digestion anaerobia.
Estos resultados estan de acuerdo con otros estudios en los que se ha evaluado la
biodegradabilidad de aguas residuales de matadero con elevado contenido en sangre (del Pozo

et al., 2003 y Ruiz et al., 1997).

7.4.2. Estudio cinético e hidrodinamico 1: biomasa no aclimatada a la
sangre

El estudio cinético de la digestion anaerobia mesofila de sangre e hidrodinamica del reactor se
realiz6 tras 155 dias de operacién del BAPF con ARM en discontinuo, por lo que la biomasa
anaerobia acumulada en el sistema no se encontraba aclimatada a la degradacion de la materia
organica contenida en la sangre. El estudio cinético se efectud en discontinuo operando con

recirculacion total, y con un sentido de flujo ascendente en el reactor.

El estudio cinético de degradacion anaerobia de sangre de ave se complementd con la
introduccion de un elemento trazador no degradable en el sistema, que permite diferenciar las
variaciones en la concentracion de materia orgénica asociadas al proceso de mezcla y
dispersion en el reactor, de su degradaciéon microbioldgica. La introduccion del trazador
también permite evaluar la distribucion del flujo en la seccion del reactor, asi como la posible

existencia de zonas muertas o de cortocircuitos.

Las condiciones hidrodinamicas del reactor influyen en el contacto entre los microorganismos
y la materia orgéanica, aspecto determinante en los procesos de transferencia de materia, y que

influye en el rendimiento del proceso.

El objetivo principal de este estudio era evaluar la velocidad de degradacion por via anaerobia
de la materia orgdnica presente en la sangre y, simultdneamente, determinar de forma

cualitativa el régimen de flujo en el interior del BAPF.

La sangre de ave empleada para el estudio se recogié en un bidon plastico de 25 1, en la
impulsion de la bomba de vaciado de la sala de sangrado. A pesar de que la sangre era batida
por accion de la bomba, ésta todavia se encontraba parcialmente coagulada, por lo que fue

necesario emplear una batidora convencional para la completa disgregacion de los coagulos.

Como elemento trazador se selecciond el litio, sobre el que existen diversas experiencias
como trazador en sistemas biologicos (Anderson et al., 1991 y Olivet et al., 2005). El litio

cumple todas las caracteristicas fundamentales que debe poseer un trazador, puesto que no
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resulta téxico, a las concentraciones de trabajo, para el sistema bioldgico en el que se
introduce y ademas se puede determinar facilmente su concentracion, con total precision,

mediante espectrofotometria de absorcion atomica.

La espectrofotometria de absorcion atdmica fue el método de andlisis seleccionado para
determinar la concentracion de litio en las muestras de agua obtenidas del reactor. El litio
posee un rango lineal de absorcion atomica hasta una concentracion limite de 3 ppm. Puesto
que las muestras a analizar en el equipo de absorcion atomica deben filtrarse a 0,45 micras
para evitar atascos en el nebulizador y ademads se necesita introducir un volumen de muestra
minimo de unos 50 ml, se optd por introducir en el reactor una cantidad de Li" lo
suficientemente elevada como para que bastase con filtrar 5 ml de muestra y diluirlo 10 veces
con una disolucion de HNOs al 5% en agua Milli-Q, conforme al método Standard de analisis.
De esta forma, el intervalo de concentraciones de Li" a determinar se sitiia dentro del rango
lineal de absorcién que presenta ese ion. El Li' se introdujo en forma de LiCl, donde

representa el 16,37% del peso de la sal.

Ademas de la determinacion del Li" en la fraccion de muestra filtrada a 0,45 micras, también
se evalud el contenido de Li" en el conjunto de la muestra, mediante su digestion previa en un
medio acido caliente (HNO; + H,SOy4), con objeto de evaluar si el litio se adsorbe sobre los
solidos de la muestra. Los andlisis realizados pusieron de manifiesto que la concentracion de
litio en las muestras filtradas a 0,45 micras era idéntica a la de las muestras digeridas en
medio acido, por lo que se pudo concluir que el litio contenido en las muestras de agua

residual no se adsorbia sobre los solidos presentes en ellas.

Las caracteristicas fisico-quimicas del agua contenida inicialmente en el reactor y de la sangre
empleada en el estudio se muestran en la Tabla 7-5. Todos los valores estdn expresados en

mg/l.

Tabla 7-5. Caracteristicas del agua del reactor y de la sangre

DQO, | DQOO; SST SSV ST SV NKT | N-NH, | DBOs
Agua 250 160 69 58 936 216 315 310 0
Sangre | 166.000 | 97.700 | 38.400 | 38.400 | 113.480|105.280 | 20.385 | 1.900 | 68.000

Es destacable el hecho de que la materia organica residual presente en el reactor antes de la
introduccion del pulso de sangre no es biodegradable. La relacion DBOs/DQO de la sangre

empleada en el estudio presentaba un valor de 0,41.
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Para obtener un pulso bien visible de materia organica en el reactor se optd por introducir
unos 4 kg DQO, lo que para el volumen de agua contenida en el reactor suponia un

incremento aproximado de 2.000 mg O»/1 en su DQO.

Se preparo6 una disolucion de LiCl, tras su secado en estufa a 105°C durante 1 hora (183,68 g
de LiCl en 1 1 de agua destilada), y posteriormente se mezclé con 24 1 de sangre, para un
volumen total de 25 1 de alimentacion. Puesto que la inyeccion del trazador debe realizarse en
forma de un pulso lo mas corto posible, la inyeccion de la mezcla sangre/Li" en el reactor se
efectuo a través de una derivacion de la bomba de recirculacion del reactor. De esta forma, el
pulso sangre/Li" se introdujo en el reactor en 100 segundos, manteniéndose el caudal de
recirculacion constante en unos 800 I/h, lo que se traduce en una velocidad ascensional de
aproximadamente 1 m/h. Se introdujeron en el reactor 23,75 1 de la mezcla sangre/Li"
preparada, lo que se traducia en un pulso de 174,5 g de LiCl, es decir, 28,56 g Li', junto con
22,8 1 de sangre. El volumen total de agua en el reactor era de 2.080 I, que junto a los 125 1

del calderin sumaban 2.205 1 de volumen de dilucién a considerar.

Para evaluar la distribucion del flujo en la seccion del reactor, ésta se dividié conceptualmente

en tres zonas simétricas, de 416 x 600 mm, denominadas A, B y C (Figura 7-5).

416

—>

600 A B Cc

—0

Bomba
recirculacion

Figura 7-5. Division de la seccion del reactor

La zona A es la que se encuentra al comienzo del tubo distribuidor, mas préoxima a la
impulsion de la bomba de recirculacion, seguida de la B y la C. En el punto central de cada
zona, unos 5 cm por encima de la parte superior del material de relleno, se situ6é un tubo de
latex sujeto a una varilla metélica, a través del cual se efectuaba la toma de muestra en cada
zona. Se recogieron 100 ml de muestra de cada una de las tres zonas en diferentes tiempos,
conforme al plan de muestreo establecido. El plan de muestreo se confecciond en base al

tiempo tedrico calculado para que el pulso de sangre y Li" recorriese la columna de agua del
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reactor y alcanzase la zona superior de muestreo. Partiendo de la seccion del reactor y del
caudal de recirculacién impuesto se estimd un tiempo de recorrido para el pulso sangre/Li de
2,2 horas, por lo que en principio no se consider6 necesario iniciar el muestreo en las distintas

zonas hasta transcurrida una hora desde la inyeccion del pulso.

La Tabla 7-6 recoge la planificacion temporal del muestreo:

Tabla 7-6. Plan de muestreo estudio 1

Tiempo Accion
t=0 Introduccion pulso
t=1h Inicio del muestreo
t=1-2h Muestreo cada 10 minutos
t=2-3h Muestreo cada 15 minutos
t=3h Toma de muestra
t=4h Toma de muestra
t=4-24h Muestreo cada hora
t=24h Toma de muestra
t=1-94d Muestreo cada 24 horas
(estudio cinético)

Los parametros de control seleccionados para el estudio fueron la DQOt y la concentracion de
Li" para el estudio hidrodinamico, y la DQOt, DQOs, DBOs, NKT, N-NH," y la 1, para el

estudio de la cinética de degradacion anaerobia.

Al comienzo del estudio se determind una concentracion de sélidos adheridos totales (SAT)
en uno de los tubos testigo del material de relleno de 3,43 g/m’, y unos solidos adheridos
volatiles (SAV) de 3,03 g/m’, lo que representa un 88% de materia organica en los solidos

adheridos acumulados en el BAPF.

La cantidad de materia organica introducida en el reactor fue de 3,78 kg DQO, lo que supone

un incremento en el valor de la DQO, en condiciones de mezcla completa, de 1.714 mg O,/1.

La cantidad de Li" introducida en el reactor fue de 28,56 g, lo que en condiciones de mezcla

completa se traduce en una concentracion de 12,9 mg/1.

212



Estudios cinéticos y de inhibicion en el BAPF Piloto Abadesa

La relacion entre la cantidad de materia organica y de Li" introducida fue 133mg Oy/mg Li".

7.4.2.1. Estudio hidrodinamico

En la Tabla 7-7 se recogen los valores obtenidos en el andlisis de DQOt (mg Oy/1) y de
concentracion de Li" (mg/l) de las muestras recogidas a cada hora, durante las 7 horas
transcurridas desde la introduccion del pulso. En funcion de los resultados analiticos que se
obtuviesen en estas muestras, se consideraria la necesidad de analizar las muestras recogidas
en los tiempos intermedios. Conforme al plan de muestreo, la primera muestra se recogio una

hora después de haberse introducido el pulso.

Tabla 7-7. Evolucion de la materia organicay el Li" en las zonas del reactor

Tiempo (horas) D00 (e i)
Zona A Zona B Zona C
0 (pulso) 250 250 250
1 1.740 1.420 1.200
2 1.670 1.670 1.670
3 1.600 1.585 1.585
4 1.590 1.590 1.590
6 1.530 1.530 1.510
7 1.480 1.470 1.480
Tiempo (horas) Li" (mg/)
Zona A Zona B Zona C
0 (pulso) 0 0 0
1 12,8 10,7 9,2
2 12,5 12,4 12,4
3 12,5 12,5 12,5
4 12,5 12,5 12,5
6 12,4 12,5 12,4
7 12,4 12,4 12,4

La Figura 7-6 y la Figura 7-7 muestran de forma gréfica la evolucion de la concentracion de

DQO:; y del Li" introducidos en el reactor:
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Figura 7-6. Evolucion de la DQOL en las zonas del reactor
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Figura 7-7. Evolucion de la concentracion de Li en las zonas del reactor

Como puede observarse en la Figura 7-6 y en la Figura 7-7, para cuando se recoge la primera
muestra, una hora después de haberse introducido el pulso, el frente de materia organica y Li"

ya ha alcanzado a la parte superior del reactor. Este hecho impidi6 determinar el tiempo
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exacto de llegada del pulso, cuyo valor es inferior a una hora. Si se compara el tiempo real,
con el tiempo tedrico de recorrido del reactor por el pulso (2,2 horas) se pone de manifiesto la
existencia de caminos preferentes en el interior del reactor, asociados a una mala distribucién

del flujo, que preferentemente entra por la zona A, a través de los distribuidores 1 y 2.

Las condiciones de mezcla completa en el reactor se alcanzan al cabo de 2 horas de haberse
introducido el pulso, teniéndose concentraciones iguales de materia orgdnica y litio en las

diferentes zonas del reactor.

La distribucion del flujo en la seccion del reactor es heterogénea, distribuyéndose de forma
escalonada entre la zona mas proxima (zona A) y la mas alejada (zona C) de la bomba de
recirculacion. La circulacion preferente del agua por determinadas secciones del material de
relleno puede afectar a los procesos de transferencia de materia hasta la biopelicula,

incrementandose también las fuerzas de cizalladura en esas secciones.

A la finalizacion de este estudio cinético e hidrodindmico, y con objeto de mejorar la
distribucion del flujo en el reactor, se optd por cerrar parcialmente las valvulas de bola que
regulan el caudal individual en cada distribuidor inferior, de forma que disminuyese el caudal
en aquellos distribuidores en los que el flujo tiene preferencia (distribuidores 1 y 2). En el
posterior estudio cinético e hidrodindmico con biomasa aclimatada se evaluaria la eficacia de

la medida adoptada.

Si se comparan la Figura 7-6 y la Figura 7-7 puede observarse un comportamiento diferente
en la materia organica y el litio durante las siete horas evaluadas. La concentracion de materia
organica disminuye con el tiempo, una vez alcanzadas las condiciones de mezcla completa en
el reactor, mientras que la concentraciéon de litio permanece practicamente constante. Este
hecho pone en evidencia la adsorcion, retencion y degradacion de materia organica en el

reactor, frente al trazador de litio, que permanece inalterado en disolucion.

La Figura 7-8 y la Figura 7-9 representan los valores normalizados de la DQOt y del Li", que

se obtienen a partir de las siguientes ecuaciones:

DQO-D
DQO,... _DRO-DQO, (Ecuacion 7.1)
DQO

mc

donde:

DQO es la concentracion en un instante determinado

DQO, es la concentracion inicial (a tiempo cero)

215



Capitulo VII

DQO,,. es la concentracion tedrica en condiciones de mezcla completa

_ Li—Li,
norm Ll-

mc

Li (Ecuacion 7.2)

donde:

Li ¢g1a concentracién en un instante determinado

Li, e .
es la concentracion inicial (a tiempo cero)

Li es la concentracion teorica en condiciones de mezcla completa
‘ —e—Zona A —s—Zona B Zona C
1,20
1,10
1,00

0,90 |
0,80 /'/\/&

A "\n\
0,70 - —
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0,00 {/ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
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Figura 7-8. Evolucion de la concentracion de materia organica normalizada

216



Estudios cinéticos y de inhibicion en el BAPF Piloto Abadesa

‘ —eo—Z0naA —m-—Z0naB Zona C

1,20
1,10

1,00 ~ - - )\
0,90 /} ' |

0,80 -
0,70

0,60 - //
0,50

0,40 - //
0,30

0,20 /
0,10

0,00 i T T T T T T

Li* normalizado

t (h)

Figura 7-9. Evolucién de la concentracion de Li" normalizada

En la Figura 7-8 se puede observar que a las 2 horas de haberse introducido el pulso,
alcanzadas condiciones de mezcla completa, el valor normalizado de la DQO se sitlia proximo
a 0,8 evidenciando ya una importante retencion de materia organica. Entre las 2 y las 7 horas
continia disminuyendo el valor de la DQO normalizada, hasta situarse en 0,7. Esta
disminucién pronunciada de la materia organica en el seno del reactor estara
fundamentalmente asociada a procesos de adsorcion y retencion, por encima de los procesos
de biodegradacion, dado el corto periodo de tiempo transcurrido y el hecho de que no tuviese

lugar ninguna produccion de biogés durante las 7 primeras horas del estudio.

En la Figura 7-9 se puede observar como una vez alcanzadas las condiciones de mezcla
.y . o+
completa a las 2 horas, la concentracion normalizada de Li® permanece constante en el

tiempo, con un valor de 0,96, no manifestando ninguna adsorciéon acumulativa en el reactor.
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7.4.2.2. Estudio cinético

El estudio de la velocidad de eliminacion de materia organica en el reactor se dividié en dos

partes:
» Cinética asociada a los procesos de retencion/adsorcion

» Cinética asociada a los procesos de biodegradacion anaerobia

7.4.2.2.1. Cinética asociada a los procesos de retencion/adsorcion

Durante las primeras horas de circulacion de la materia organica por el interior del material de
relleno, se observa una importante disminucion en su concentracion, que sin embargo no se ve
acompafiada de un aumento en la produccion de biogas. La prevalencia de los fendmenos de
retencion sobre los de biodegradacion ya ha sido observado en otros trabajos de tratamiento
anaerobio de aguas residuales de matadero con elevado contenido en sangre, donde en el
arranque de un filtro anaerobio se alcanzaban rendimientos de eliminacion del 90%, y sin
embargo la conversion a metano era de tan so6lo el 30% (Ruiz et al., 1997). La naturaleza de la
sangre, con una elevada fraccion sdlida y la presencia de grasas, favorece los procesos de
retencion/adsorcion de estos materiales sobre la biopelicula (Del Pozo et al., 2003 y Del Pozo
et al., 2006), que en parte también pueden ser eliminados del reactor por procesos de

flotacion, formando natas en la superficie del reactor.

La introduccion simultdnea en forma de pulso, de materia organica (sangre) y de un elemento
trazador (litio), permite evaluar la materia organica eliminada del medio de reaccion. Se
define la DQOesrica cOmo la concentracion de materia organica que habria en el medio de
reaccion si ésta se comportase del mismo modo que el trazador empleado, es decir, si no

interfiriese con el medio. Se calcula a través de la ecuacion:
DQO¢eorica =DQO, + f - (Li —Lip) (Ecuacion 7.3)

donde:

DQOy es la concentracion de materia organica al inicio del ensayo, en este caso,

250 mg Oy/1

f es un factor de proporcionalidad entre la masa de materia orgdnica y litio afiadidos,

en este caso, 133 mg Oy/mg Li".
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Li es la concentracion de litio en un instante determinado.

Lig es la concentracion de litio al inicio del ensayo.

En la Tabla 7-8 se muestran los valores obtenidos para la DQOeica durante las primeras siete

horas del estudio.

Tabla 7-8. Comparacion entre la DQOyesrica Y 18 DQOmedida

Zona A Zona B Zona C
T () | DQOtesrica | DQOmedida | DQOtesrica | DQOmedida | DQOrtesrica | DQOmedida
1 1.952 1.740 1.673 1.420 1.474 1.200
2 1.913 1.670 1.899 1.670 1.899 1.670
3 1.913 1.600 1.913 1.585 1.913 1.585
4 1.913 1.590 1.913 1.590 1.913 1.590
6 1.899 1.530 1.913 1.530 1.899 1.510
7 1.899 1.480 1.899 1.470 1.899 1.480

Si se compara la DQOxegrica con la DQOpedida €n cada instante se tienen los valores de la DQO

eliminada, que se muestran en la Tabla 7-9.

Tabla 7-9. Valores de la DQO eliminada en las zonas del reactor

T (h) Zona A Zona B Zona C Promedio
1 212 253 274 246
2 243 229 229 234
3 313 328 328 323
4 323 323 323 323
6 369 383 389 380
7 419 429 419 423

La eliminacion de materia organica en las tres zonas del material de relleno es muy similar
durante las 7 horas evaluadas, mostrando una retenciéon homogénea en la superficie asociada a

las tres zonas.
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Para las condiciones de mezcla completa se muestran en la Tabla 7-9 los valores promedio de

la DQO eliminada, que se representan frente al tiempo en la Figura 7-10.

450

400 _—

DQO elim. = 192 + 33 mg Oy/(Lh) . t (h/
350
300 /

250

200

150

DQO eliminada (mg O 2/I)

100

50
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Figura 7-10. Ajuste lineal de la DQO eliminada en las primeras horas de estudio.

Conforme al ajuste lineal de la Figura 7-10, se adsorben de forma inmediata 192 mg O,/1, para

luego retenerse la materia organica en las horas posteriores a una velocidad de 33 mg O,/1.h.

7.4.2.2.2. Cinética de la biodegradacion anaerobia
En este estudio se analizaron durante 9 dias los principales pardmetros fisico-quimicos del
agua contenida en el reactor y se midi6 el caudal de biogés y su composicion. El reactor opero

en condiciones de recirculacion total, con un caudal de 800 1/h.

Esta fue la primera vez que se alimentd sangre en el reactor, y la cantidad de materia organica
asociada al pulso, 3,77 kg DQO, fue la mas elevada introducida hasta ese momento. La
evolucion de la materia orgéanica se siguid a lo largo de 9 dias, obteniéndose los resultados
que se muestran en la Tabla 7-10. Los valores tabulados con asterisco corresponden a los

valores calculados a partir de la materia orgénica introducida con la sangre.
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Tabla 7-10. Evolucion del agua contenida en el reactor

t(d) DQO, | DQO, | NKT | N-NH, | DBO; Fae pH
0 1.964" | 1.166" 525" 330" 703" 0,25 7,12
1 1.250 525 450 394 480 0,54 7,23
2 900 625 474 410 435 0,52 7,39
5 420 250 476 443 90 0,31 7,38
6 375 210 476 445 67 0,26 7,47
8 335 210 480 448 23 0,26 7,48
9 310 200 480 450 20 0,25 7,50

En base a los resultados obtenidos, en la Figura 7-11 se muestra la evolucion de la materia
organica en el reactor en términos de DQO total, soluble y DBOs, asi como su

biodegradabilidad expresada como relacion DBOs/DQO.

—e—DQOt —=—DQOs DBO DBO/DQOt

2500 0,50

2000 0,40

1500 | \ | 0,30
1000 N \\ | 0,20
500 | \‘/&\M | 0,10
0 | SR ——4 0,00

t (d)

DQO y DBO (mg O2/I)
DBO/DQO¢

Figura 7-11. Evolucion de la materia orgénica en el reactor

En la Figura 7-11 se puede observar una aproximacidon progresiva entre los valores de la
DQOt y la DQOs, poniendo de manifiesto la agregacion, retencion e hidroélisis de los solidos
organicos del reactor. Se puede observar como la biodegradabilidad del sustrato introducido
(DBOs/DQOy) aumenta durante los dos primeros dias, siendo especialmente significativo el

aumento entre las 24 y las 48 horas. Este aumento en la biodegradabilidad probablemente esté
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asociado con el proceso de hidrolisis de la materia organica compleja de naturaleza proteica
contenida en la sangre, puesto que coincide en el tiempo con un aumento en el valor de la
DQO soluble y en el peso global de esta fraccion, que pasa de representar el 42% al 69% de la
DQO total. Al cabo de 24 horas de haberse introducido la sangre en el reactor, la DQO
presente en forma particulada apenas disminuye (de 798 a 725 mg O,/1), mientras que la DQO
soluble disminuye desde 1.166 hasta 525 mg O,/l, poniendo de manifiesto su mayor

biodegradabilidad.

La velocidad de eliminacién de materia orgénica (DQO) entre las 8 y las 48 horas, alcanza un
valor promedio de 15 mg O»/Lh, 0 0,36 kg DQO/m’.d. Teniendo en cuenta la concentracién
de solidos adheridos volatiles (SAV) al comienzo de este estudio (3,03 g/m?), la biomasa
anaerobia adherida acumulada en el BAPF asciende a 1,05 kg SAV, presentando una

capacidad promedio de eliminacion de sangre de 0,76 kg DQO/kg SAV.d.

En la Figura 7-12 se muestra la evolucién de la relacion de alcalinidad y del pH durante este

periodo de estudio.
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Figura 7-12. Evolucidn de la 1y y del pH

Como puede observarse en la Figura 7-12, el comportamiento del reactor ante la carga
organica aplicada fue excelente, si se tiene en cuenta que hasta ese momento no habia sido

alimentado con sangre concentrada, y que ademas la carga organica introducida era la mas
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elevada aplicada hasta entonces. Al cabo de 1 dia de operacion la relacion de alcalinidad se
situd proxima a 0,55, y a partir de ese momento comenz6 a descender hasta situarse proxima a
0,25 a partir del dia 6 de operacion. El pH se mantuvo en todo momento en valores Optimos
para el proceso, sufriendo un ascenso mas rapido durante los dias 1 y 2, asociado al proceso

de amonificacion por hidrolisis del material proteico.

Una via de evaluacion de la biodegradacion anaerobia de los materiales proteicos de la sangre
(96-98% del contenido orgéanico total), es mediante el andlisis de las diferentes formas
quimicas del nitrogeno en el reactor. La hidrolisis proteica con proteasas y peptidasas
extracelulares hasta los diferentes aminoacidos, conduce posteriormente a la etapa de

desaminacion o amonificacion, donde se libera amonio en el medio.

En la Figura 7-13 se recoge la evolucion de las diferentes formas quimicas del nitrogeno en el

reactor.
\ —o— NKT —=— N-NHx N org
600 |
p
500 I _ _ _
: \_/"/.’—,//; ; "
£ ]
2 300 |
£ ]
[e)]
0 1
100 -
O : T T T T T T T T !
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9
t (d)

Figura 7-13. Evolucioén del nitrégeno en el reactor

Como puede observarse en la Figura 7-13, el dia 1 de operacion es donde tiene lugar un
descenso brusco en la concentracion de nitrogeno organico, que desciende en 139 mg/l, de los
que s6lo 64 mg/l estan asociados al proceso de amonificacion, estando asociado el resto a
procesos de adsorcion, retencion, flotacion y asimilacion. Entre el dia 1 y el 9 el nitrogeno

organico disminuye en 26 mg/l, mientras que el incremento de nitrégeno amoniacal en ese
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periodo es de 56 mg/l, lo que indica una amonificacion de materiales proteicos que se habian
adsorbido inicialmente. En todo el periodo de estudio desaparecen 165 mg/l de nitrogeno
organico, de los que sdlo se amonifican 120 mg/l, es decir, el 73% del nitrégeno organico que
desaparece del medio de reaccion. Este porcentaje de eliminacidon se puede asociar a los
procesos de degradacion anaerobia de la materia orgdnica de naturaleza proteica. El resto del
nitrogeno sera eliminado del medio fundamentalmente a través de procesos de flotacion y
adsorcion, que ademas estaran asociados a una fraccion organica de baja biodegradabilidad.
Otra via de eliminacién de nitrogeno en el reactor es la sintesis celular, aunque en los

procesos anaerobios su aportacion es muy baja, debido al lento crecimiento de la biomasa.

Otra via de evaluacion de la biodegradacion anaerobia se basa en la medida de la produccion
de biogas, que permite cuantificar en términos de DQO la materia orgédnica degradada por via
catabdlica. El biogéas generado en el BAPF se midi6 diariamente en el gasometro himedo
descrito en el apartado 5.3.6.4. La composicion del biogas se determind por cromatografia de
gases y mediante un analizador de gases Orsat, obteniéndose resultados muy similares por
ambos métodos. Dada la mayor facilidad operativa y disponibilidad del analizador Orsat, éste

fue el método empleado de forma rutinaria para determinar la composicion del biogas.

El biogas generado durante este estudio tenia una concentracion promedio de metano (CHy)
del 70%. A partir del metano generado diariamente se puede calcular su equivalencia en DQO
eliminada por via catabolica. La equivalencia en metano a partir de la DQO degradada es de

370 1 CH4/kg DQO a la temperatura de medicion del biogés (15°C).

En la Tabla 7-11 se muestran las producciones de biogds y metano en este periodo.

Tabla 7-11. Produccion de biogéas y metano en el estudio cinético

t(d) Obiogis (Vid) Ornetans (V) kg DQO/
1 250 175 0,47
2 360 252 0,68
5 202 141 0,38
6 64 45 0,12
8 63 44 0,12
9 44 31 0,08

A partir de las producciones diarias de metano se puede calcular la velocidad de gasificacion

de la materia orgénica (rss), que estd asociada a los procesos catabdlicos de la digestion
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anaerobia. Mediante un balance de materia se puede calcular la velocidad de eliminacion de
materia organica en el reactor (reim), que ademas de la eliminada en los procesos catabdlicos
incluye la eliminada por otros mecanismos, como la adsorcion, la flotacidon o la sintesis

celular. En la Figura 7-14 se comparan ambas velocidades, que se expresan en kg DQO/m’.d.
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Figura 7-14. Comparacion de la velocidad de eliminacion y gasificacion

El mecanismo principal de eliminacion de materia orgénica, en el primer dia de operacion,
fueron los procesos de adsorcion / retencion de materia organica en el seno del reactor, junto
con la flotacion de materia particulada con el biogas generado. La velocidad de eliminacion
en el dia 1 de operacion alcanzé un valor de 0,71 kg DQO/m’.d, lo que se aproxima a la
velocidad de eliminacién calculada durante las 7 primeras horas de operacion (0,79 kg
DQO/m’.d), y que se calculd por ajuste lineal en la Figura 7-10. La velocidad de gasificacién
en el primer dia de operacién fue de tan s6lo 0,21 kg DQO/m’.d (un 30% de la eliminada). El
dia 2 de operacion las velocidades se equilibran, siendo a partir del dia 5 ligeramente mayor la
velocidad de gasificacion que la de eliminacion, lo que indica la degradacion de sustancias

retenidas durante los dias anteriores.

En la Figura 7-15 se muestran los valores acumulativos de la materia organica eliminada y

gasificada a través de los distintos dias de operacion.
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Figura 7-15. Valores acumulativos de la materia organica eliminada y gasificada

Como se puede observar en la Figura 7-15, los valores de materia organica eliminada y
gasificada se aproximan con los dias de operacion, mostrando un mecanismo de adsorcion /
biodegradacion para la materia orgéanica contenida en la sangre. Este mecanismo esta ligado a
la elevada fraccion de materia orgénica particulada presente en la sangre, que en la empleada
en este estudio asciende al 40%, y que hace que se requiera de etapas previas de hidrolisis
para su posterior asimilacion microbiologica. Ademas, la capacidad de la sangre para coagular
y formar sélidos de mayor tamano, también dificulta la degradacion de la fraccion particulada
y convierte a estos materiales en sustancias lentamente biodegradables. También se debe tener
en cuenta que incluso la fraccion soluble de la sangre estd compuesta por una elevada
concentracion de proteinas, y que por lo tanto también requerira de una hidrdlisis previa, si
bien seran mas facilmente biodegradables que las que se encuentran agregadas formando

particulas solidas.

Al cabo de 9 dias de operacion se gasifica el 74% de la materia organica eliminada, lo que
estd en consonancia con el nitrogeno organico amonificado en ese periodo, que ascendio al
73% del eliminado. De esta forma se obtiene la misma proporcion de materia organica

catabolizada por dos vias distintas, la de produccion de metano y la de amonificacion.

Estos valores se aproximan a los obtenidos en otro estudio con aguas residuales de matadero

con elevado contenido en sangre (Ruiz et al., 1997), donde los test de biodegradabilidad
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anaerobia efectuados a escala laboratorio mostraron una biodegradabilidad del 71% en un

periodo de 15 dias.

7.4.3. Estudio cinético e hidrodindmico 2: biomasa aclimatada a la sangre

Este estudio cinético e hidrodindmico se efectué después de 105 dias de operacion
discontinua del BAPF con sangre de ave. El objetivo de este estudio era comparar la actividad
bioldgica del reactor con la obtenida en el anterior estudio, asi como evaluar la eficacia de las
medidas hidraulicas adoptadas para mejorar la distribucion del flujo de alimentacion. El
estudio se efectué en las mismas condiciones de operacion que el anterior, en régimen

discontinuo con recirculacion total y sentido de flujo ascendente.

La sangre se recogio de la sala de sangrado del matadero el mismo dia en el que se efectu6 el
estudio, batiéndose con intensidad hasta obtener un medio homogéneo y libre de codgulos.
Las caracteristicas principales de la sangre empleada se muestran en la Tabla 7-12, donde

todos los valores vienen expresados en mg/l.

Tabla 7-12. Caracteristicas de la sangre empleada en el estudio 2

DQO, DBOs DBO;s NKT ST SV

Sangre 204.675 94.000 161.450 21.170 159.140 131.080

La relacion DBOs/DQO de la sangre se situd en 0,45, ligeramente por encima de la sangre
empleada en la cinética 1, donde tenia un valor de 0,41. En este estudio también se efectuo la
medida de la DBOys, que es indicativa de la biodegradabilidad limite de la muestra por via
aerobia. La relacion DBO,s/DQO alcanzé un valor de 0,78, asignando como biodegradable
por via aerobia el 78% de la materia orgénica contenida en la sangre. Este valor estd de
acuerdo con otros resultados obtenidos sobre la biodegradabilidad de la sangre (Del Pozo et

al., 2006; Del Pozo et al., 2003 y Ruiz et al., 1997).

Las caracteristicas principales del agua residual contenida inicialmente en el reactor se

muestran en la Tabla 7-13, donde todos los valores se expresan en mg/I.
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Tabla 7-13. Caracteristicas del AR del reactor en estudio 2

DQO, DBOs | N-NH,

Agua residual 420 10 970

Puesto que era probable que todavia quedase algo de litio del estudio 1 en el agua del reactor,
y con objeto de aproximar las concentraciones de litio al valor de mayor sensibilidad del
método de absorcion atomica (2 mg/l), se introdujo una cantidad de litio mayor a la del
estudio 1. Asi, tras secar el LiCl en la estufa durante 1 hora a 105°C, se pesaron 256,5 g (42 g
Li"), y se disolvieron en 1 litro de agua destilada, mezcldndose posteriormente con 24 litros de
sangre, para un volumen total de 25 litros de mezcla. El pulso con la mezcla se introdujo en el
reactor con un caudal de recirculacion un 10% superior al del estudio 1, de 880 I/h. Se
introdujeron en forma de pulso 23 litros de la mezcla sangre/litio, lo que supone una
inyeccion de 38,64 g Li" y 22,08 litros de sangre. El volumen total de agua en el reactor y en

el circuito era de 2.205 litros.

De la misma forma que en el primer estudio cinético e hidrodindmico, la seccion del reactor
se dividid en tres zonas, denominadas A, B y C (Figura 7-5). Para poder garantizar la
deteccion del pulso, el muestreo temporal necesario para el estudio hidrodinamico se planifico
de una forma mas intensiva (Tabla 7-14). La recogida de muestras para el estudio cinético se

efectud con un tomamuestras automatico ISCO 3700.

Tabla 7-14. Plan de muestreo estudio 2

Tiempo Accion
t=0 Introduccion pulso
t=0-1h Muestreo cada 5 minutos
t=1-2h Muestreo cada 10 minutos
t=2-3h Muestreo cada 15 minutos
t=3hhastat=6d Muestreo cada hora
(estudio cinético)
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La materia orgéanica introducida en el BAPF fue de 4,52 kg DQO, lo que supuso un
incremento del 20% con respecto al estudio 1. En condiciones de mezcla completa, este pulso

supone un incremento en la concentraciéon de DQO de 2.050 mg O,/1.

La cantidad de Li" introducida en el BAPF fue de 38,64 g, lo que en condiciones de mezcla

completa se traduce en un incremento de la concentracién de Li" de 17,5 mg/1.
La relacion entre la materia organica y el Li" introducido fue de 117 mg Oy/mg Li".

Los pardmetros de control seleccionados para el estudio fueron la DQOy, la DBOs, el N-NHj,

., o+
la ry y la concentracion de Li .

7.4.3.1. Estudio hidrodinamico

En la Figura 7-16 y en la Figura 7-17 se muestra la evolucion de la materia organica y el litio
en las diferentes zonas del reactor. La concentracion inicial de materia organica en el reactor

era de 420 mg O,/1, mientras que la de litio era de 1,6 mg/I1.
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Figura 7-16. Evolucion de la materia organica en las zonas del reactor
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Figura 7-17. Evolucion de la concentracién de Li™ en las zonas del reactor

Como puede observarse en la Figura 7-16 y en la Figura 7-17 el comportamiento de la materia
organica y el litio con el pulso introducido fue muy similar. En los primeros 10 minutos se
observa la llegada de un pequeiio pulso de materia organica y litio a la parte superior del
reactor, que puede estar asociado con la llegada de aquellas sustancias de menor densidad, o
al modo de inyeccion por bombeo. Entre los 10 y 35 minutos las concentraciones de materia
organica y litio permanecen constantes en la parte superior del reactor, y es entre los 40 y 45
minutos cuando comienza la llegada del pulso, que alcanza los valores maximos de
concentracion a los 50 minutos en las zonas A y B, y a los 55 minutos en la zona C. Se puede
observar que el pulso llega preferentemente por la zona A, por lo que el cierre parcial de las
llaves de los distribuidores asociados a esa zona no parece mejorar la heterogeneidad de flujo,

siendo necesario cerrarlas ain mas.

La llegada del pulso a la parte superior del reactor tiene lugar a los 50 minutos, lo que esta de
acuerdo con el resultado obtenido en el anterior estudio hidrodinamico, donde el pulso
también llegaba en un tiempo inferior a 1 hora. Si se supone una distribucion perfectamente
homogénea del flujo, el tiempo tedrico de recorrido del reactor por el pulso, para el caudal
aplicado, es de 2 horas (120 minutos). Esta diferencia en el tiempo de recorrido manifiesta la

existencia de caminos preferentes en el interior del reactor, donde el flujo asciende
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preferentemente por la zona A, debido a que se aplica un mayor caudal en los distribuidores

mas proximos al bombeo de recirculacion.

Las condiciones de mezcla completa en el reactor se alcanzan al cabo de 110 minutos,
obteniéndose un tiempo muy similar al de la anterior cinética (120 minutos), por lo que a

efectos practicos el reactor se comporta como un sistema de mezcla completa.

Si se representan los valores normalizados de la DQO; y del Li', calculados conforme a las

ecuaciones 7.1y 7.2, se puede evaluar su dispersion y adsorcion en el reactor.
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Figura 7-18. Evolucidon de la concentracion de materia organica normalizada
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Figura 7-19. Evolucion de la concentracion de litio normalizada

En este estudio, la concentracion de materia organica normalizada tras alcanzar condiciones
de mezcla completa, se situa proxima a 1 (0,95), indicando una baja adsorcion de materia
organica, frente al valor obtenido en el estudio 1, donde en condiciones de mezcla completa
ya se alcanzaba un valor de 0,80. La menor capacidad de retencion inicial de materia organica
puede estar asociada al desarrollo y maduracion de la biopelicula anaerobia sobre el material
de relleno, durante el tiempo que separa ambos estudios, ocasionando una disminucion de la

superficie disponible para su retencion.

La concentracion normalizada de litio alcanzada en condiciones de mezcla completa (0,94),
alcanza un valor muy similar al del estudio 1 (0,96). El valor del Li" normalizado en este
estudio se aproxima mucho al de la materia organica (0,95), evidenciando un proceso comun
de eliminacion. Sin embargo, en el estudio 1, la materia organica era retenida de forma
preferente al litio, pudiendo estar este fendmeno también asociado a la formacién de codgulos

en el seno del reactor.
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7.4.3.2. Ciné¢tica de la biodegradacion anaerobia

En este estudio se evalud la concentracion de materia orgénica en el reactor medida en forma
de DQOx a cada hora, durante un periodo de 6 dias. También se evaluaron cada 24 horas, la

DBO:s, la relacion de alcalinidad, el N-NH," y la produccion de biogas.

En la Figura 7-20 se muestra la evolucion de la materia organica en el periodo de estudio

2750
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Figura 7-20. Evolucion de la materia orgénica en el BAPF

Como se puede observar en la Figura 7-20, la materia organica disminuye de un modo casi
lineal durante las primeras 48 horas de estudio, disminuyendo la DQO; desde 2.470 hasta
700 mg Oy/1. Entre las 48 y las 72 horas la DQO; disminuye desde 700 hasta 520 mg Oy/1,
evidenciando ya sintomas de limitacién por sustrato. Entre las 72 y las 144 horas la DQOq
apenas disminuye, quedando ya una fraccion poco o nada biodegradable en el reactor proxima

a los 450 mg O,/1.

En la Figura 7-21 se muestra un ajuste lineal de los datos obtenidos entre las 8 y las 48 horas.
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Figura 7-21. Ajuste lineal de la eliminacién de materia organica en el BAPF

Conforme a la ecuacion de ajuste lineal por minimos cuadrados de la Figura 7-21, el reactor
exhibe una velocidad de eliminacidon de materia orgénica constante entre las 8 y las 48 horas,
de 30 mg Oy/L.h, 0 0,72 kg DQO/m3.d, siendo ¢ste valor similar al encontrado durante las siete
primeras horas de operacion del estudio 1 (33 mg Oy/Lh), pero que sin embargo estaba
vinculado fundamentalmente a procesos de adsorcion y retencion (sin produccion de biogés).
En el estudio cinético 1, entre las 8 y las 48 horas, la velocidad de eliminacion de DQO con
una concentracion de sustrato similar se situd en unos 15 mg Oy/Lh, siendo un 50% inferior al

obtenido con la biomasa aclimatada desarrollada a lo largo de 105 dias de operacion.

La concentracion de solidos adheridos totales (SAT) en el material de relleno del reactor s6lo
se incrementd en un 18% entre los dos estudios cinéticos realizados, pasando de 3,43 g/m’
determinados al inicio de la cinética 1, a 4,05 g/m2 al inicio de la cinética 2. Los solidos
adheridos volatiles (SAV), asociados a la concentraciéon de biomasa adherida, tan sélo se
incrementaron en un 7% entre la realizacion de ambos estudios cinéticos, desde 3,03 g/m2 al
inicio de la cinética 1, hasta 3,26 g/m2 al inicio de la cinética 2. La mineralizacion de los
solidos adheridos al material de relleno se incrementd desde el 12% al inicio de la cinética 1,

al 20% al inicio de la cinética 2.
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Si se tiene en cuenta la superficie disponible en el material de relleno del BAPF (346 m?), la
biomasa anaerobia adherida acumulada hasta este estudio asciende a 1,13 kg SAV, lo que la
otorga una capacidad maxima de eliminacion para la sangre de 1,40 kg DQO/kg SAV.d,
frente a los 0,76 kg DQO/kg SAV.d que presentaba en el estudio 1. Los resultados obtenidos
en la cinética 2 ponen de manifiesto que la mayor velocidad de eliminacion del proceso esta
asociada fundamentalmente al mayor grado de especializacion de la biomasa anaerobia en la

degradacion de los sustratos proteicos.

En la Figura 7-22 se muestra la evolucion de la materia organica en el reactor en términos de

DQOy, DBOs y relacion DBOs/DQO; durante los 6 dias de estudio cinético.
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Figura 7-22. Evolucion de la materia organica en los 6 dias de estudio cinético

La materia orgadnica disminuye fundamentalmente durante los dos primeros dias de estudio,
reduciéndose la DBOs desde 940 hasta 120 mg O»/1. A los 3 dias de operacion la DBOs es de
tan so6lo 50 mg Oy/1, con una relacion DBOs/DQO de 0,09, por lo que en ese momento apenas

ya queda materia organica biodegradable en el reactor.

En la Figura 7-23 se muestra la evolucion de la relacion de alcalinidad y del pH durante este

estudio cinético.
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Figura 7-23. Evolucion de la relacion de alcalinidad y del pH

En este estudio cinético, a pesar de aplicarse una carga organica mayor que en el estudio 1, la
relacion de alcalinidad alcanza un valor maximo de 0,35, frente a los 0,55 del estudio 1.
Ademas, la relacion de alcalinidad disminuye desde el valor mdximo hasta su valor minimo
(0,25) en tan solo 1 dia, frente a los 5 que requiri6 en el estudio 1. Este hecho pone de
manifiesto la generacion de un mayor equilibrio entre las distintas poblaciones anaerobias
durante el periodo de alimentacion discontinua de sangre concentrada al reactor de 105 dias,

previo a la realizacion de este estudio cinético.

El valor del pH aumenta en este estudio desde 7,20 hasta 7,60, como consecuencia de la

hidrdlisis proteica y la consiguiente liberacion al medio de nitrogeno amoniacal.

En la Figura 7-24 se muestra la evolucion del nitrégeno amoniacal durante este estudio

cinético.
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Figura 7-24. Evolucién del nitrdgeno amoniacal

El nitrogeno amoniacal aumenta desde 970 mg/l hasta 1.160 mg/l durante el primer dia de
operacion, manteniéndose proximo a este valor hasta el final del estudio. Este hecho pone de
manifiesto que la hidrolisis proteica en el reactor también es mas rapida que en la cinética 1,
donde el grado méaximo de hidrélisis se alcanzaba al cabo de 5 dias de operacion, lo que da
cuenta de la especializacion de la biomasa anaerobia al sustrato proteico a degradar,
desarrollada durante los 105 dias que separan ambos estudios cinéticos. Si se efectlia un
balance al nitrégeno organido aportado con la sangre y el incremento de nitrégeno amoniacal
en el medio, se puede concluir que se hidroliza el 90% del nitrégeno organico introducido.
Esta cifra es mayor que la obtenida en el estudio 1, donde solo se hidrolizaba el 73%, lo que

pone de manifiesto la mayor capacidad de hidrélisis proteica en el reactor.

El biogés generado durante este periodo también se analizd por cromatografia de gases,
obteniéndose una concentraciéon de metano del 71%. A partir del caudal de metano generado
diariamente se puede calcular su equivalencia en DQO eliminada por via catabolica. El biogas
se midi6 a una temperatura promedio de 20°C, por lo que la equivalencia es de 375 1 CHa/kg

DQO.

En la Tabla 7-15 se muestran las producciones de biogas y metano en este estudio cinético.
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Tabla 7-15. Produccion de biogéas y metano en este estudio

t(d) siogas (Vd) Ouetano (V/d)
1 1.113 790
2 953 677
3 240 170
4 50 36
5 40 28
6 40 28

La producciéon de biogéas durante el primer dia de estudio cinético es 4,5 veces superior a la
obtenida en el estudio 1, y si se compara la obtenida en los dos primeros dias de ambos
estudios, esta ultima es 3,4 veces superior. Este hecho pone de manifiesto el aumento de la
capacidad metanogénica del reactor, asi como la aclimatacion de la biomasa a los sustratos

proteicos a degradar.

A partir de las producciones diarias de metano se puede calcular la velocidad de gasificacion
de la materia organica (rg,), y mediante un balance de materia se puede calcular la velocidad
de eliminacion de materia organica (Teiim), 10 que permite distinguir entre la materia eliminada
del medio por degradacion anaerobia, y la eliminada por otros procesos, como la adsorcion o

flotacion.

En la Figura 7-25 se muestran las velocidades de eliminacién y gasificacion de materia

orgénica, expresadas en kg DQO/m’.d.
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Figura 7-25. Evolucion de la velocidad de eliminacion y de gasificacion

Las velocidades de eliminacion y de gasificacion alcanzan valores muy proximos a lo largo
del periodo de estudio. El dia 1 la velocidad de eliminacion (1,04 kg DQO/m’.d), es
ligeramente superior a la de gasificacion (0,96 kg DQO/m’.d), teniendo el reactor un
comportamiento muy diferente al de la cinética 1, donde la diferencia entre ambas
velocidades el dia 1 era de unos 0,5 kg DQO/m’.d. El dia 1 se gasifica el 92% de la materia
organica eliminada del medio. El dia 2 se invierten las velocidades, siendo mayor la de
gasificacion (0,82 kg DQO/m’>.d) que la de eliminacion (0,73 kg DQO/m”.d). Los dias 3 al 6
ambas velocidades son practicamente iguales. Tal y como ya se ha indicado, los procesos de

adsorcion y flotacién de materia organica fueron menores a los del estudio 1.

En la Figura 7-26 se muestran los valores acumulativos de la materia organica eliminada y

gasificada en los diferentes dias del estudio cinético.
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Figura 7-26. Valores acumulativos de la masa organica eliminada y gasificada

Como se puede observar en la Figura 7-26, la materia orgénica eliminada y gasificada es muy
similar en todo el periodo de estudio. La materia organica eliminada y gasificada a lo largo de
todo el estudio cinético es de unos 4,5 kg DQO, lo que practicamente llega a representar a la

totalidad de la introducida con el pulso de sangre.

7.4.4. Conclusiones

1. La sangre de ave generada en las instalaciones de la CAGB Abadesa presentaba una
composicion similar a la corriente generada en el antiguo matadero, si bien algunas de
las muestras de sangre recogidas presentaban un mayor grado de dilucion, asociado al

empleo de una mayor cantidad de agua en la limpieza de la sala de sangrado.

2. La DQO de la sangre se situ6 en un intervalo comprendido entre 74.700 y 234.600 mg
O,/1, mientras que el NKT se situ6 en valores comprendidos entre 7.615 y
23.750 mg/l. La concentracion de materia organica, medida en forma de solidos
volatiles, se situd entre 54.696 y 153.960 mg/l, con una concentraciéon de aceites y

grasas comprendida entre 1.100 y 2.850 mg/I.
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3. La materia orgdnica contenida en la sangre de ave esta compuesta fundamentalmente

por proteinas, que representan entre el 96 y el 98% en peso.

4. La sangre de ave presenta una biodegradabilidad moderada, con una relacion

DBOs/DQO comprendida entre 0,37 y 0,41.

5. Del estudio cinético e hidrodinamico 1, efectuado con biomasa no aclimatada a la

sangre, se desprenden las siguientes conclusiones:

e El pulso de sangre y litio recorre el material de relleno del BAPF en un tiempo
inferior al tedrico, poniendo de manifiesto una distribucion heterogénea del
caudal en la seccion del reactor, siendo los distribuidores mas proximos a la

impulsion de la bomba de recirculacion los que introducen un caudal mayor.

e El litio no presenta ninguna adsorcion acumulativa en el reactor, presentando

una concentracion normalizada constante con el tiempo.

e La DQO normalizada experimenta una importante reduccion tras la
introduccion del pulso, sin que tenga lugar una produccion de biogas, poniendo
de manifiesto una prevalencia inicial de los procesos de retencion sobre los de

biodegradacion.

e La capacidad de eliminacion de sangre de la biomasa adherida durante este

estudio se estim6 en 0,76 kg DQO/kg SAV.d.

e Los procesos de hidrdlisis se activan entre las 24 y las 48 horas de introducirse
el pulso de sangre, manifestdindose en un incremento tanto en el valor de la

DQOs, como en la relacion DBOs/DQO.

e La introduccion del pulso de sangre en el BAPF ocasiond el incremento de la

rac desde un valor de 0,25 hasta 0,54.

e El andlisis de las diferentes formas quimicas del nitrégeno, pone de manifiesto
una etapa preferente de retencion de materia orgénica en las primeras 24 horas
del estudio, observandose la amonificacion de los materiales retenidos
inicialmente en los dias posteriores. A la finalizacion del estudio se alcanza

una amonificacion del 73% del nitrégeno orgéanico introducido.

e El biogas generado durante la digestion anaerobia de sangre de ave en este

estudio contiene un 70% de CHy.
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La sangre de ave, en presencia de biomasa no aclimatada, alcanza una

biodegradabilidad anaerobia del 74% en un periodo de ensayo de 9 dias.

6. Del estudio cinético e hidrodinamico 2, efectuado con biomasa aclimatada a la

digestion de sangre, se desprenden las siguientes conclusiones:

El pulso de sangre y litio introducido recorre el material de relleno del BAPF
en un tiempo de 55 minutos, frente al tiempo tedrico de 120 minutos, poniendo

de manifiesto una distribucion heterogénea del caudal en la seccion del reactor.

El cierre parcial de las llaves de los distribuidores, adoptado tras los resultados
obtenidos en el estudio cinético e hidrodindmico 1, no consigue mejorar la

distribucion del caudal, siendo preciso cerrarlas aun mas.

El BAPF alcanza condiciones de mezcla completa en 110 minutos, por lo que a
efectos practicos, teniendo en cuenta los HRT de varios dias con los que opera
habitualmente, se puede considerar que tiene un régimen de flujo de mezcla
completa, por lo que de esta forma ve amortiguada, en parte, la deficiencia que

presenta en lo que respecta a la heterogeneidad en la distribucion del caudal.

En este estudio no se observa una retencion preferente de la materia organica
como la que tenia lugar en el estudio cinético e hidrodindmico 1 tras la
introduccion del pulso. El desarrollo y maduraciéon de la biopelicula anaerobia
durante el tiempo transcurrido entre ambos estudios, asi como un incremento
en su capacidad hidrolitica, pueden ser los responsables de la menor capacidad

de retencidn inicial de materia orgénica exhibida en este estudio.

La velocidad de eliminacion de materia orgénica en el BAPF durante las
primeras 48 horas del estudio, alcanzd un valor constante de 30 mg O,/l.h
(0,72 kg DQO/m’.d), poniendo de manifiesto una cinética de orden cero con
concentraciones de materia organica comprendidas entre 700 y 2.000 mg O,/1.
Esta velocidad es el doble de la que se obtuvo en el estudio cinético e
hidrodindmico 1, mientras que el incremento en la biomasa adherida durante el
periodo de tiempo que separa ambos estudios, es de tan solo el 7%. Este hecho
pone de manifiesto, que la mayor velocidad de eliminacién alcanzada en este
estudio, se encuentra asociada fundamentalmente a una mayor especializacion

de la biomasa a los sustratos proteicos a degradar.
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e La biomasa adherida alcanza una capacidad méxima de eliminacion de sangre
durante este estudio de 1,40 kg DQO/kg SAV.d, siendo aproximadamente el

doble de la obtenida en el estudio 1 con biomasa no aclimatada.

e La introduccion del pulso de sangre en el BAPF ocasiond un incremento de la
Tac desde un valor de 0,25 hasta 0,35, frente al valor de 0,55 que se alcanzé en
el estudio cinético e hidrodinamico 1, siendo capaz de recuperar en tan so6lo 1

dia, el valor minimo de 0,25, frente a los 5 dias requeridos en el estudio 1.

e El proceso de hidrolisis y la posterior amonificacion es mas radpido que en el
estudio 1. En este estudio la amonificacion se extiende al 90% del nitrogeno
organico introducido, frente al 73% obtenido en el estudio 1, lo que indica que
la especializacion de la biomasa a los sustratos proteicos a degradar permite

incrementar su biodegradabilidad anaerobia en el BAPF.

e El biogas generado en este estudio contiene un 71% de CHs. El caudal de
biogas obtenido durante las 24 horas posteriores a la introducciéon del pulso,
fue més de 4 veces superior a la del estudio 1, poniendo de manifiesto una
rapida transformacion de los sustratos proteicos de la sangre en los sustratos

precursores del CH4 (acetato, CO; e Hy).
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7.5. Fase 3. Estudio de la influencia de la concentracion de
nitrogeno amoniacal sobre la digestion anaerobia de
sangre de ave en regimen discontinuo

En este periodo de estudio el reactor se alimenté de forma discontinua durante unos tres
meses, con diferentes cantidades de sangre, con el objetivo de evaluar la influencia de la
concentracion del nitrogeno amoniacal sobre el proceso de digestion anaerobia, asi como la

evolucion del sistema en términos de capacidad de depuracion.

El reactor oper6 en el rango mesoéfilo, con una temperatura de 35°C y un caudal de
recirculacion de 800 I/h. La sangre se introducia en el reactor en forma de pulso, de forma
andloga a los estudios cinéticos e hidrodinamicos, evaludndose las caracteristicas del agua

contenida en el reactor durante los dias posteriores a su alimentacion.

Los parametros evaluados en el agua residual fueron: pH, ru., DQO;, DQO;, DBOs, SST,
SSV, NKT y N-NHy. También se midi6 y analizé la produccion diaria de biogés.
Los diferentes parametros de operacion del reactor (OLR, HRT, etc) se calcularon de forma

analoga a las expresiones recogidas en el apartado 5.3.8.

La fase de estudio de la influencia de la concentracion de nitrogeno amoniacal en régimen

discontinuo se divide en tres etapas diferenciadas:

Etapa Operacion Dias
1 Evolucion del proceso con N-NH, creciente 0-46
2 Recuperacion del proceso tras inhibicion 47-66
3 Operacion a N-NH;, constante 67-96

7.5.1. Etapa 1: Evolucion del proceso con N-NH, creciente

En un periodo de 46 dias se efectuaron 5 alimentaciones de sangre concentrada (Tabla 7-16),
siguiéndose la evolucion del proceso de digestion anaerobia mediante los parametros de
control indicados previamente. La operacion discontinua con sangre concentrada supone
aumentar de forma progresiva el contenido de N-NHy en el medio, pudiéndose evaluar su

impacto sobre el proceso.
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Tras efectuarse una alimentacion de sangre en el reactor, se esperaba el tiempo suficiente para
que el proceso se estabilizase en términos de alcalinidad y materia orgénica, antes de

introducirse un nuevo pulso de sangre.

El procedimiento de muestreo consistia en recoger muestras del agua contenida en el reactor,
tanto antes de introducirse la alimentacién, como tres horas después de haberse introducido,

con objeto de garantizar condiciones de mezcla completa en el reactor.

Tabla 7-16. Alimentaciones discontinuas de sangre en este periodo

DQO Materia NKT Materia
. - : V sangre g .
Alimentacion | Dia P sangre orgdnica sangre Nitrogenada
(mg0yl) | (kg DOO) (mg/l) (kg N)
Al 0 23 189.000 4,35 15.000 0,34
A2 7 35 160.000 5,60 20.800 0,72
A3 13 50 150.000 7,50 16.800 0,84
A4 20 60 140.000 8,40 15.000 0,90
AS 31 70 163.500 11,44 18.760 1,31

En la Figura 7-27 se muestra la evolucion del nitrégeno amoniacal con las alimentaciones de
sangre aplicadas y su influencia sobre la relacion de alcalinidad, que se utiliza como un

indicador de la actividad metanogénica y del equilibrio metabdlico entre poblaciones:
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Figura 7-27. Evolucion del N-NHy y de la 1, con las alimentaciones

En la Figura 7-27 se puede observar como la introduccion de las alimentaciones Al y A2 no
provocan una acumulacion de acidos grasos volatiles (AGV) en el sistema, manteniéndose la

relacion de alcalinidad estable en su valor minimo de 0,25.

El nitrégeno amoniacal tras la alimentacion A1 se situd en 630 mg/l, y tras la introduccion de
A2 en 880 mg/l. En esas concentraciones la actividad metanogénica del reactor no se ve

afectada, no teniendo lugar ninguna acumulacion de AGV.

Con la introduccion de la alimentacion A3, el N-NHy aumenta por encima de los 1.000 mg/1,

y la ryc aumenta de 0,25 a 0,32, para disminuir rdpidamente en los dias posteriores.

La introduccion de la alimentacion A4 eleva el N-NHy hasta un valor préxima a 1.500 mg/I,
que ya es considerado inhibitorio por algunos autores (McCarty, 1964 y Gerardi, 2003). La
alimentacion A4 da lugar a un incremento importante en la ry, que asciende desde 0,25 hasta
0,39, si bien disminuye en los dias posteriores. En esta ocasion, fueron necesarios 11 dias de
operacién para eliminar por completo la materia organica aportada, dando sintomas de
ralentizacion en el proceso, puesto que para la alimentacion A3 fueron suficientes 7 dias de
operacion para eliminar una cantidad similar de materia orgénica. Los niveles de N-NHy

proximos a 1.500 mg/l, aunque en principio no provocan una inhibicidn severa en el proceso,
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si parecen afectar a la actividad metanogénica del reactor, y con ello a la velocidad de

eliminacion de materia orgéanica.

La alimentacién A5 aumenté la concentracion de N-NHy hasta un valor ligeramente superior a
los 2.000 mg/l, con una concentracion de amoniaco (NH3) de unos 70 mg/l. El valor de Ia 1y
aumentd hasta un valor proximo a 0,55, poniendo de manifiesto una mayor acidificacion del
reactor respecto a las alimentaciones anteriores, manifestando un bloqueo en la etapa
metanogénica. Puesto que el valor de la 1, no se sita por encima del considerado como
inhibitorio (0,80) por la accion de los AGV, (Ripley et al., 1986), se puede descartar este
mecanismo de inhibicion. Tras efectuarse la alimentacion A5, la 1y, disminuye muy
lentamente durante los dias de operacion posteriores, poniendo de manifiesto el bloqueo en el
consumo de los AGV. Transcurridos 15 dias desde la alimentacion A5, la r,. todavia se
mantiene en valores proximos a 0,50, manifestando una inhibicién severa de la etapa de
metanogénesis. Una concentracion de N-NHy proxima a 2.000 mg/1 resulta inhibitoria para las
poblaciones metanogénicas, pero no asi para las poblaciones acidogénicas, tal y como
demuestra el repentino aumento experimentado por la ry. tras la introduccion de la
alimentacion, lo que estd de acuerdo con los resultados obtenidos en otros estudios (Koster y

Lettinga, 1988; Robbins et al., 1989).

La inhibicién de la metanogénesis con una concentracion de N-NHy de 2.000 mg/l encontrada
en este estudio, se encuentra proxima a los valores propuestos por diversos autores para
poblaciones no aclimatadas (McCarty, 1964; Van Velsen, 1979; Koster y Lettinga, 1984;
Koster, 1986). En lo que respecta a la concentracién de inhibicion por amoniaco (NH3), en
este estudio, se situd en unos 70 mg/l, situdndose muy proximo a los valores encontrados por
otros autores, o dentro del intervalo propuesto, para poblaciones no aclimatadas (Koster y

Lettinga, 1984; De Baere et al., 1984; Kayhanian, 1999; Eldem et al., 2004).

La operacion del BAPF en la anterior planta piloto de la Milanera, tratando una mezcla de
sangre concentrada y agua residual de matadero, se situdé siempre en niveles de N-NHy
proximos a 1.500 mg/l, no mostrando signos de inhibicién en la metanogénesis, aunque el

sistema si operaba de forma continua con 1, elevadas (préximas a 0,50).

En la Figura 7-28 se muestra la influencia de la concentracion de nitrégeno amoniacal y de la

materia organica del medio sobre la produccion de biogas.
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Figura 7-28. Influencia del N-NH, y la DQO; sobre la produccién de biogés

Como puede observarse en la Figura 7-28, para las alimentaciones de sangre Al, A2, A3y
A4, el aumento de la concentracion de materia organica en el reactor se traduce en una mayor
produccion de biogis, que alcanza un valor maximo en este periodo de 600 1/m’.d. Esta
tendencia mostrada en el proceso se rompe con la alimentacion A5, donde a pesar de tener

DQO proximas a 6.000 mgO,/1, la produccioén de biogas disminuye, poniendo de manifiesto
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problemas de inhibicién sobre las poblaciones metanogénicas. Puesto que la naturaleza del
sustrato es idéntica a la de las anteriores alimentaciones, y la ry. no alcanza valores lo
suficientemente altos como para que tenga lugar una inhibicion por acumulacion de AGV, la
variable responsable de la menor produccion de biogas es el contenido de N-NHy, que en esa
etapa final se sitiia en un valor superior a 2.000 mg/1. Tras efectuarse la alimentacién A5 el
dia 31, los cuatro dias siguientes (32 al 35) el valor de la DQO en el reactor apenas
disminuye, a pesar de que hay produccion de biogés. Este hecho puede poner de manifiesto
una gasificacion preferente de los materiales asimilados en las alimentaciones previas,
pudiendo indicar también un bloqueo parcial en la etapa de acetogénesis, que impida la

formacion de los sustratos precursores del metano.

Con las alimentaciones Al, A2 y A3 un periodo de 7 dias era suficiente para consumir la
materia orgénica, disminuyendo la DQO; hasta valores inferiores a 1.000 mg O»/1, teniendo
valores de N-NHy en el reactor inferiores a 1.250 mg/I. Sin embargo, la alimentacion A4, con
niveles de N-NHy proximos a 1.500 mg/I ya necesitd de un periodo de 11 dias para disminuir
la DQOx hasta un valor inferior a 1.000 mg O»/l, mostrando una ralentizacion en la velocidad
de eliminacion. En el caso de la alimentaciéon AS, con valores de N-NHy superiores a los
2.000 mg/l, se necesitaron 15 dias para rebajar la DQO; de 6.000 a 4.000 mg O,/1, mostrando

una ralentizacion del proceso de eliminacion de materia organica del reactor.

En la Figura 7-29 se muestra la evolucion de las diferentes formas quimicas del nitrégeno con

las sucesivas alimentaciones, asi como la relacion de alcalinidad y el pH en el reactor.
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Figura 7-29. Evolucion del nitrogeno y de la alcalinidad

En la Figura 7-29 se puede observar que la aplicacion de las alimentaciones A3, A4 y AS
ocasiona un descenso en el pH, siendo mas acusado cuanto mayor es la materia orgénica
introducida. Este descenso del pH esta provocado por la producciéon de AGV, siendo su
posterior consumo en el reactor, a través de la etapa de metanogénesis, el que vuelve a

aumentar el valor del pH en los dias posteriores.

La mayor parte del nitrégeno presente en el reactor se encuentra en forma de N-NHy, que
representa entre el 93 y el 99% del NKT, lo que pone de manifiesto el elevado grado de

hidrdlisis de los materiales proteicos presentes en el agua contenida en el reactor. El nitrégeno
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organico (N org) en el reactor s6lo aumenta ligeramente tras la aplicacion de cada

alimentacion, hasta que tiene lugar su hidrolisis durante los dias posteriores.

Las sucesivas alimentaciones de sangre en el reactor elevaron la concentracion de N-NHj3
desde 10 hasta 72 mg/l. El pH influye de forma decisiva en la concentracion de amoniaco
libre (N-NH3) en el reactor, y la caida de pH después de cada alimentacion disminuye
inicialmente la concentraciéon de N-NH3s, a pesar del aumento en la concentracion de N-NHy

provocado por la hidrolisis proteica.

El NH3 no parece ser la Uinica especie quimica responsable de la inhibicidon metanogénica tras
la alimentacion AS, puesto que al principio de ese periodo (dias 32 al 35) los niveles de N-
NHj eran inferiores a los alcanzados con la alimentacion A4 (50 mg/l). Este hecho puede
indicar un efecto inhibitorio combinado del N-NHy y los AGV generados en el proceso, ya

recogido en algunos estudios (Angelidaki y Ahring, 1993 y Angelidaki et al., 1993).

El posterior consumo de los AGV y el aumento en la concentracion de N-NHy ocasion6 un
aumento del pH en el reactor, desde 7,15 hasta 7,50, de forma que al final del estudio el
contenido de N-NH3; superaba los 70 mg/l. Este valor de N-NHj3 ya es considerado inhibitorio
en algunos estudios (Kayhanian, 1999 y Eldem et al., 2004), situdndose también muy préximo
al valor de 80 mg/l propuesto por otros autores (Koster y Lettinga, 1984 y De Baere et al.,
1984).

En la Figura 7-30 se muestra la evolucion de la materia organica en el reactor, medida en

forma de DQOy, DQOs y DBOs, con las alimentaciones aplicadas.
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Figura 7-30. Evolucién de la materia organica en el reactor

En la Figura 7-30 se observa que en las alimentaciones Al y A2 el valor de la DQO total y
soluble es muy proximo, lo que pone de manifiesto una baja fraccion de materia organica
particulada en ese periodo (dias 0 al 13). Con las alimentaciones A3, A4 y A5 los valores de
la DQO total y soluble se alejan, indicando una fraccion de materia organica particulada
creciente en el reactor (dias 14 al 46). Este aumento en la concentracion de materia orgénica
particulada puede estar asociado a procesos acumulativos de materiales suspendidos
lentamente biodegradables, y que una vez agotada la capacidad de retencion y adsorcion del

sistema quedan en suspension en el agua del reactor. Esta materia particulada también puede
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estar asociada al crecimiento de biomasa anaerobia en suspension, o al desprendimiento de

parte de la biopelicula desarrollada sobre el material de relleno.

Una vez introducida la alimentacion en el reactor, y tras alcanzarse condiciones de mezcla
completa, la relacion DBOs/DQO; de las muestras recogidas se sitla para todas las
alimentaciones en valores comprendidos entre 0,45 y 0,48, siendo este valor superior al
encontrado para la sangre concentrada fresca (0,37-0,41). Este hecho es indicativo de la
existencia de procesos de hidrolisis durante el tiempo considerado para alcanzar las

condiciones de mezcla completa en el reactor (unas 3 horas).

En los dias posteriores a la alimentacion, la relacion DBOs/DQO; disminuye drasticamente
como consecuencia del consumo de la materia organica biodegradable, con la excepcion de la
alimentacion A5, donde la inhibicién provocada sobre la metanogénesis mantiene en el
reactor una concentracion elevada de materia organica biodegradable, manteniéndose una

relacion DBOs/DQO; superior a 0,45 durante 15 dias de operacion (del 31 al 46).

En la Figura 7-31 se representa la velocidad de eliminacion (v elim) y de gasificacion (v gas)
de materia orgdnica en el volumen de trabajo del reactor, frente a la concentracion de

nitrégeno amoniacal (N-NHy) en el medio, y frente a la concentracion de materia organica

(DQOY.
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Figura 7-31. Velocidades de eliminacion y de gasificacion en el periodo

Como se puede observar en la Figura 7-31, después de las tres primeras alimentaciones (Al-
A3), la velocidad de eliminacion es muy superior a la de gasificacion, poniendo de manifiesto
que la retencion de materia organica conforma inicialmente el mecanismo principal de
depuracion cuando se eleva la concentracion de materia organica en el reactor. Con la
introduccion de la alimentacion A4 las velocidades de eliminacion y de gasificacion se
equilibran, alcanzandose el dia 21 la velocidad de gasificacion méxima en este periodo,
1,21 kg DQO/m’.d, con una concentracion de materia organica en el medio de 3.200 mg Oo/1,
y una concentraciéon de nitrégeno amoniacal de 1.400 mg/l. Hasta la introduccion de la

alimentacion A5, el incremento de materia orgénica en el medio habia supuesto un aumento
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de la velocidad de gasificacion. Sin embargo, con la aplicacion de la alimentacion AS, la
velocidad de gasificacion méxima disminuye hasta 0,84 kg DQO/m’.d, con una concentracion
de materia organica en el medio de 5.740 mg Oy/l, y una concentracién de nitrégeno
amoniacal de 1.920 mg/l. Después de la alimentacion AS (dias 31 al 46), la velocidad de
gasificacion en el reactor disminuye progresivamente, a pesar de tener concentraciones
elevadas de materia organica en el medio. Asi, el dia 46, con una concentracion de materia
organica de 4.000 mg O,/ y una concentracion de nitrogeno amoniacal de 2.100 mg/l, la
velocidad de gasificacion es de tan solo 0,02 kg DQO/m’.d, manifestando un severo bloqueo
en la metanogénesis. Tras las alimentaciones A3 y A4, con valores inferiores de materia
organica en el medio (2.000-3.000 mg O,/1), y con concentraciones de nitrogeno amoniacal de
1.000-1.500 mg/l, se alcanzaron velocidades de gasificacion superiores a 1 kg DQO/m’.d, lo
que pone de manifiesto la inhibicion provocada por niveles de nitrogeno amoniacal proximos

a2.000 mg/1.

En la Figura 7-32 se muestra la evolucion de los sélidos suspendidos totales (SST) y de los

solidos suspendidos volatiles (SSV) en el agua del reactor.
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Figura 7-32. Evolucion de los SST y los SSV en el reactor

Se observa un aumento progresivo en la concentracion de los s6lidos suspendidos en el agua

del reactor con la introduccidn de las sucesivas alimentaciones de sangre, lo que confirma los
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resultados obtenidos en términos de DQO. Al dia siguiente de cada alimentacidon se produce
un incremento en la concentracion de los sélidos en suspension, disminuyendo en los
siguientes dias de operacion, lo que pone de manifiesto su retencion e hidroélisis en el reactor.
A pesar de que la concentracion de solidos disminuye tras cada alimentacion, se produce una
acumulacion neta de so6lidos en el reactor, que en este periodo aumentan desde 100 mg/1 hasta
unos 400 mg/l. Con cada alimentacidon se observa también una mayor mineralizacion de los
solidos, que pasan de tener un 5% de sustancias minerales con la alimentacion Al, a un 15%
con la alimentacion AS. En base a los diferentes andlisis de la sangre de ave realizados, el
contenido mineral de los sélidos en suspension presentes en la misma es mas bajo, situdndose
entre el 3 y el 5% habitualmente. Esto parece indicar que los procesos de hidrélisis sobre los
solidos en suspension introducidos con la sangre rebajan su contenido organico, que esta
asociado a la fraccion mds lentamente biodegradable de la alimentacion, aumentado su grado
de mineralizacion de forma progresiva. La mineralizacion de los sélidos en suspension

también puede estar asociada a la presencia de biomasa suspendida o biopelicula desprendida.

En la Tabla 7-17 se muestra la produccion de metano y el rendimiento en metano (R) del
proceso de digestion anaerobia de sangre de ave, en funciéon de la materia organica
introducida en el periodo de operacion y el nitrogeno amoniacal presente en el medio. El

volumen de metano indicado es el equivalente a una temperatura de 0°C.

Tabla 7-17. Produccion y rendimiento en metano de la sangre de ave

Alimentacion | Periodo N-NH, Sangre aportada CH, R
(d) (mg/l) (kg DOO) (U] (I CH /kgDQOalim)
Al 0-7 630 4,35 1.198 275,6
A2 7-13 890 5,60 1.691 301,9
A3 13-20 1.100 7,50 2.304 307,2
A4 20-31 1.475 8,40 2.600 309,5
A5 31-46 2.080 11,44 2.670 233,3

Como se puede observar en la Tabla 7-17, en el primer periodo (0-7) con la alimentacion Al,
el rendimiento en metano (R) estd asociado a una aclimatacion inicial, dando un valor inferior
al de las alimentaciones A2, A3 y A4, que proporcionan un rendimiento estable en el proceso.

En el ultimo periodo (31-46), con la alimentacion AS, se produce una disminucién del
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rendimiento en metano hasta un valor incluso inferior al del primer periodo, dando sintomas

inequivocos de inhibicion de la metanogénesis en el proceso.

La concentracién de materia organica en la sangre estuvo comprendida, en los diferentes
periodos, entre 140.000 y 190.000 mg O,/l. Para una concentracion promedio de materia
organica en la sangre de 160.000 mg O,/1, se puede estimar un rendimiento en metano por
unidad de volumen de sangre de 48 1 CH4/l sangre alimentado, para un rendimiento estable
(alcanzado durante 24 dias de operacion) de unos 300 | CHs/kg DQO alimentado. Si se tiene
en cuenta que el poder calorifico neto del metano es de unas 8,5 kcal/l CH4 (25°C y 1 atm), y
el volumen de metano (medido a 25°C) generado por la sangre es de 327 1 CHs/kg DQO, el
poder calorifico de la sangre se situa en unas 445 kcal/l sangre, es decir, unos 0,17 kWh/I

sangre, supuesto un rendimiento en energia eléctrica del 33%.

7.5.2. Etapa 2: Recuperacion del proceso tras inhibicion

Para estudiar la recuperacion de la actividad metanogénica del proceso, se optd por efectuar
diluciones graduales del contenido del reactor con agua limpia, con el objetivo de rebajar la
concentracion de nitrogeno amoniacal (N-NHy) y de acidos grasos volétiles (AGV) del medio.

Las diluciones aplicadas fueron del 10% del volumen total de agua en el reactor (200 1).

Como parametros de control de la recuperacion del proceso se evalud la relacién de
alcalinidad (r,c), la produccion de biogéds (Q biogés) y la concentracion de sustrato en el

reactor (DQOy). Este periodo de estudio se extendié durante 20 dias de operacion (del 47 al

66), que fue el tiempo necesario para recuperar la actividad metanogénica.

Se efectuaron diluciones del contenido del reactor cada 2-3 dias, realizandose en total seis

diluciones, en los dias de operacion 47, 49, 52, 54, 56 y 59.

En la Figura 7-33 se muestra la evolucion de la relacién de alcalinidad con el descenso del

nitrogeno amoniacal, como consecuencia de las diferentes diluciones efectuadas en el reactor.
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Figura 7-33. Evolucion de la 1, con el descenso en la concentracion de N-NHy

Como se puede observar en la Figura 7-33, la aplicacion de las tres primera diluciones (D1-
D3), apenas disminuyen el valor de la relacion de alcalinidad, que pasa de 0,50 el dia 47 a
0,47 el dia 54. De esta forma la disminucion del N-NHy desde niveles de 2.100 hasta
1.500 mg/l con las tres primeras diluciones, apenas mejord el proceso en términos de

alcalinidad, permaneciendo el bloqueo de la etapa de metanogénesis.

Con la dilucion D4, el N-NHy disminuy¢6 hasta 1.360 mg/1, observandose una mejoria sensible

en la rye, que disminuy6 de 0,47 a 0,44.

La activacion de la metanogénesis se manifestd de forma mas clara con la dilucion D5, en la
que se produjo un descenso de la ry desde 0,44 hasta 0,37, cuando el N-NHy disminuyo

desde 1.360 hasta 1.250 mg/1.

La diluciéon D6 disminuy6 el N-NHy desde 1.250 hasta 1.100 mg/1, rebajandose la r,, en tan
solo un dia, desde 0,37 hasta 0,33. A partir de ese momento, con la actividad metanogénica ya
recuperada en el reactor, la 1, disminuy6 de 0,37 a 0,25 en 7 dias (del 59 al 66), con una

concentracion constante de N-NHy de 1.100 mg/1.

La pendiente de la curva de la relacion de alcalinidad manifiesta el incremento en la velocidad
con la que disminuye la relacion de alcalinidad, una vez que la concentracién de N-NHy

disminuye por debajo de 1.500 mg/l, valor por debajo del cual se reactiva la metanogénesis.
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En la Figura 7-34 se muestra la evolucion de la produccion de biogas (Q biogas) frente a la

concentracion de N-NHy en el sistema.
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Figura 7-34. Evolucion del Q biogés con el descenso en la concentracion de N-NHy

La aplicacion de las diluciones D1, D2 y D3 supuso un descenso inicial en la produccion de
biogas, siendo menos acentuado para cada dilucion a medida que disminuia la concentracion
de N-NHy. Este descenso estd motivado por la disminucion en la concentracion de sustrato y
la baja recuperacion de la actividad metanogénica. En las diluciones D4, D5 y D6 ese efecto
de disminucion en la produccion de biogas no tuvo lugar, coincidiendo con la operacion del
sistema con niveles de N-NHy inferiores a 1.500 mg/l, lo que se tradujo en un aumento de la
produccion de biogéas a pesar de disminuir la concentracion de sustrato disponible en el
medio. De esta forma, el dia 62 de operacion se alcanzé una produccion de biogas méaxima de
unos 100 1/d, cuando la DQO del medio era de aproximadamente 1.000 mg O,/1, mientras que
antes de efectuarse las diluciones y rebajar el nivel de N-NHy (dia 47), la produccion de
biogas era de tan s6lo 70 I/d para una DQO en el medio de 4.000 mg O,/l. Entre el dia 47
(inicio de las diluciones) y el dia 62 (maxima produccion de biogas), la produccién de biogés
se incremento6 un 37%, a pesar de que la concentracion de sustrato en el medio se redujo en un
75%. Esta recuperacion de la actividad metanogénica se consiguié tras rebajar la
concentracion de nitrégeno amoniacal desde 2.095 a 1.100 mg/l, poniendo de manifiesto la

desaparicion del factor de inhibicion.
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Puesto que la produccion de biogas es dependiente cinéticamente de la concentracion de
sustrato en el medio, en la Figura 7-35 se representa la produccion de biogas asociada a la
concentracion de sustrato (produccion de biogds relativa), como relacion entre el caudal de
biogds medido en 1/d y la DQO del medio medida en g/l, frente a la DQO; y el N-NH

expresados en mg/1.

Qbiog/DQO —e— DQOt —=— N-NHx
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DQOt y N-NHx (mg/l)
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Figura 7-35. Evolucion de la produccion de biogés relativa frente a la concentracion de
sustrato

Con la disminucion de la concentracion de N-NHy hasta 1.500 mg/1, a través de las diluciones
D1, D2 y D3, la produccion de biogas relativa (Qbiogas/DQOt) apenas mejora, situandose en
valores comprendidos entre 10 y 20 lpiogas-lreactor/g O2.d. A partir de la dilucién D4, con valores
inferiores a 1.500 mg/l de N-NHy, la produccion de biogas relativa aumenta de forma muy
significativa, alcanzando valores comprendidos entre 80 y 90 al final del periodo (dias 62-66),
para una concentracion de N-NHy de 1.100 mg/l. Tras efectuarse la dilucion D6, la DQOx
disminuye desde 1.340 hasta 900 mg O/ en un periodo de 6 dias.

En la Figura 7-36 se muestra la evolucion de la materia organica medida en términos de DQO;
y DBOs con las distintas diluciones aplicadas, asi como de la relacion DBOs/DQO, indicativa

de la biodegradabilidad de la materia organica presente en el reactor.
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Figura 7-36. Evolucion de la materia organica y su biodegradabilidad

Con la aplicaciéon de las diluciones D1 y D2 la relacion DBOs/DQO apenas disminuye,
poniendo de manifiesto la disminucidon de materia organica en términos de DQO; y de DBOs
en la misma proporcion, por efecto de la dilucion con agua limpia, y no por su biodegradacion
en el reactor. A partir de la dilucion D3, donde se alcanzan concentraciones de N-NHy
proximas a 1.500 mg/l, comienza un descenso pronunciado de la relacion DBOs/DQO, desde
0,43 el dia 52, hasta un valor de 0,14 el dia 66. La baja biodegradabilidad de la materia
organica contenida en el reactor al final de este periodo indica la acumulacion de materiales
lentamente o incluso no biodegradables procedentes de las diferentes alimentaciones de

sangre efectuadas de forma discontinua.

Se puede concluir que la disminucién de la concentracion de N-NHy desde valores de
inhibicién de la metanogénesis situados en torno a 2.000 mg/l, hasta valores inferiores a
1.500 mg/1, permite una recuperacion en la actividad metanogénica del sistema, que se ve aiin

mas potenciada en niveles de N-NH comprendidos entre 1.100 y 1.250 mg/1.

Conforme a los resultados obtenidos con el aumento de la concentraciéon del N-NHy en el
proceso y su posterior descenso por dilucion, el valor en el que se inicia la inhibicion
metanogénica se sitila proximo a 1.500 mg/l, situandose también en el entorno de este nivel la

recuperacion de su actividad.
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7.5.3. Etapa 3: Operacion a nitrogeno amoniacal constante

Una vez evaluadas las condiciones de inhibicion del proceso de digestion anaerobia de sangre
por nitrogeno amoniacal en régimen discontinuo, se pas6é a evaluar su rendimiento con
concentraciones de N-NHy constantes, con un valor proximo a 1.000 mg/l, el cual se
encuentra considerablemente por debajo del intervalo determinado como inhibitorio (entre
1.500 y 2.000 mg/1). Este periodo de estudio se extendié durante 30 dias de operacion (del 67
al 96).

Como ya se ha indicado en otras ocasiones, el volumen maximo de agua que se podia sacar
del interior del reactor sin exponer al aire la biomasa anaerobia depositada sobre el relleno
eran unos 200 1. Puesto que la concentracion habitual de nitrogeno Kjeldhal total (NKT) en la
sangre se situaba en unos 20 g/, y el nivel objetivo en el reactor era de 1 g/, se requeria una
dilucién minima de la sangre del 5%, es decir, que como méaximo se podian introducir, a

priori, 10 1 de sangre concentrada en el reactor (10 1 sangre/200 1).

Durante este periodo de operacion se efectuaron 10 alimentaciones de sangre concentrada en

dias alternos.

En la Tabla 7-18 se recoge la informacion relativa a los dias en los que se efectuaron las
diferentes alimentaciones, asi como las principales caracteristicas fisico-quimicas de la sangre

introducida.
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Tabla 7-18. Caracteristicas de la sangre alimentada en la etapa 3

Dia DQO(mg O/) | NKT (mg/l) ST (mg/l) SV (mg/l)
67 80.000 7.615 61.316 56.717
68 143.200 16.130 108.950 99.690
70 211.600 23.630 161.000 151.662
71 115.800 12.430 85.336 77.998
74 126.300 14.000 96.542 88.529
75 201.000 22.065 150.800 141.149
76 234.700 23.750 164.136 153.960
78 143.160 15.830 109.816 100.590
82 74.700 8.420 59.444 54.696
83 98.000 10.260 70.856 65.258

Como se puede observar en los valores recogidos en la Tabla 7-18, la concentracion de
materia orgéanica de la sangre empleada durante este periodo fue muy variable. Este factor fue
debido a la imposibilidad de recoger y almacenar volumenes elevados de sangre para su
posterior empleo en esta etapa de estudio. El hecho de recoger la sangre en diferentes dias de
produccion del matadero ocasiond que su concentracion fuese variable, como consecuencia
del diferente grado de dilucion experimentado en la sala de sangrado. Esto ocasion6 que a
pesar de introducirse un volumen constante de 10 1 de sangre en el reactor, la materia organica

y nitrogenada aplicada fuese variable.

El contenido de materia orgdnica en los solidos totales de las muestras de sangre analizadas se

situd entre el 91 y el 94%.

En la Figura 7-37 se muestra la evolucion de las diferentes formas quimicas del nitrégeno

durante este periodo.
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Figura 7-37. Evolucion del nitrogeno durante la etapa 3

Durante esta etapa el N-NHy en el reactor fluctué en valores proximos a 1.000 mg/l (930 y
1.062 mg/l). El N-NHy represent6 entre el 90 y el 98% del NKT, poniendo de manifiesto el

elevado grado de hidrdlisis de los materiales proteicos aportados al reactor.

En funcion del pH de operacion y de la concentracion de N-NHy, el nivel de N-NHj3 estuvo
comprendido entre 21 y 37 mg/l, muy por debajo de los valores considerados como
inhibitorios (Mc Carty y Mc Kinney, 1961; Braun et al., 1981; Koster y Lettinga, 1984; De
Baere et al., 1984; Kayhanian, 1999 y Eldem et al., 2004)

En la Figura 7-38 se muestra la evolucién de la relacion de alcalinidad y del pH del reactor en

esta etapa de estudio.
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Figura 7-38. Evolucion de la ry y del pH: dias 67 al 96

Como se puede observar, la relacion de alcalinidad se mantuvo siempre en valores Optimos,

comprendidos entre 0,25 y 0,31, no evidenciandose ningun signo de acidificacion. Esto indica

que las cargas orgénicas aplicadas, proximas a 1 kg DQO/m’.d, son perfectamente asumibles

por el reactor, si bien la baja concentracion de materia organica resultante limita de forma

importante su velocidad de eliminacion.

De la misma forma los valores de pH en el reactor se situaron dentro del intervalo 6ptimo de

operacion (6,5-7,5).

En la Figura 7-39 se muestra la evolucion de la materia organica medida en forma de DQO; y

del caudal de biogés a lo largo de esta etapa de estudio.
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Figura 7-39. Evolucion de la materia orgéanica y del caudal de biogas

Cada incremento experimentado por la DQO; en la Figura 7-39 se corresponde con la

introduccion de la alimentacion (dias 67, 68, 70, 71, 74, 75, 76, 78, 82 y 83).

Los diez primeros dias de operacion, entre el 67 y el 77, la produccion de biogds experimenta
un aumento progresivo, manifestando una reactivacion de la etapa metanogénica tras las
anteriores etapas de inhibicion y recuperacion experimentadas en el reactor. En este periodo
(67 al 77), se introdujeron 7 alimentaciones en 11 dias de operacion. Entre los dias 78 al 96
solo se introducen 3 alimentaciones en el reactor en 19 dias, coincidiendo ademas con la
sangre mas diluida, debido al empleo de mayores cantidades de agua en el matadero para la
limpieza de la sala de sangrado, lo que provoca un claro descenso en la produccion de biogas,

al disminuir la concentracion de sustrato en el medio.

La operacion del reactor en este periodo con concentraciones de sustrato bajas (1.000-
2.500 mg Oy/1), se tradujo en bajas velocidades de biodegradacion, indicativas de un valor

elevado en la constante de saturacion (Ks).

Este modo de operacion en discontinuo presenta el inconveniente afiadido de la acumulacion
de aquellas sustancias organicas de la sangre mas lentamente biodegradables en el interior del

reactor, lo que puede interferir negativamente en la actividad de la biomasa.
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La producciéon maxima de biogas en este periodo se situdé en 350 1/d el dia 77, con una
concentracion de sustrato de unos 2.500 mg O»/1. Este valor se sitia proximo al obtenido en
condiciones similares en el periodo de operacion con nitrogeno amoniacal creciente, en donde
el dia 10 de operacion se obtuvo una produccion de biogés de 363 1/d, teniéndose una DQO de
3.000 mg Oy/1 y una concentraciéon de N-NHy de 860 mg/l. Esto pone de manifiesto que a
pesar de que el reactor haya experimentado una etapa de inhibicion por N-NHy entre los dias
de operacion 32 y 54, el dia 77 vuelve a tener la misma capacidad metanogénica exhibida el
dia 10. De esta forma, el reactor es capaz de recuperar su actividad cuando se establecen de
nuevo unas condiciones ambientales adecuadas para la biomasa, por lo que la inhibiciéon por
nitrogeno amoniacal en los niveles estudiados, es reversible, y no parece causar dafios
permanentes sobre las poblaciones metanogénicas, lo que estd de acuerdo con las

observaciones recogidas por otros autores (Koster y Lettinga, 1988).

En la Figura 7-40 se muestra la evolucion de la velocidad de eliminacion de materia orgdnica

(Velim) y la velocidad de metanizacion de materia organica (vg,s) en el periodo en estudio.

—=—velim v gas

0,80
0,70 -
0,60

= 7
o |1 JL \/ \

v (kg DQO/m°.d)

0,20 -
0,10 -

0,00 T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T ,
67 72 77 82 87 92

Dias de operacion

Figura 7-40. Evolucion de la velocidad de eliminacion y de gasificacion

Como se puede observar en la Figura 7-40, el periodo de estudio se inicia con valores de
eliminacion de materia orgéanica del medio superiores a los de materia organica metanizada,

evidenciando una primera etapa de adsorcidn, retencion y asimilacion con el inicio de la
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alimentacion de sangre en el reactor el dia 67. El reactor no recibia alimentacion de sangre
desde el dia 31 de operacion, por lo que parece logico el retardo en la actividad biologica para
asimilar el sustrato. A partir del dia 72 de operacion los valores de materia organica eliminada
del medio y metanizada se aproximan, indicando una correcta activacion de las diferentes
etapas del proceso bioldgico anaerobio, y la completa degradacién de la materia orgénica
eliminada del medio hasta CH4 y CO,. La velocidad de gasificacion méxima se alcanza el dia
77, con un valor de 0,70 kg DQO/m’.d, con una DQO; de 2.500 mg O,/1. En el periodo de
operacion a nitrogeno amoniacal creciente se alcanzaron velocidades de gasificacion maximas
comprendidas entre 1,00 y 1,20 kg DQO/m’.d, pero con concentraciones de materia organica

superiores (4.000 — 4.500 mg Oy/1).

Como finalizacion de la Fase 3, se determiné el contenido de biomasa adherida en el reactor,
con objeto de compararla con la existente al inicio de la Fase 3. Tras la extraccion y el
posterior analisis de un tubo testigo del material de relleno, conforme al método descrito en el
apartado 4.6., se determin una concentracién de SAT = 4,05 g/m® y de SAV = 3,26 g/m’.
Estos valores representan un incremento del 18% en los SAT y del 7% en los SAV a lo largo
de esta fase de estudio. El grado de mineralizacién de los sélidos se increment6 desde el 12

hasta el 20%.

La cantidad de biomasa adherida (SAV) disponible en el reactor a la finalizacion de la Fase 3
era de tan solo 1,13 kg, lo que pone de manifiesto la lenta colonizacion del material de
relleno. La ausencia de un indculo anaerobio inicial también es responsable de una mayor

ralentizacion en el proceso de crecimiento y acumulacion de biomasa adherida.

Durante los 96 dias del periodo de estudio de la Fase 3, se introdujeron en el reactor un total
de 51 kg DQO, obteniéndose una produccion aparente de biomasa adherida de 0,08 kg SAV,
por lo que el rendimiento aparente de biomasa adherida en el proceso se situé en 0,0016 kg
SAV/kg DQO. Este rendimiento se sitia unas 10 veces por debajo de los rendimientos
minimos asociados al crecimiento de las poblaciones metanogénicas, si bien falta por
considerar en los calculos, la cantidad de biomasa suspendida generada durante este periodo,
la cual no fue posible cuantificar. El bajo desarrollo de biomasa adherida también puede ser
consecuencia de las etapas de operacion con un elevado estrés ambiental, generado con la
aplicacion de elevadas concentraciones de nitrogeno amoniacal, que incluso llegaron a

bloquear la etapa de metanogénesis.
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7.5.4. Conclusiones

1. Un nivel de N-NHy proximo a 1.500 mg/l, con 50 mg/l de N-NH; ocasiona una

ralentizacion en el proceso de digestion anaerobia de sangre de ave.

2. Un nivel de N-NHy préximo a 2.000 mg/l, con 70 mg/l de N-NH; ocasiona una

inhibicidn severa del proceso de digestion anaerobia de sangre de ave.

3. La especie NH3 no parece ser la Unica responsable de la inhibicion detectada en el
proceso, teniendo un efecto combinado con la concentracion de AGV generados y la

.y . +
concentracion de la especie NHy .

4. Los valores de inhibicidon encontrados en este estudio se aproximan a los encontrados
por otros autores para poblaciones no aclimatadas (McCarty, 1964; Van Velsen, 1979;
Koster y Lettinga, 1984; De Baere et al., 1984; Koster, 1986; Kayhanian, 1999; Eldem
et al., 2004).

5. El rendimiento en metano de la sangre alcanzd un valor promedio de 48 1 CH4/1

sangre, lo que representa un poder calorifico neto de 445 kcal/l sangre.

6. La dilucion del contenido del reactor con agua limpia se presenta como una estrategia
adecuada para la recuperacion del proceso de digestion anaerobia tras su inhibicion

por nitrégeno amoniacal.

7. Con las diluciones aplicadas en el BAPF, la disminucion de la concentracion de N-
NHy desde el valor de inhibicion detectado en torno a 2.000 mg/l, hasta valores
inferiores a 1.500 mg/l, permite una recuperacion de la actividad metanogénica en el
BAPF, que se ve aun mas potenciada cuando el nivel de N-NHy se reduce hasta 1.100
— 1.250 mg/l. Todo parece indicar que es en el nivel en el que comienzan a detectarse
los primeros signos de inhibiciéon (unos 1.500 mg/l), donde también comienzan a

detectarse los primeros signos de recuperacion de la actividad metanogénica.

8. El BAPF es capaz de recuperar su actividad cuando se establecen de nuevo unas
condiciones ambientales adecuadas para su biomasa, poniendo de manifiesto que la
inhibicion por nitrégeno amoniacal, en los niveles estudiados, es reversible y no

parece causar dafios permanentes sobre las poblaciones metanogénicas.

9. Una vez recuperada la actividad metanogénica en el BAPF, su operacion discontinua

para la digestion de sangre de ave en niveles de N-NHy proximos a 1.000 mg/l,
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10.

garantiza una operacion estable con la aplicacion de una velocidad de carga organica
(OLR) de hasta 1 kg DQO/m"’.d, manteniéndose la relacion de alcalinidad en valores
muy bajos, comprendidos entre 0,25 y 0,30, poniendo de manifiesto su capacidad
potencial para tratar OLR mayores. Sin embargo, la operacion discontinua del BAPF
no permite la aplicacion de mayores OLR manteniendo una concentracion de

1.000 mg/l de N-NHy.

A la finalizacion de este estudio, el inventario de biomasa adherida en el reactor
ascendia a 1,13 kg SAV, habiéndose incrementado en un 7% durante un periodo de
operacion de 96 dias, en el que se trataron un total de 51 kg DQO, obteniéndose un

rendimiento aparente de biomasa adherida de 0,0016 kg SAV/kg DQO.
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7.6. Fase 4: Estudio de la influencia de la concentracion de
nitrogeno amoniacal sobre la digestion anaerobia de
sangre de ave en regimen continuo

Tal y como se ha podido comprobar a través de los estudios de digestion anaerobia de sangre
efectuados en discontinuo, se detecta una inhibicion de la metanogénesis con una
concentracion de nitrogeno amoniacal comprendida entre 1.500 y 2.000 mg/l. Teniendo en
cuenta que la sangre contiene entre 15.000 y 20.000 mg/l de nitrégeno orgénico, la dilucién
minima que se deberia aplicar sobre la alimentacion del reactor, para poder operar un proceso

de digestion anaerobia estable, es de 1:10.

El objetivo principal de la operacion en continuo era evaluar el rendimiento y evolucion del
proceso de digestion anaerobia de sangre diluida en diferentes proporciones. En este estudio
se evaluaron los niveles de inhibicidén por nitrégeno amoniacal, y el grado de aclimatacion de
la biomasa a niveles crecientes de nitrdgeno amoniacal. El tratamiento anaerobio de la sangre
diluida también permite simular el tratamiento de un agua residual de matadero con un

elevado contenido en sangre.

Para poder efectuar la operacion del BAPF en continuo fue necesario instalar una linea de
derivacion en la conduccion de transporte de la sangre del matadero, asi como habilitar dos
depositos GRG de 1.000 1 de capacidad cada uno, uno para el almacenamiento de sangre
concentrada, y otro para la preparacion de las diferentes diluciones de sangre que se

emplearian como alimentacion en continuo del reactor.

El deposito de almacenamiento de sangre concentrada contaba con una bomba sumergida que
permitia agitar la sangre almacenada en el depdsito hasta homogeneizarla, y posteriormente
trasvasar el volumen de sangre deseado hasta el deposito de dilucion. El deposito de dilucion
también contaba con una bomba sumergida en su interior, que con un funcionamiento
continuo mantenia homogeneizada la alimentacion del reactor. El reactor se alimentaba por
medio de una bomba peristaltica de velocidad variable y funcionamiento temporizado, que

permitia ajustar de forma precisa el caudal a tratar.

Puesto que las cargas orgénicas aplicadas inicialmente en el reactor en la operacidon continua
eran bajas y esto suponia un incremento muy lento en la concentracion de N-NHy en el

reactor, se empled NH4ClI en disolucion como fuente externa de N-NHj.

271



Capitulo VII

El BAPF se opero en régimen continuo durante 112 dias, en los que se evaluo de forma diaria
la carga orgénica aplicada (OLR), la relacion de alcalinidad (rac), la demanda quimica de
oxigeno total del efluente (DQOy), la concentracion de nitrégeno amoniacal (N-NHy) y el

caudal de biogas (Qpiogas)-

En este estudio se distinguen tres periodos de operacion:

Periodo Operacion Dias
A Incremento de la concentracion de N-NH, 0-40
B Operacion a N-NH, constante 41-81
C Disminucion de la concentracion de N-NH, 82-112

7.6.1. Periodo A: incremento de la concentracion de nitrogeno amoniacal

La estrategia seguida para el incremento de la concentracion de nitrogeno amoniacal se

muestra en la siguiente tabla:

Dias Dilucion aplicada Aporte de NH,Cl

0-15 1:12 (85 1 sangre / 1000 1) No

- Dia 21 (1.000 g)

16-40 1:10 (100 I sangre / 1000 1)
- Dia 39 (1.500 g)

La introduccién de NH4Cl del dia 21 (1.000 g) increment6 la concentracion de N-NHy en el
reactor desde 1.000 hasta 1.172 mg/l, mientras que la del dia 39 (1.500 g), la incrementd
desde 1.440 hasta 1.640 mg/l.

La DQO; de Ila alimentaciéon en este periodo estuvo comprendida entre 12.000 y
20.000 mg Oo/1, encontrandose en forma soluble entre el 60 y el 70%. El contenido de NKT
estuvo comprendido entre 1.400 y 2.000 mg/l. EI HRT en el reactor estuvo comprendido entre
7 y 11 dias. En la Figura 7-41 se muestra la evolucion de los diferentes parametros de control

del proceso en este periodo de estudio.
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Durante este periodo de estudio el nitrogeno amoniacal se incrementd desde un valor inicial
de 530 mg/l hasta una concentracion final de 1.640 mg/l, mientras que la concentracion de

amoniaco libre se incrementd desde un valor de 35 mg/1 hasta 88 mg/1.

El pH del reactor se mantuvo en valores comprendidos entre 7,35 y 7,80, debiéndose el
incremento de su valor al progresivo aumento en la concentracion de nitrégeno amoniacal. La
relacion de alcalinidad se mantuvo en valores moderados a lo largo del periodo de estudio,
comprendidos entre 0,26 y 0,38, a pesar de doblarse la velocidad de carga organica, desde un
valor inicial de 1 kg DQO/m’.d, hasta un valor maximo de 2,25 kg DQO/m’.d, poniendo de
manifiesto una positiva evolucion de la capacidad de tratamiento del reactor. Sin embargo, el
dia 40 de operacion se observo un incremento muy importante en la relacion de alcalinidad,
que asciende desde 0,37 hasta 0,53, evidenciando una acumulacion de acidos grasos volatiles
en el reactor. Este incremento de la ry estuvo asociado a la introduccion de 1.500 g de NH4Cl
en el reactor el dia 39, y al consiguiente incremento, tanto del N-NHy desde un valor de 1.440
hasta 1.640 mg/l, como del N-NH;3 desde 69 hasta 88 mg/l. Estos incrementos ocasionaron
que a pesar de aplicarse la misma velocidad de carga orgénica los dias 39 y 40 (1,70 kg
DQO/m’.d), y siendo ésta carga inferior a la aplicada en los dias anteriores, la produccién de
biogds disminuyese bruscamente en un 33%, desde 870 hasta 580 I/m’.d, con el
correspondiente incremento observado en la relacion de alcalinidad. Este hecho pone de
manifiesto una clara desestabilizacion del proceso de digestion cuando se supera el nivel de
1.500 mg/1 de nitrégeno amoniacal, lo cual estd de acuerdo con los resultados de inhibicion de

la etapa de metanogénesis por nitrégeno amoniacal, obtenidos en régimen discontinuo.

La produccién diaria de biogas aumentd a lo largo de este periodo de estudio con el
incremento de la carga orgénica aplicada, alcanzando una produccién méaxima de 958 1/m’.d

el dia 35, para una OLR aplicada de 2 kg DQO/m’.d.

La concentracion de amoniaco alcanzada durante este periodo, no parece ser determinante por
si sola en la inhibicidon de la metanogénesis, puesto que a pesar de que los dias de operacion
del 32 al 34 alcanza los valores mas elevados del periodo, comprendidos entre 86 y 98 mg/I,
con una concentracién de N-NH, de unos 1.400 mg/l y una OLR de unos 2 kg DQO/m’.d, en
estos dias no se observo ninguna desestabilizacién importante en el reactor en términos de
alcalinidad o de produccion de biogas. Este hecho pone de manifiesto, tal y como ya se
concluyé en los estudios de inhibicion en régimen discontinuo, que los procesos de

desestabilizacion e inhibicion en el reactor por nitrégeno amoniacal no estan solo asociados a
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la concentracion de la especie NHs, teniendo también un papel determinante la concentracion
de AGV (Angelidaki y Ahring, 1993 y Angelidaki et al., 1993) y la concentracion de la
especie NH,'. Sin embargo, la elevada concentracion de NH; en esos dias (33 y 34) si tuvo un
impacto importante sobre la concentracion de solidos suspendidos en el efluente, ocasionando
un incremento proximo al 50%, ascendiendo desde 462 a 690 mg/l de SST, poniendo de
manifiesto un desprendimiento de biomasa adherida y/o la flotacion de la biomasa
suspendida. Posteriormente, entre los dias 35 y 39, con el mantenimiento de una
concentracion de N-NHy de 1.400 mg/l, y valores de N-NH; proximos a 70 mg/l, la
concentracion de SST del efluente se mantiene en valores elevados, comprendidos entre 620 y

750 mg/l, pudiendo ocasionar, en parte, una pérdida de biomasa activa del reactor.

La calidad del efluente obtenido en el reactor disminuy6 a lo largo de este periodo de estudio,
pasandose de una concentracion de 530 a 2.850 mg O,/l, como consecuencia del incremento

en la carga organica aplicada y una mayor salida de s6lidos en suspension.

La flotaciéon de biomasa anaerobia ya ha sido observada en trabajos de investigacion con
reactores anaerobios que tratan aguas residuales de matadero con un elevado contenido en
sangre (Fuchs et al., 2003 y Ruiz et al., 1997), tanto en sistemas de biomasa suspendida
(UASB) como adherida (FA). En estos estudios la flotacion se vincula a la acumulacion de
materiales de la alimentacién en el reactor, ocasionando una disminucidon progresiva de la

capacidad de tratamiento y, finalmente, el fallo del sistema.

En la Figura 7-42 se muestra la evolucion de la velocidad de eliminacion y de gasificacion,

junto a la velocidad de carga orgénica aplicada en el reactor durante este periodo de estudio.
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Figura 7-42. Evolucion de la v elim y v gas en el periodo A (dias 0-40)

Como se observa en la Figura 7-42, las velocidades de eliminacién y de gasificacion de
materia organica alcanzan valores proximos durante el periodo de estudio, mostrando una
misma evolucién. El periodo comienza con un desfase el dia 1 entre ambas velocidades, como
consecuencia de la necesaria activacion del proceso, tras un periodo de 15 dias sin
alimentacion. Posteriormente la velocidad de gasificacion fue ligeramente inferior a la de
eliminacion, como consecuencia de otros procesos de eliminacién de materia orgdnica ya
comentados anteriormente, como la adsorcion y retencion de sélidos, la flotacion y la sintesis
de biomasa anaerobia. También se observan en momentos puntuales velocidades de
gasificacion superiores a las de eliminacion, manifestando la biodegradacién de materiales
organicos previamente retenidos en el reactor. La velocidad de gasificacion méxima de este
periodo fue de 1,92 kg DQO/m’.d, mientras que la velocidad de eliminacion méaxima fue de

2,22 kg DQO/m’ d.

276



Estudios cinéticos y de inhibicion en el BAPF Piloto Abadesa

7.6.2. Periodo B: operacion a N-NH, constante

Tras alcanzarse el dia 40 una concentraciéon de nitrogeno amoniacal de 1.640 mg/l, y
producirse una desestabilizacion en el proceso, se pasé a un segundo periodo de operacion
con una concentracion constante de nitrogeno amoniacal por encima de 1.500 mg/l, para
estudiar la aclimatacién de la biomasa metanogénica a esos niveles y la evolucion global del

proceso en los diferentes parametros de control.

La DQO total de la alimentacién se mantuvo en valores comprendidos entre 15.050 y
18.200 mgO,/1. La DQO soluble de la alimentacion estuvo comprendida entre el 71 y el 74%
de la DQO total. El contenido de NKT estuvo comprendido entre 1.715 y 1.824 mg/I.

En este periodo de operacion tuvo lugar una parada de la alimentacion y de la recirculacion y
calefaccion del reactor entre los dias 61 y 69, como consecuencia de una averia simultinea de
la bomba de alimentacion y de recirculacion. En este periodo de tiempo la temperatura del

reactor descendio desde 35 hasta 28°C.

En la Figura 7-43 se muestra la evolucion de los diferentes pardmetros de control del proceso

en este periodo de estudio.
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Figura 7-43. Evolucidon del proceso en el periodo B (dias 41-81)
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La concentracion de nitrégeno amoniacal en este periodo se mantuvo entre 1.500 y
1.650 mg/l, mientras que la concentracion de amoniaco libre estuvo comprendida entre 41 y

54 mg/l.

Entre los dias 41 y 46 se aplicaron velocidades de carga organica superiores a
2 kg DQO/m’.d, aumentando la produccién de biogas desde 619 hasta 775 l/m’.d,
manteniéndose la relacion de alcalinidad por debajo de 0,50. Entre los dias 47 y 60 se
mantuvieron velocidades de carga organica comprendidas entre 1,53 y 1,70 kg DQO/m’.d,
alcanzandose una produccién estable de biogas proxima a 700 I/m’.d. Esta producciéon de
biogas es similar a la obtenida para la misma carga en el periodo A (dias 0-40), donde la
concentracion de nitrogeno amoniacal era de unos 1.400 mg/l. Este hecho pone de manifiesto
que el reactor puede operar con una produccion estable de biogds con concentraciones de
nitrogeno amoniacal de hasta 1.650 mg/l, y que tras una primera disminucién en la
produccion de biogas observada al incrementarse bruscamente el nitrogeno amoniacal desde
1.450 hasta 1.650 mg/l, el reactor recupera capacidad de metanizacion. Sin embargo, este
hecho no estabiliza el reactor en términos de alcalinidad, manteniéndose la relacion de
alcalinidad en valores elevados, comprendidos entre 0,50 y 0,64, indicando una continua
acumulacion de acidos grasos volatiles en el reactor, que también se manifiestan en un
incremento continuado de la DQO del efluente obtenido, que pasa de un valor proximo a
3.000 hasta uno superior a 4.000 mg O»/1. Este incremento en la DQO del efluente también
estd asociada al incremento en la concentraciéon de sélidos volatiles en suspension, siendo

probablemente indicativo de un defecto en la retencion de biomasa en el reactor.

La produccién méxima de biogas en este periodo tuvo lugar el dia 60, con 830 I/m’.d para una
velocidad de carga organica de 1,53 kg DQO/m’.d, situandose proxima a las producciones

obtenidas en el periodo A.

Tras la obligada parada del reactor por averia entre los dias 61 y 69, la DQO del efluente se
redujo desde 4.000 hasta 2.000 mg O/, aumentando de nuevo con el arranque del proceso,
hasta alcanzar un valor maximo de 5.024 mg O-/I el dia 81. Entre los dias 70 y 81 se redujo la
velocidad de carga organica desde 1,40 hasta 1,02 kg DQO/m’.d, y sin embargo la relacion de
alcalinidad se increment6 en esos dias de operacion, desde 0,37 hasta 0,73, manifestando una
disminucién en la capacidad de metanizacion del reactor, y la consiguiente acumulacion de
acidos grasos voldtiles. La produccion de biogds disminuyd hasta valores proximos a

335 I/m’.d.

279



Capitulo VII

La parada del reactor, junto con el descenso de temperatura y la ausencia de recirculacion y
alimentacion tuvo un impacto negativo sobre su capacidad de depuracion. Tras la parada del
reactor también se puso de manifiesto un importante aumento en la concentracion de sélidos
en suspension en el efluente, a pesar de rebajarse la carga organica, evidenciando una pérdida
neta de biomasa en el reactor. El dia 81 la concentracion de sélidos suspendidos totales en el

efluente del reactor superaba los 900 mg/I.

Si se compara este efecto de la parada del reactor con los resultados obtenidos en el Capitulo
5 (Planta Milanera), se puede concluir que los efectos de la parada del reactor sobre un
proceso maduro, con una biopelicula bien establecida, son mucho menores que cuando se
encuentra en pleno desarrollo y ademds afectada negativamente por factores ambientales
adversos. Sin embargo, el efecto de una disminucion brusca de la temperatura tuvo un
impacto negativo sobre ambos reactores (Planta Milanera y Planta Abadesa), constituyendo

un factor operacional critico para la estabilidad de este tipo de procesos.

En la Figura 7-44 se muestra la evolucion de la velocidad de eliminacion y de gasificacion en

este periodo, frente a la velocidad de carga organica aplicada.
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Figura 7-44. Evolucion de la v elim y v gas en el periodo B (dias 41-81)
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Como se puede observar en el grafico, la velocidad de eliminacion fue casi siempre superior a
la de gasificacion, manifestando otras vias de eliminacion de materia orgédnica discutidas con

anterioridad.

Entre los dias 41 y 46 con una OLR superior a 2 kg DQO/m’.d, se manifiesta una
recuperacién de la velocidad de gasificacion, desde 1,00 kg DQO/m’.d del dia 40 de
operacion, hasta un valor superior a 1,50 kg DQO/m’.d, lo que indica una aclimatacion de la
biomasa al nivel de nitrégeno amoniacal impuesto, de 1.650 mg/l. En estos dias (41-46) se
alcanza una capacidad de metanizacion del 70% de la carga orgénica aplicada. Entre los dias
46 y 60, con la disminucion de la velocidad de carga a niveles de 1,55 a 1,65 kg DQO/m3 .d,
se llega a metanizar entre el 80 y el 90% de la carga aplicada. Tras la parada del reactor, tal y
como ya se ha indicado a través de otras variables de operacion, la capacidad de metanizacion
se ve considerablemente disminuida, alcanzando entre los dias 71 y 77, el 45 y el 55% de la
carga aplicada, que se reduce en esos dias para facilitar la recuperacion de la relacion de
alcalinidad, que permanece en niveles elevados (0,55-0,63), a pesar de la baja velocidad de
carga organica aplicada. Al final de este periodo (dia 81), con una velocidad de carga orgéanica
de 1 kg DQO/m’.d, se metaniza de nuevo un 76%, a pesar de que en esos dias la relacién de
alcalinidad alcanza su valor méximo desde el inicio de la operacion en continuo del BAPF,

alcanzando un valor de 0,73.

Se observd que el empeoramiento en el rendimiento del proceso de operacion en continuo del
BAPF estaba en parte asociado al incremento de sélidos en suspension en el efluente, lo que
puede ser indicativo de una pérdida neta de biomasa activa del reactor. La mayor salida de
solidos en suspension con el efluente se encuentra asociada al incremento en el nivel de
nitrégeno amoniacal por encima de 1.500 mg/l, y también con la parada del reactor. En los
estudios de inhibicién con la operacion discontinua del reactor, el nivel de 1.500 mg/l de
nitrégeno amoniacal ya ocasionaba una pérdida parcial de la actividad metanogénica, si bien
no se detectd una inhibicidn severa hasta los 2.000 mg/l. La operacion del BAPF en continuo
con niveles de nitrégeno amoniacal proximos a 1.500 mg/l pone de manifiesto una pérdida
neta de biomasa en el reactor. Se puede afirmar que desde un punto de vista operativo, la
operacion continua del reactor se encuentra comprometida para niveles de nitrégeno
amoniacal proximos a 1.500 mg/l, al menos en el periodo de arranque y formacion de una
biopelicula madura. En este sentido, la operacion estable del BAPF Milanera en esos niveles

de nitrégeno amoniacal puede estar asociado a la existencia de una biopelicula madura y una
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mayor cantidad de biomasa acumulada en el reactor. La mayor salida de sélidos del reactor
también pone de manifiesto una menor capacidad de retencion del relleno fabricado con tubos
de 40 mm de didmetro, frente al de tubos de 24 mm. El mayor diametro de los tubos de
relleno evita eficazmente las obstrucciones, pero a su vez dificulta mas su colonizacion,

necesitando de un periodo de tiempo mayor para el arranque y estabilizacion del proceso.

7.6.3. Periodo C: disminucion de la concentracion de nitrogeno amoniacal

Puesto que la disminucion de la velocidad de carga orgédnica durante el periodo B no
consigui6é mejorar el proceso en términos de alcalinidad, se optd por rebajar también el nivel

de nitrogeno amoniacal en el reactor.

En este periodo de operacion se disminuy6 la concentracion de la alimentacion a una dilucién
1:15 de la sangre concentrada, teniéndose una DQO total en la alimentaciéon comprendida
entre 8.500 y 11.000 mg O»/1. La concentracion de NKT en la alimentacion se situd entre 850

y 1.200 mg/I.

En la Figura 7-45 se muestra la evolucion de los diferentes parametros de control del proceso.
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Figura 7-45. Evolucion del proceso en el periodo C (82-112)
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En este periodo de estudio la relacion de alcalinidad no mejoré significativamente, puesto que
a pesar de la disminucion de la velocidad de carga organica desde 1,0 hasta 0,5 kg DQO/m’.d
y de la concentracion de nitrogeno amoniacal desde 1.560 hasta unos 850 mg/l, al final del
periodo todavia se situaba en valores proximos a 0,50. Al inicio del periodo de operacion en
continuo (dias 0-40), con concentraciones similares de nitrogeno amoniacal (800-1.200 mg/1)
y cargas organicas superiores a 1 kg DQO/m’.d, la relacion de alcalinidad se mantenia en
valores inferiores a 0,35, lo que pone de manifiesto un claro empeoramiento del rendimiento
del proceso a lo largo de este estudio de operaciéon en continuo. La disminucion en la
concentracion de nitrégeno amoniacal en este periodo produjo un descenso en el pH, hasta

valores situados entre 7,10 y 7,20.

La DQO del efluente disminuy6 con la rebaja de la carga aplicada, alcanzando un valor final
de unos 2.000 mg O,/1 para una OLR de 0,5 kg DQO/m”’.d y una concentracion de nitrégeno
amoniacal de unos 850 mg/l. Al final del periodo se alcanzaron unas producciones de biogas

estables de unos 200 I/m>.d.

La concentracion de solidos suspendidos totales en el efluente se mantuvo en valores elevados
incluso con las cargas orgénicas mas bajas, situandose al final del periodo en unos 500 mg/I,

de los que aproximadamente el 90% eran organicos.

En la Figura 7-46 se muestra la evolucion de la velocidad de eliminacion y de gasificacion en

este periodo, frente a la velocidad de carga organica aplicada.
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Figura 7-46. Evolucion de la v elim y v gas en el periodo C (dias 82-112)

En este periodo de estudio, la velocidad de eliminacién se mantuvo de nuevo habitualmente

por encima de la velocidad de gasificacion. La velocidad de gasificacion alcanza entre el 70 y

el 75% de la OLR aplicada.

7.6.4. Conclusiones

1.

Una concentracion de 1.640 mg/l de N-NHy y 88 mg/l de N-NH; da lugar a una
inhibicidn parcial en el proceso de digestion anaerobia de sangre en régimen continuo.
Estos valores se aproximan a los resultados obtenidos en el estudio de inhibicion del

proceso en régimen discontinuo.

La operacion en continuo del BAPF con un nivel de N-NH de 1.440 mg/l y de N-NHj;
comprendido entre 86 y 98 mg/l ocasiona un elevado incremento en la concentracion
de SST del efluente, que parece estar vinculado al desprendimiento de biomasa

adherida y/o flotacion de biomasa suspendida.

Es viable la operacion del BAPF en régimen continuo con niveles de N-NHy
comprendidos entre 1.500 y 1.650 mg/l, y de N-NH3 comprendidos entre 41 y 54 mg/I,
pudiéndose obtener una produccion de biogds similar a la obtenida con niveles
inferiores de nitrogeno. El principal inconveniente del proceso radica en que se

mantienen unos valores elevados de la relacion de alcalinidad, comprendidos entre
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0,50 y 0,64, que ponen de manifiesto la existencia de desequilibrios entre la
produccion y consumo de AGV, haciendo el sistema mas vulnerable y propenso a la
acidificacion. En estas condiciones de operacion también se detecta una excesiva
salida de so6lidos volatiles en el efluente, que parece estar vinculado al arrastre de

biomasa anaerobia.

La parada del reactor como consecuencia de una averia, y especialmente, la
disminucion de su temperatura desde 35 hasta 28°C, tuvo un impacto muy negativo
sobre su capacidad de depuracion, aumentando ain mdés la salida de SST en el

efluente, que llegan a alcanzar una concentracion de 900 mg/1.

La disminucion del N-NHy hasta un valor proximo a 800 mg/l y de la OLR hasta un
valor de 0,5 kg DQO/m’.d, apenas logré mejorar el proceso en términos de la relacion
de alcalinidad, que se mantuvo en valores proximos a 0,50. En estas condiciones la
salida de solidos en el efluente continud siendo muy elevada, con valores proximos a

500 mg/1.

El empeoramiento observado en el proceso anaerobio operado en continuo, parece
estar asociado en parte al incremento del nitroégeno amoniacal por encima de los
1.500 mg/l, si bien la elevada concentracion de solidos suspendidos volatiles en el
efluente, aun a pesar de su disminucion en la alimentacion del reactor, pone de
manifiesto un problema de retencion de biomasa en el sistema. La salida de biomasa
en el efluente es un fendmeno que ha sido observado ya por otros investigadores, en la
operacion de reactores anaerobios con aguas residuales de matadero con un elevado
contenido en sangre (Fuchs et al., 2003 y Ruiz et al., 1997), vinculdndose a la
acumulacion de materia organica de la alimentacion en el interior del reactor, como
consecuencia de la elevada fraccion particulada existente en la sangre, asi como a la

presencia de aceites y grasas.

La salida de biomasa anaerobia del reactor también puede estar relacionada con las
condiciones hidraulicas del sistema y el material de relleno empleado, si bien la
velocidad ascensional impuesta en el reactor, con un valor maximo de 1 m/h, se
encuentra dentro de las aplicadas en este tipo de reactores (Suraruksa et al., 2003 y

Defour et al., 1994).
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8. DISENO Y CONSTRUCCION DE UN MBR
SUMERGIDO AEROBIO A ESCALA PILOTO
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8.1. Criterios de seleccion de la configuracion de MBR

Como ya se indico en el apartado 3.5.5, los MBR tienen dos configuraciones principales, la
externa y la sumergida. Cada configuracion presenta una serie de ventajas e inconvenientes,

que se encuentran recogidas en el apartado 3.5.6.

La configuracion que presenta un mayor nimero de ventajas, entre las que destacan, su
simplicidad de operacidn, su potencial aplicacion a plantas depuradoras convencionales ya
existentes y unos menores requerimientos energéticos en su operacion, es la configuracion
sumergida. La configuracidon externa puede presentar un mayor potencial de aplicacion para
los sistemas MBR anaerobios, debido a que la creacion de una turbulencia adecuada para la
filtracion de las membranas sumergidas es mas compleja y ademads la concentracidon maxima

de biomasa admisible es inferior a la de los sistemas externos.

La configuracién sumergida permite operar con presiones transmembrana bajas, lo que
repercute favorablemente en los costes del proceso, debido tanto a un ahorro importante en
los costes energéticos de la filtracion, como a un menor consumo de reactivos quimicos,
debido a que el menor ensuciamiento de la membrana permite reducir las necesidades de su

limpieza quimica.

La configuracion sumergida es la mas empleada en el tratamiento de aguas residuales
urbanas, mientras que en el tratamiento de aguas residuales industriales hay un mayor
equilibrio entre ambas configuraciones, si bien la configuracion sumergida es la que presenta
un mayor potencial de crecimiento. En cualquier caso la aplicacion industrial de los MBR es

todavia escasa en Espafia, constituyendo una tecnologia a desarrollar e implantar en el futuro.

En base al mayor nimero de ventajas que presenta, se optod por la construccion de un MBR
sumergido interno a escala piloto para el tratamiento avanzado del efluente anaerobio
obtenido en el tratamiento de aguas residuales de matadero con elevado contenido en sangre.
El objetivo principal del tratamiento en un sistema MBR es obtener un efluente de calidad
suficiente para el vertido a cauce publico, incluso en aquellas zonas clasificadas como
sensibles, aunque tampoco es descartable la reutilizacion del agua obtenida en aplicaciones
sanitariamente seguras (RD 1620/2007 de 7 de diciembre, por el que se establece el régimen

juridico de la reutilizacion de aguas depuradas).
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8.2. Caracteristicas del modulo de membrana experimental

La disponibilidad de membranas sumergidas en el mercado para la realizacion de estudios a

escala piloto es muy limitada.

La mayoria de grandes fabricantes como Zenon® (fibras huecas) y Kubota® (membranas
planas) no suministran sueltos los modulos de membrana necesarios para un dimensionado a
escala piloto, y solo los comercializan montados en sus plantas piloto prediseiadas. Estos
MBR piloto comerciales admiten pocas modificaciones y ademdés presentan precios muy

elevados, lo que hizo descartar su adquisicion.

La empresa Porous Fibers® fabrica en Espafia membranas de fibras huecas y comercializa
modulos de un tamafio adecuado para aplicaciones a escala piloto, pudiéndose ademas
escoger la superficie de membrana instalada en el mddulo. El nombre comercial de la
membrana empleada en sistemas MBR es Micronet R, la cual est4 fabricada con refuerzo
interior de poliamida y piel filtrante de fluoruro de polivinilideno (PVDF). En la Tabla 8-1 se
muestran las principales caracteristicas de esta membrana de fibra hueca, y en la Figura 8-1 se

muestran las dimensiones del modulo piloto de fibras huecas Micronet R seleccionado.

Tabla 8-1. Caracteristicas de la membrana Micronet R®

Tamafio nominal de poro (micras) 0,40
Volumen libre de poros en la fibra 65%
Diametro exterior de la fibra (mm) 2,40
Diametro interior de la fibra (mm) 1,10
Permeabilidad agua osmotizada (I/h.m” bar) 200
Presion transmembrana maxima (bar) 0,55
Presion maxima contralavado (bar) 2,50
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Figura 8-1. Dimensiones (mm) e imagen del méddulo piloto de fibras huecas

La superficie total de membrana en el modulo seleccionado es de 1 m”. La aireacion interna

del médulo con burbuja gruesa (scouring) se efectia a través de cinco tubos de polietileno de

2 mm de didmetro interno instalados en la parte inferior del mddulo, entre las fibras. Este
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burbujeo grueso permite un mejor desprendimiento de aquellos sélidos que se puedan

acumular entre las fibras durante la operacion de filtracion.

La operacion de las membranas de fibras huecas requiere alternar ciclos de filtracion con
ciclos de contralavado, cuya funcion es limitar una deposicion excesiva de solidos sobre las
membranas. Este modo de operacidon permite obtener flujos de permeado estables y alargar el
periodo de tiempo entre las operaciones de limpieza quimica. Los ciclos de operacion
propuestos por el fabricante de las membranas son 30 minutos de filtracion y 30 segundos de
contralavado. El contralavado se efectia con el propio permeado de la membrana, que se

recoge en un tanque a tal efecto.

8.3. Dimensionado biologico del MBR

El dimensionado del reactor se hizo en base a la capacidad de filtracion tedrica del modulo

piloto de fibras huecas y a las caracteristicas del efluente anaerobio a tratar.

Conforme a las especificaciones del fabricante, la densidad de flujo nominal de este tipo de
membranas es de 20 /h.m% por lo que la capacidad de filtracion del modulo se estimo en

20 1/h 6 480 l/d.

Puesto que las caracteristicas del efluente anaerobio son dependientes de la concentracion de
sangre y la carga aplicada, para el dimensionado del MBR se consideraron los valores

maximos previsibles, que se encuentran recogidos en la Tabla 8-2:

Tabla 8-2. Caracteristicas del efluente anaerobio

Parametro Valor (mg/l)
DQO, 6.500
DQOq 3.500
DBO:s; 2.000

DBO:s 1.250
N-NH," 1.500
SST 2.400
SSv 2.300
AP 1.680
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El proceso biologico se disefid en base a las constantes cinéticas que se recogen en la Tabla

8-3 y en la Tabla 8-4, extraidas de Metcalf'y Eddy, 1999:

Tabla 8-3. Coeficientes cinéticos para bacterias heterotrofas a 20°C

Coeficiente Unidades Valor
Um g SSV/g SSV.d 6,0
K g DQO/m’ 20,0
Y g SSV/g DQO, 0,40
Ky g SSV/g SSv.d 0,12
fy adimensional 0,15

Tabla 8-4. Coeficientes cinéticos para bacterias nitrificantes a 20°C

Coeficiente Unidades Valor
Lm g SSV/g SSv.d 0,75
Ky ¢ N-NH,/m’ 0,74
Ko g Oy/m’ 0,50
Y g SSV/g N-NH, 0,12
Ky g SSV/g SSv.d 0,08
fy adimensional 0,15

La temperatura de disefio del proceso fue de 25°C, en base a la temperatura esperada para el

efluente anaerobio almacenado, aplicandose el coeficiente de correccion de temperatura

necesario sobre los coeficientes cinéticos a 20°C empleados.

Para el desarrollo de bacterias nitrificantes se consider6 una concentracion de oxigeno

disuelto en el reactor de 2 mg/l, resultando un tiempo de retencion celular minimo de 2,3 d.

Aplicando un factor de seguridad de 3,5 veces el SRTmin, €l SRT de disefio del MBR se situd

en 8 dias. Para una concentracion de solidos suspendidos en el licor de mezcla de

10.000 mg/1, el volumen de reactor necesario se estimo en 980 1.
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En la Tabla 8-5 se muestran de forma resumida los principales parametros de operacion

conforme a la modelizacién matematica del proceso bioldgico aerobio efectuada:

Tabla 8-5. Parametros de disefio del MBR

Parametro disefio Valor
V til reactor (m?) 0,98
SRT (d) 8,00
HRT (d) 2,00
F/M (kg DBO/kg SSVLM.d) 0,11
OLR (kg DBO/m’.d) 0,97
OLR (kg DQO/m’.d) 3,12
NLR (kg N/m’.d) 0,74
Demanda oxigeno (kg O,/d) 3,70
Aireacion requerida (Nm’/h) 7,20
Purga licor mezcla (m?/d) 0,12

La relacion alimento/microorganismo (F/M) obtenida para el proceso se encuentra en la parte
baja del intervalo de operacion propuesto para procesos de nitrificacion de una sola etapa, que
se situa entre 0,10 y 0,25 kg DBO/kg SSVLM.d, al igual que el tiempo de retencion celular,
donde el intervalo recomendado se sitiia entre 8 y 20 dias (Metcalf y Eddy, 1999).

La velocidad de carga organica (OLR), con un valor de 3,12 kg DQO/m’.d, y la velocidad de
carga nitrogenada (NLR), con un valor de 0,74 kg N/m”.d, se sitian netamente por encima de
los valores empleados en los procesos convencionales de nitrificacion/desnitrificacion,
desarrollados en sistemas de fangos activados, donde la OLR se limita a 1-2 kg DQO/m’.d,
mientras que la NLR se limita a tan so6lo 0,10 kg N/m’.d (Oyanedel, et al., 2003). La
oxidacién bioldgica de la elevada carga nitrogenada constituye una de las principales
dificultades del tratamiento avanzado del efluente anaerobio obtenido en el tratamiento de
aguas residuales con elevados contenidos proteicos, constituyendo un factor innovador y

particular de este trabajo.
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8.4. Caracteristicas del MBR a escala piloto

El MBR piloto en configuracion sumergida interna se construyo con un depdsito cilindrico
fabricado en poliéster reforzado con fibra de vidrio (PRFV) de 6 mm de espesor. El deposito
tiene unas dimensiones de 1.000 mm de didmetro y 1.500 mm de altura, lo que le otorga un
volumen total de 1,18 m’. El depésito cuenta con un rebosadero de emergencia de 2” situado
a 150 mm de la parte superior, por lo que el volumen efectivo del reactor es de 1,06 m’. A
80 mm de la parte inferior el depdsito cuenta con una tuberia de 2” para la purga y vaciado del
reactor. Dada la elevada agitacion que provoca la aireacion del reactor, el depodsito cuenta en
la parte superior con un “franquilizador” en el que se encuentran instaladas las varillas de

control de nivel del agua en el reactor.

Fotografia 8-1. Control de nivel con tranquilizador

El efluente anaerobio se almacena en un depoésito intermedio de 300 1, desde donde se
alimenta el MBR por medio de una bomba sumergida, marca Royal de 350W, acoplada a un
tubo de PVC flexible de 1”. El exceso de efluente anaerobio se descarga por rebose en el

sumidero de la planta piloto mediante una tuberia de PVC de 1 /2”.

La aireacion del reactor y del médulo de membranas se efectia mediante una soplante de
canal lateral, marca Hailea, de 600 W de potencia. La linea de aire esta construida en PVC de
% (16 atm), y cuenta con un rotametro marca Tecfluid (0-13 Nm’/h), calibrado a 0,2 bar y
30°C y una valvula de aguja para la regulacion del caudal. La linea de aire también cuenta con

una electrovalvula Danfoss NC de presion diferencial cero que deriva una parte del aire
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aportado por la soplante, al médulo de fibras huecas, para su limpieza con burbuja gruesa

durante los contralavados de la membrana.

La aireacion del reactor se efectia mediante un difusor de disco, marca Roediger, de 31 cm de

diametro y provisto de una membrana de EPDM, con un caudal de trabajo de 1-10 Nm’/h.

Para la realizacion de estudios del comportamiento hidrdulico de la membrana sin
introduccion de aire de agitacion, se instald en el reactor una bomba sumergida, Prinze Voértex
A10, con una potencia de 600W, que proporcionaba la agitacion necesaria al modulo de fibras

huecas.

El médulo de fibras huecas se encuentra suspendido en el reactor mediante cuatro cadenas
plasticas y cuenta con acoplamientos de tuerca-union de % para la linea de aireacion y
filtracion/contralavado. La tuberia de aireacion del modulo es de silicona (16/12 mm) y esta
provista de una pinza Hoffman para la regulacion del caudal de aireacion gruesa aportada al
modulo en los contralavados. La tuberia de filtracion/contralavado también es de silicona pero
con un espesor de pared mas elevado (16/8 mm), con el fin de evitar su deformaciéon con el
vacio aplicado en la operacion de la membrana. La seleccion de tuberia flexible de silicona se

baso en facilitar la extraccion del modulo del reactor para efectuar las limpiezas quimicas.

g &
Rt o

Fotografia 8-2. Interior del MBR
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En la Fotografia 8-2 se muestra el modulo de fibras huecas (1) suspendido en el reactor
mediante cadenas plasticas, con dos conducciones acopladas, la superior (2) para la succion
del permeado, y la inferior (3) para la introduccién de aire de limpieza (burbuja gruesa o
scouring). En la parte inferior del reactor se observa la tuberia de purga (4), el difusor de
membrana en el centro (5) y la bomba sumergida empleada para la agitacion del reactor en la

operacion sin aire (6).

Puesto que el efluente anaerobio alimentado al sistema MBR contenia elevadas
concentraciones de nitrégeno amoniacal y el proceso de nitrificacion bioldgica requeria del
aporte de alcalinidad externa, fue necesario instalar un sistema de control de pH mediante la
dosificacion de acido/base para mantener valores constantes y adecuados del pH durante su
operacion (1). De la misma forma, la elevada aireacion del sistema hacia necesaria la
dosificacion de antiespumante, especialmente en el arranque del proceso (2). Estas

conducciones se pueden apreciar en el MBR en funcionamiento (Fotografia 8-3).

Fotografia 8-3. Detalle del MBR en funcionamiento

La linea de salida del permeado, por la que también se realiza el contralavado, cuenta con un
vacuometro de glicerina con un fondo de escala adecuado y una bomba peristaltica Cole
Parmer Masterflex L/S Easy-Load II 6-600 rpm provista de un tubo Masterflex de Norpreno™
(6404-18), por ser el material que reine mejores condiciones para la operacion a vacio. Para

la acumulacién del permeado que se debe emplear en el contralavado, éste se almacena en un
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deposito de plastico de 20 I, provisto de un rebose con tuberia de PVC flexible de 17, que

descarga el agua tratada en el sumidero instalado en la planta piloto.

En la Figura 8-2 se muestra un diagrama de la instalacion del MBR piloto:
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o ° ¢ o
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Purga Valvula aguja Soplante

Figura 8-2. Diagrama del MBR piloto

En la Fotografia 8-4 se muestra una vista general de la planta piloto completa, con los dos

reactores piloto y los diferentes elementos auxiliares.

Fotografia 8-4. Vista global de la planta piloto
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8.5. Automatizacion y control del proceso

En los siguientes apartados se muestran las estrategias de control empleadas en la operacion

del MBR:

» Alimentacion del reactor: se efectua en base al nivel de agua en el reactor, mediante
un sensor conductivo de nivel que actiia sobre la bomba sumergida de alimentacion.
Cada pulso de alimentacion, delimitado por una sefial de minimo y una de maximo en
el nivel del tanque, equivale a 40 1 de efluente anaerobio. El contador de pulsos digital
instalado en el cuadro eléctrico permite calcular el caudal de agua tratado diariamente

en el MBR.

» Aireacion: la soplante funciona de forma continua y el caudal de aire aportado se
regula de forma manual. La operacion de burbujeo grueso (scouring) sobre el modulo
de membrana se efectia durante el contralavado de forma temporizada, conforme a los

ciclos de filtracion/contralavado seleccionados en el temporizador ciclico.

» Filtracion/contralavado: el funcionamiento reversible de la bomba peristaltica
instalada en la linea de permeado permite efectuar la operacién de filtracion y
contralavado con una unica bomba, lo que simplifica el circuito y disminuye los
tiempos muertos. El principal inconveniente de esta configuracion es que no permite
independizar la velocidad de giro de la bomba en la operacion de filtracion de la de
contralavado. La bomba peristaltica empleada contaba con un controlador de
velocidad y de sentido de giro de accionamiento manual. El interruptor de tres
posiciones del controlador de la bomba (giro antihorario/paro/giro horario), se
sustituyd por un accionamiento eléctrico mediante relés, que permitia automatizar su
funcionamiento. La velocidad de giro de la bomba se seleccionaba de forma manual.
La duracién de los ciclos de filtracién y contralavado se seleccionaban mediante un
temporizador ciclico asimétrico. Mediante dos retardadores de arranque, se efectuaba
una parada de la bomba durante algunos segundos, en los cambios de operacion de
filtracion a contralavado y viceversa. Estas paradas de la bomba permiten la relajacion
de la membrana entre los cambios de operacion de presion a vacio y viceversa,
aumentando su tiempo de vida y mejorando el rendimiento de la limpieza en el

contralavado.
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>

Control del pH: se efectuaba mediante una bomba dosificadora de piston-membrana
con control de pH, marca Dosim FMS-pH. En funcion del pH del reactor se dosificaba
HCI diluido o una disoluciéon de NaOH. También se instalé una bomba dosificadora de
antiespumante que era temporizada en funcion de la produccion de espumas

observada.

Los elementos de control y automatizacion del MBR se integraron en un cuadro eléctrico:

>

YV V VvV VY V

Interruptor magnetotérmico general

Contador digital de pulsos

Interruptores de tres posiciones (marcha/paro/automatico)
Temporizador ciclico asimétrico Carlo Gavazzi DCB51
Retardador de arranque Carlo Gavazzi

Controlador de nivel Carlo Gavazzi S196166

En la Fotografia 8-5 se muestra el interior de la caseta de control de la planta piloto, con la

caja eléctrica de control del reactor anaerobio (1), la de control del MBR (2) y el gasémetro

3).

Fotografia 8-5. Interior de la caseta de control
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9. ESTUDIO DE LA OPERACION COMBINADA DEL
REACTOR ANAEROBIO DE PELICULA FI1JA (BAPF)
CON EL REACTOR BIOLOGICO DE MEMBRANA
(MBR) EN ESCALA PILOTO
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9.1. Introduccion

El tratamiento anaerobio del agua residual cuenta con las ventajas ya enumeradas que
presentan estos procesos, pero también con sus inconvenientes, entre los que se encuentra la
baja calidad del efluente obtenido. El tratamiento anaerobio de aguas residuales de matadero
con un elevado contenido en sangre genera efluentes de calidad insuficiente para su vertido
directo a cauce publico, siendo especialmente problematico, en este caso, su contenido
nitrogenado, que puede incluso llegar a limitar su vertido en redes de saneamiento municipal.
Si se sustituye el tratamiento anaerobio de este tipo de aguas, por una Unica etapa aerobia, los
costes de depuracion se multiplican, tanto en los volimenes de reactor necesarios, como en

los requerimientos de aire para el proceso y los costes de gestion de los fangos en exceso.

El inconveniente que presenta el tratamiento anaerobio, en lo que a la calidad del efluente
obtenido se refiere, queda resuelto con la aplicacion de una posterior etapa de tratamiento
aerobio. La combinacion de un pretratamiento anaerobio de alta carga con una posterior etapa
de afinado aerobio, se presenta como un proceso idoneo desde el punto de vista técnico-
econdmico. La eliminacion por via anaerobia de una fraccion mayoritaria de la carga
organica, disminuye considerablemente los costes del posterior tratamiento aerobio, cuya
funcion se limita a un afinado final antes del vertido, tanto para la eliminacién de materia

organica como nitrogenada.

Los elevados niveles de nitrégeno amoniacal presentes en el efluente anaerobio de los
sistemas que tratan aguas residuales de naturaleza proteica, exigen de un tratamiento

bioldgico de nitrificacién/desnitrificacion antes de su vertido final.

El N-NHx no sélo actia como un inhibidor de los procesos anaerobios, sino que en
concentraciones elevadas también puede afectar a las poblaciones aerobias nitrificantes, tal y
como se indica en detalle en el apartado 3.4.4. Las concentraciones elevadas de N-NHj,
especialmente en su forma no ionizada NHj3 afectan tanto a las poblaciones AOB (Ammonium
Oxidizing Bacteria), como a las poblaciones NOB (Nitrite Oxidizing Bacteria), pudiendo

llegar a ocasionar una completa inhibicioén del proceso de nitrificacion.

Otro efecto negativo que presenta una elevada concentracion de N-NHy sobre la biomasa
aerobia es que disminuye su decantabilidad, pudiendo afectar gravemente a la etapa de
separacion en el decantador secundario, con la consiguiente salida de so6lidos en el efluente.

Este efecto es debido a que el NH; disminuye tanto la hidrofobicidad celular, como la
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produccion de exopolisacaridos, dificultando la formacién de agregados bacterianos
adecuados (Yang et al., 2004 y Harris y Mitchel, 1973). La hidrofobicidad celular y la
segregacion de exopolisacaridos presentan un papel muy importante en los procesos de
biofloculacion, asi como en la formacion de biopeliculas y granulos, tanto en condiciones
aerobias como anaerobias (Tay et al., 2001; Bossier y Verstraete, 1996 y Schmidt y Ahring,
1996).

La principal limitacion de la nitrificacion bioldgica estriba en la baja velocidad de crecimiento
y la sensibilidad a los factores ambientales de las poblaciones bacterianas responsables del
proceso, lo que hace necesario operar el proceso con elevadas edades celulares (SRT), que
ademas deben aumentar a medida que disminuye la temperatura del proceso, lo cual es
problemadtico en las regiones con climas frios. En los sistemas aerobios convencionales, la
operacion con un SRT elevado se traduce en la necesidad de un reactor de mayor volumen, y
por lo tanto, una mayor superficie y un mayor coste en su construccion. Ademas, cualquier
deficiencia en la decantabilidad del fango puede llegar a ocasionar el colapso del proceso de

nitrificacion, en caso de no alcanzarse el SRT minimo necesario.

Estos inconvenientes, inherentes al proceso de nitrificacion bioldgica, se ven potenciados en
el caso del tratamiento de efluentes anaerobios con un elevado contenido organico y
nitrogenado, por lo que si se tienen en cuenta todos los factores que afectan al tratamiento
aerobio de afinado, junto a las exigentes normativas de vertido en las zonas declaradas como
sensibles, el tratamiento avanzado en reactores bioldgicos de membrana (MBR) se presenta
como una tecnologia que puede dar respuesta a todos los requerimientos exigidos al vertido.
Las ventajas y desventajas de este tipo de sistemas ya se expusieron en el apartado 3.5.4,
destacando la completa retencion de la biomasa formada, lo que permite un perfecto control
del SRT y poder operar con valores muy elevados de éste, lo que favorece el desarrollo de

microorganismos de crecimiento lento, como los implicados en la nitrificacion.

Para efectuar el estudio de viabilidad del afinado final del efluente anaerobio se opto por la
construccion de un MBR sumergido interno a escala piloto, que permitiese trasladar de forma

mas simple los resultados obtenidos a la escala industrial.

En este estudio se evalu6 el rendimiento de eliminacién de materia organica del proceso, asi
como la eliminacion de nitrégeno amoniacal. También se evalué la acumulacion y
crecimiento de biomasa en el MBR operando con SRT elevados, asi como el rendimiento

hidraulico de la membrana en diferentes condiciones de operacion.
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En el estudio efectuado para el tratamiento de aguas residuales de matadero de elevado
contenido en sangre mediante la combinacion de dos sistemas piloto, uno anaerobio de
pelicula fija y otro aerobio de membrana, se muestran los rendimientos de ambos sistemas y

las estrategias operativas empleadas.

9.2. Objetivos

» Evaluar la estabilidad del proceso anaerobio y su evolucion en la capacidad de carga

organica.

» Evaluar el rendimiento de eliminacion de materia organica en cada sistema y en su

conjunto.
» Evaluar el rendimiento de eliminacion de nitroégeno amoniacal en el sistema MBR.

» Determinar los ciclos de filtracion y contralavado mas adecuados, mediante la
realizacion de estudios de filtracion de las membranas, bajo diferentes condiciones de

operacion.

» Determinar las condiciones de operacion mas adecuadas para la limpieza quimica de

las membranas.

» Determinar las condiciones Optimas de operacion del MBR fundamentalmente en lo
que respecta a los ciclos de operacion de la membrana y la frecuencia necesaria de las

limpiezas quimicas.

9.3. Operacion del BAPF durante su combinacion con el MBR

9.3.1. Periodo de operacidn previo a su combinacion

Tras los estudios efectuados en la operacion continua del BAPF a diferentes concentraciones
de nitrégeno amoniacal (apartado 7.7.), el reactor se operd con una baja velocidad de carga
organica de 0,6 kg DQO/m’.d y con una concentracion de nitrégeno amoniacal comprendida
entre 950 y 1.000 mg/l, con el objeto de mantener su actividad bioldgica durante los 22 dias
de operacion que transcurrieron hasta su acoplamiento con el sistema MBR. La concentracion
de sangre en la alimentacion del BAPF fue del 5% en volumen, lo que otorgaba una DQO a la
alimentacion de 9.000 mg O,/l. Durante este periodo se pudo completar la instalacion del

MBR piloto.

304



Operacion combinada del BAPF con el MBR

El comportamiento del BAPF tras los estudios de inhibicién por nitrogeno amoniacal en su

operacion en continuo, y previo a su acoplamiento con el MBR se muestra en la Figura 9-1 'y

en la Figura 9-2
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El reactor mostré un comportamiento estable bajo las condiciones de operacion impuestas en
este periodo, obteniéndose un efluente con una DQO comprendida entre 1.200 y
1.400 mgO,/1, y una relacion de alcalinidad estable y adecuada, de entre 0,25 y 0,34. La
produccion de biogas aumenté a lo largo del periodo, desde 170 hasta 220 I/m’.d, lo que
otorgd un rendimiento de eliminacidon de materia organica comprendido entre el 80 y el 85%,
junto a un rendimiento de metanizacion comprendido entre el 70 y el 90%. Tras este periodo
de mantenimiento del BAPF en condiciones estables, dio comienzo su operacion combinada

con el sistema MBR.

9.3.2. Operacion en serie del BAPF con el MBR

El funcionamiento del BAPF y el MBR en serie se evalu6 durante un periodo de 197 dias. La
estrategia de operacion del BAPF durante su combinacion con el MBR, se baso en efectuar
diluciones de la sangre procedente del matadero comprendidas entre un 5 y un 10%, en
funcién de su concentracion de nitrogeno, con objeto de mantener la concentracion de
nitrogeno amoniacal en el BAPF en valores comprendidos entre 800 y 1.200 mg/l. Entre los
dias 175 y 185 de operacion se operd con valores mas elevados del nitrégeno amoniacal,
comprendidos entre 1.200 y 1.400 mg/l, con el fin de aumentar la carga nitrogenada aportada
posteriormente al MBR, y asi evaluar su capacidad de nitrificacién en las condiciones mas
adversas. Durante este estudio la concentracion de nitrdgeno amoniacal en el BAPF nunca
super?6 el valor de 1.500 mg/l, valor en el que conforme a los estudios previos, comienzan a

detectarse problemas de inhibiciéon metanogénica en el sistema.

En la Figura 9-3 se muestra la velocidad de carga organica (OLR) aplicada en el BAPF, y la

evolucion de la relacion de alcalinidad (r,c) a lo largo de los 197 dias de estudio.
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Figura 9-3. Evolucioén de la ry con la OLR aplicada en el sistema

La velocidad de carga organica del BAPF estuvo comprendida entre 0,5 y 4,0 kg DQO/m’.d,
con valores del HRT comprendidos entre 4 y 6 dias, si bien la maxima velocidad de carga

orgénica aplicada de forma sostenida fue de 3 kg DQO/m’.d.

El BAPF mostréd un comportamiento estable y una evolucion favorable durante este periodo
de operacion, aun a pesar de haber sido sometida la biomasa anaerobia, en las fases previas a
este estudio, a diferentes condiciones ambientales adversas, como sobrecargas orgdnicas o
concentraciones elevadas de nitrogeno amoniacal, que incluso llegaron a colapsar por

completo el proceso de digestion.

A pesar de tener una operacion estable en términos de carga orgdnica y de nitrégeno
amoniacal durante los 197 dias de este estudio, la evolucion del reactor en términos de
capacidad de carga organica no fue todo lo positiva que se podia esperar y, al final del
periodo, entre los dias 170 y 185, con velocidades de carga orgdnica proximas a
3 kg DQO/m’.d, el reactor ya mostraba sintomas claros de acidificacion, elevandose la
relacion de alcalinidad desde 0,55 hasta 0,85. Este hecho puso en evidencia un defecto en la
retencion de biomasa anaerobia en el reactor, que se manifestaba con una salida excesiva de
solidos suspendidos volatiles en el efluente, que a lo largo de este periodo se situd entre 700 y

1.000 mg/1.
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Aunque es conocido que los sistemas de biomasa adherida requieren de periodos de tiempo
mas largos para la formacion de una biopelicula madura, el aumento del didmetro de los tubos
que conforman el material de relleno y su disposicion estrictamente vertical parecen dificultar
la colonizacion y el desarrollo bacteriano sobre el material de relleno, si se compara con los
resultados obtenidos con el material de relleno empleado en la Planta Milanera. De la misma
forma, los procesos de transferencia de materia entre el agua residual y la biopelicula pueden
verse afectados, al ver aumentada su distancia en los canales ordenados del relleno. En
términos de capacidad de carga, el material de relleno empleado en la planta piloto Milanera
mostrd unos resultados mejores, teniendo una mayor capacidad de retenciéon de biomasa y
comportandose como un filtro més eficaz, pero que sin embargo, a la larga, también presentd
el inconveniente de atascos en el relleno y formacion de caminos preferentes. La disposicion
ligeramente curvada del relleno de la Planta Milanera, frente a la estrictamente vertical de la
Planta Abadesa, también influye en su capacidad de retencion de biomasa. La solucion optima
pasa por seleccionar un diametro de tubo intermedio, que otorgue un equilibrio en la

capacidad de retencion del relleno ordenado.

En la Figura 9-4 se muestra la concentracion de materia organica en la alimentacion y en el
efluente del BAPF, asi como la concentracion de nitrégeno amoniacal a lo largo del periodo
de estudio. Como se puede observar, la DQO de la alimentacion del BAPF estuvo
comprendida entre 7.000 y 18.000 mg O,/1 durante el periodo de estudio, si bien el intervalo
de concentracion habitual estuvo comprendido entre 8.000 y 12.000 mg O»/l. La DQO del
efluente anaerobio obtenido estuvo comprendida entre 2.000 y 4.000 mg O»/1 con la salvedad
de los dias 170 a 185, en los que el aumento de carga organica elevd la DQO del efluente
anaerobio a valores comprendidos entre 6.000 y 8.000 mg O/, incrementandose también la

concentracion de N-NHy, que de forma habitual tenia concentraciones comprendidas entre

800y 1.200 mg/1.
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Figura 9-4. Evolucion de la DQO de entrada y salida del BAPF junto al nitrogeno amoniacal

En la Figura 9-5 se muestra el rendimiento de depuracion del BAPF frente a la velocidad de

carga organica aplicada.
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Figura 9-5. Rendimiento de eliminacion del BAPF frente a la OLR aplicada

El rendimiento de depuracion entre alimentacion y efluente (% eliminado), se mantuvo a lo

largo de todo el periodo de estudio en valores comprendidos entre el 50 y el 80%. El
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rendimiento de depuracion calculado a partir del biogas generado (% gasificado), también se
mantuvo habitualmente entre el 50 y el 90%, mostrando una correlacion adecuada con el valor
calculado por balance de materia, poniendo de manifiesto que la eliminacion de materia
organica por procesos fisicos, como la flotacion o la adsorcion sobre el material de relleno,

era minoritaria durante este periodo de estudio.

En la Figura 9-6 se muestra la produccion de biogas en el reactor frente a la velocidad de

carga organica aplicada.
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Figura 9-6. Produccion de biogas en el BAPF

Durante los primeros 85 dias de operacidn se observa un aumento progresivo en la produccion
de biogas a medida que se incrementa la OLR aplicada, estabilizdndose al final del periodo en
valores comprendidos entre 600 y 800 /m’.d. En este periodo de estudio, la produccion de
biogas estuvo fundamentalmente ligada a la OLR aplicada, y asi, las mayores producciones de
biogas se obtuvieron con OLR proximas a 3 kg DQO/m’.d, entre los dias 79 y 87 (870 a
980 I/m’.d), y entre los dias 120 y 127 (840-900 I/m’.d), manteniéndose la relacion de
alcalinidad en estos periodos por debajo de 0,65. Al final del periodo de estudio, entre los dias
175 y 185, a pesar de aplicarse una velocidad de carga orgénica similar, la produccion de
biogas fue inferior (667-781 1/m’.d), lo que se tradujo en un incremento de la relacién de
alcalinidad hasta un valor de 0,88 el dia 182. Esta disminucidén en la capacidad de gasificacion

del reactor pone de manifiesto los problemas de retencion de biomasa en el sistema.
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9.4. Operacion del MBR

9.4.1. Estudios de filtracion de la membrana

Se efectuaron dos estudios del rendimiento de filtracion de la membrana bajo diferentes
condiciones de operacion. El primero de ellos se efectué de forma previa a la instalacion del
sistema de aireacion, con el objetivo de evaluar el comportamiento que tendrian las fibras
huecas en un MBR anoxico o anaerobio con agitacion hidratlica. En el segundo estudio se

empled aire como medio de agitacion del licor de mezcla.

En los estudios de filtracion se evalud la evolucion de la densidad de flujo (J) y del vacio
aplicado (presiéon transmembrana o TMP) frente al tiempo. A partir de estos datos
experimentales se puede calcular tanto la permeabilidad de la membrana (K) como la

resistencia hidraulica (R).

La permeabilidad de la membrana (K) se calcula a partir de la expresion:

donde:
K es la permeabilidad de la membrana (I/h.m”.bar)
J es la densidad de flujo (I/h.m?)

TMP es la presion transmembrana o vacio aplicado (bar).

La resistencia hidraulica (R) se determina a partir de la Ley de Darcy:

R=AL

J-u
donde:
R es la resistencia hidraulica (m™)
AP es la presion transmembrana o TMP (Pa)
J es la densidad de flujo (m/s)

4 es la viscosidad del fluido (kg/m.s)
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Para operar con las unidades habituales de la presion transmembrana (bar) y de la densidad de

flujo (/h.m?), se emplea la siguiente expresion:

R=3,6-10" . —

AP
J-u

donde:

R es la resistencia hidraulica (m™)

AP es la presion transmembrana o TMP (bar)
J es la densidad de flujo (I/h.m?)

4 es la viscosidad del fluido (kg/m.s)

9.4.1.1. Estudios de filtracidn sin aireacion

El interés de la operacion de las membranas de fibras huecas sin aire radica en las ventajas
que presenta el acoplamiento de un reactor anaerobio a un sistema de microfiltracion por
membrana, puesto que permite la obtencion de un permeado completamente cristalino, con
una ausencia total de sélidos. La operacion de microfiltracion permite reducir la DQO del
efluente anaerobio a su DQO soluble y también permite recircular los sélidos retenidos al
reactor anaerobio, lo que puede tener un impacto positivo en el proceso anaerobio, al
incrementarse tanto el SRT como el tiempo de residencia de los sélidos organicos mas

lentamente biodegradables.

El acoplamiento del BAPF a un sistema de microfiltracion del efluente anaerobio permitiria

reducir la DQO del vertido hasta en un valor maximo del 70%.

El acoplamiento de un sistema de microfiltracion a reactores anaerobios, es especialmente
interesante en el caso de que éstos presenten problemas de retencion de biomasa o la
presencia de materiales solidos lentamente biodegradables, conformando un sistema MBR
anaerobio (AnMBR) de tipologia sumergida externa. La evaluacion en profundidad del
acoplamiento de estos sistemas no forma parte de los objetivos de este trabajo, evaludndose
unicamente la capacidad de filtracion que presentan las fibras huecas en ausencia de aire y
con los solidos presentes en el efluente anaerobio, como parte de futuros trabajos de

investigacion.
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Aunque la combinacion del BAPF con una etapa de microfiltracion por membranas
permitiese mejorar el rendimiento de eliminacion de materia organica y la calidad del efluente
obtenido, en ningin caso constituiria una etapa de tratamiento definitiva, puesto que no
permite la eliminacion de nitrégeno bajo condiciones anaerobias, por lo que el interés de su
combinacion con sistemas de membrana pasa inevitablemente por la aplicacién de un proceso

aerobio.

Para la realizacioén de los estudios hidraulicos sin aireacién, el MBR se llend con 800 1 de
efluente anaerobio y 200 1 de sangre diluida al 5%, alcanzando una concentracion de sélidos
en suspension de 1.200 mg/l, con una temperatura de operacion de 20°C. La agitacion de las
fibras se efectuaba hidraulicamente mediante la actuacion de una bomba sumergida, que
aportaba un caudal de recirculacién en la cuba del MBR de unos 15 m*/h. La impulsion de la
bomba estaba orientada hacia la zona del modulo de membranas y la elevada recirculacion

consigue movilizar todo el volumen del MBR (Fotografia 9-1).

Fotografia 9-1. Agitacion del MBR mediante bomba sumergida

Los tiempos de operacion estandar marcados por el fabricante de las membranas eran de
30 minutos de filtracion y 30 segundos de contralavado, si bien estos tiempos estaban
dirigidos a su operacion con aire en el tratamiento de aguas residuales urbanas. En esas
condiciones el valor nominal de flujo de las membranas se sitGia en 20 1/h.m?, con un caudal

de contralavado de 2,5 veces el caudal de filtracion. El empleo de las fibras huecas en
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procesos de depuracion industriales es todavia muy limitado, por lo que no existen referencias

de operacion de estos procesos ni sobre cuales son sus condiciones Optimas de filtracion.

Evaluacion de diferentes ciclos de operacion

Para el arranque de la filtracion se opt6 por unos tiempos de operacion mas conservadores que
los considerados por el fabricante, con un tiempo de filtracion menor y un contralavado
mayor (15 minutos de filtracion y 1 minuto de contralavado). El caudal de contralavado se
situé en 0,7 I/min (42 1/h.m?). En la Figura 9-7 se muestra la densidad de flujo y el vacio

aplicado con este ciclo de operacion.
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Figura 9-7. Ciclos sin aire de 15 min filtracion / 1 min contralavado

En la Figura 9-7 se puede observar como la densidad de flujo (J) desciende de forma
considerable con el tiempo de filtracion, desde unos 25 1/h.m” que se obtienen justo después
de realizar el contralavado, hasta unos 13 I/h.m% por lo que las membranas disminuyen un
50% su J inicial en 15 minutos de filtracion. El tiempo de contralavado de 1 minuto es
suficiente para devolver a la membrana a su estado inicial, obteniéndose curvas de filtracion
reproducibles en el periodo evaluado. El primer ciclo presenta una mayor dispersion en los
valores de la densidad de flujo, debido a que se trata del arranque de la membrana, y a que por

lo tanto requiere de un tiempo para la formacion de los depdsitos sobre la membrana y la
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correspondiente estabilizacion del flujo. El vacio aplicado, y por lo tanto la presion
transmembrana, aumenta con el tiempo de filtracion, debido a que la velocidad de la bomba
peristaltica empleada para la succion se mantiene constante, mientras que la superficie libre
de filtrado se reduce a medida que se depositan sélidos sobre la superficie de la membrana. Al

final de cada ciclo, el vacio se mantiene constante en un valor préximo a 0,35 bar.

Posteriormente se evalud el comportamiento de la membrana ante ciclos de filtracion mas
largos, proximos a los propuestos por el fabricante, manteniendo 1 minuto de contralavado.
Se efectuaron ciclos de filtracion de 20, 30 y 40 minutos de duracion, efectudndose entre los
diferentes ensayos una limpieza externa de la membrana con agua limpia, asi como un
contralavado de 10 minutos de duracion a un caudal de 25 1/h con el objetivo de recuperar la

capacidad de filtracion de la membrana.

La aplicacion de tiempos de filtracion mas largos podria incrementar la densidad de flujo neta
(volumen permeado menos volumen consumido en contralavado), pero en cualquier caso va a
depender del efecto que tenga sobre la J la prolongacion de la etapa de filtracion. En la Figura
9-8, Figura 9-9 y Figura 9-10 se muestra la evolucion de la densidad de flujo y el vacio

aplicado en los diferentes ciclos de operacion.

—e—J —8—Vacio
20,00 0,4
18,00 -
16,00 - , 7 035
14,00 b 0.3
< 12,00 0
£ o
< 10,00 025 o
S 0o E'—HH- E
+ 0,2
6,00 ?_ﬂ !
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' + 0,15
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Figura 9-8. Ciclos sin aire de 20 min filtracién / 1 min contralavado

Como se puede observar en la Figura 9-8, el incremento del tiempo de filtracién hasta

20 minutos ocasiona una disminucion progresiva en la densidad de flujo obtenida en los
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diferentes ciclos, a la vez que se incrementa la presion transmembrana como consecuencia del
ensuciamiento. Desde unas densidades de flujo iniciales de 19 I/h.m% y después de 4 ciclos de
operacion, la densidad de flujo se reduce a 17 1/h.m>. Como consecuencia, el volumen de
permeado obtenido en cada ciclo de 20 minutos se reduce desde los 5,63 1 obtenidos en el

primero, a los 5,00 1 obtenidos en el quinto, lo que representa una disminucion del 11%.

En este mismo ensayo se incrementé el tiempo de contralavado a 90 segundos, pero apenas
mejoro la permeabilidad de la membrana, obteniéndose mejores resultados con un tiempo de
contralavado de 120 segundos. Sin embargo, alargar los tiempos de filtracion a costa de
incrementar el de contralavado no aporta ninguna ventaja operativa, puesto que no aumenta el

flujo neto.

El incremento de los tiempos de filtracion a 30 y 40 minutos evidencia una mayor
disminucién en la densidad de flujo, y la membrana no recupera su permeabilidad inicial,

como se puede observar en la Figura 9-9 y en la Figura 9-10.

‘—O—J —— Vacio ‘

Vacio (bar)

0 30 60 90 120 150

Tiempo (min)

Figura 9-9. Ciclos sin aire de 30 min filtracién / 1 min contralavado

Con los ciclos de filtracion de 30 minutos, propuestos por el fabricante de las membranas, la
densidad de flujo disminuye de forma muy importante, a pesar de que el tiempo de
contralavado aplicado, y por lo tanto, el volumen de permeado, es el doble del recomendado.

Al final del estudio las J se sitian en valores inferiores a los 10 I/h.m? El volumen de
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permeado obtenido en el primer ciclo fue de 7,45 | frente a los 5,46 1 obtenidos en el quinto

ciclo, lo que representa una disminucion del flujo del 27%.
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Figura 9-10. Ciclos sin aire de 40 min filtracion / 1 min contralavado

La aplicacion de un tiempo de filtracion de 40 minutos disminuye aun mas la capacidad de
filtracion de la membrana, que ya no recupera su permeabilidad inicial, observandose una

disminucioén de la densidad de flujo inicial (Jy) de cada ciclo.

La naturaleza del agua residual tratada y de los solidos contenidos en ella, operando con
agitacion hidraulica de las membranas y contralavado para su recuperacion, aconsejan operar
con unos tiempos de filtracion maximos comprendidos entre 15 y 20 minutos, que son

inferiores al recomendado por el fabricante.

Limpieza quimica de la membrana

Tras realizarse el estudio de filtracion sin aire con los diferentes ciclos de operacion, y puesto
que los contralavados intensos aplicados y la limpieza externa de las fibras con agua no
permitian recuperar la permeabilidad inicial de las membranas, se optd por efectuar una
limpieza quimica. La limpieza mediante bafio quimico se realizaba en un depdsito plastico de
200 1 de volumen util que permitia sumergir completamente el mddulo de membrana. La
concentracion de hipoclorito sédico (NaClO) en el bano quimico debia estar comprendida

entre 250 y 500 ppm, que constituye el limite operativo de resistencia del refuerzo de las
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fibras (poliamida) al cloro (el PVDF de la piel ofrece una resistencia mayor). Posteriormente
el pH resultante de la disolucion, comprendido entre 10,0 y 10,5 se reduce con HCI hasta un
pH aproximado de 6,5, que constituye un valor adecuado para los materiales de las
membranas y la formacion de la especie HCIO. Una vez preparada la disolucion se introduce
en ella el modulo de membranas, y se hace pasar la solucién de limpieza a través de las
membranas conforme a la operacion habitual de filtracién, mediante una densidad de flujo de

unos 5 /h.m?, recirculandose al tanque de limpieza durante 4-6 horas.

La primera limpieza del modulo de membranas se efectué con las condiciones menos
agresivas, 250 ppm de hipoclorito a pH 6,5 durante 4 horas. Tras la limpieza quimica la
densidad de flujo de las membranas con agua limpia se incrementé desde 14 hasta 22 I/h.m?,

con un vacio aplicado de 0,15 bar.

Estudio de filtracion en continuo

Se efectué una filtracion ininterrumpida durante un periodo de 7 horas con objeto de
determinar si es posible alcanzar una densidad de flujo estable (Jeswabie) Sin necesidad de
realizar etapas de contralavado, asi como evaluar la velocidad de ensuciamiento de la
membrana bajo las condiciones de operacion establecidas (sin aireacion, con 1.200 mg/l de
SST y una temperatura de 20°C). La Figura 9-11 recoge los valores obtenidos para la

densidad de flujo y el vacio aplicado durante el tiempo de filtracion.

‘ * J+Vacio‘

0,35

+ 0,30

+ 0,25

+ 0,20

+ 0,15

Vacio (bar)

+ 0,10

+ 0,05

0 T T T T T T T T 0,00
0 50 100 150 200 250 300 350 400 450

Tiempo filtraciéon (min)

Figura 9-11. Filtracién en continuo sin aireacion
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Durante las 7 horas de filtracion en continuo la densidad de flujo no dejo de disminuir,
poniendo de manifiesto que bajo esas condiciones de operacién no se llegan a igualar las
velocidades de deposicion y desprendimiento de solidos sobre la membrana, por lo que no se
alcanza un valor estable de la densidad de flujo durante el periodo evaluado, que al final del

estudio se sitta en unos 6 /h.m?, un 33% de su valor inicial.

La Figura 9-12 recoge la evolucion de la resistencia hidraulica R frente al tiempo de

filtracion:
20
18 Vensue = 1,68.102 m™ h!
z R
16 - R*=0,9943 s e”
14 ‘:"(',M
E 12 _paset®
8 10 et
I\c—’ 8 /,
5. ’
4 4 Vensue = 2,66.10" m™" h!
R*=0,9922
2 |
0 T T T T T T T T
0 50 100 150 200 250 300 350 400 450
Tiempo filtracion (min)

Figura 9-12. Evolucion de la resistencia durante la filtracion continua sin aireacion

El grafico de resistencia frente al tiempo se ajusta a un modelo lineal, en el que el incremento
de la resistencia es directamente proporcional al tiempo, y el ajuste de los datos por minimos
cuadrados permite obtener una velocidad de ensuciamiento (Vepsy), durante los 130 primeros
minutos de filtracion, de 2,66.10'> m™.h"', mientras que entre los 130 y los 424 minutos de

filtracion, la velocidad de ensuciamiento disminuye, siendo 1,68.1012 m'h.

En la Figura 9-13 se representa la resistencia hidraulica R frente al volumen filtrado:
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Figura 9-13. Evolucioén de la resistencia frente al volumen filtrado

La resistencia se incrementa de forma proporcional al volumen filtrado, ocasionando un

ensuciamiento constante sobre la membrana de 0,20. 102 mt1!,

9.4.1.2. Estudios de filtracidon con aireacion

Tras la realizacion de los estudios hidraulicos sin aireacion, el MBR se inoculd para su
arranque con 150 1 de fangos activados procedentes de un matadero local. El indculo se
recogid en la recirculacién de fangos del decantador secundario, con una concentracion de
SST = 5.890 mg/l y SSV = 5.270 mg/l. La concentracién inicial de solidos (SSTLM) en el
MBR aerobio se situo en 900 mg/1, y tras un periodo de operacion de 57 dias alcanz6 un valor
de 5 g/l. En ese momento se efectudé un nuevo aporte externo de fangos aerobios espesados,
procedentes del mismo matadero local que el indculo inicial, aprovechando la realizacion de
una parada de mantenimiento del MBR, con lo que se logré alcanzar una concentracion de

8 g/l, que ya se sitiia dentro del intervalo habitual de operacion de estos sistemas (8-10 g/1).

Una vez alcanzada la concentracion objetivo de solidos, se realizaron una serie de estudios de
filtracion, cuyo objetivo era determinar el ciclo de filtracion/contralavado mas adecuado para
las condiciones de operacion establecidas, consistentes en una agitacion de las fibras por aire
y una concentracion mas elevada de solidos en suspension. El desarrollo de la biomasa
aerobia en el reactor modifico la naturaleza de los so6lidos, con respecto al estudio efectuado
sin aire. Los solidos presentes en el MBR durante los estudios sin aireacion eran unicamente

restos de biomasa anaerobia procedente del BAPF y restos de la materia organica sélida no
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degradada contenida en la sangre de alimentacion. En los estudios con aireacion, sin embargo,
los solidos contenidos en el MBR son fundamentalmente biomasa aerobia, aunque también
contiene restos de biomasa anaerobia y otros restos solidos no biodegradables presentes en la

alimentacion (pequefios fragmentos de pluma, pienso, etc).
Los estudios hidraulicos con aireacion se dividieron en:
1. Determinacion de la resistencia de la membrana (R,,) inicial con agua limpia
2. Optimizacion de los ciclos de operacion
2 a) Optimizacion del tiempo de filtracion

2 b) Optimizacion del tiempo de contralavado

1. Determinacion de R,, inicial con agua limpia

En primer lugar se evaluaron las tasas de flujo de las membranas con agua limpia a diferentes
presiones transmembrana (TMP), para obtener una referencia de su permeabilidad y
resistencia. Estos valores de referencia permitiran evaluar posteriormente la eficacia de las
diferentes limpiezas quimicas sobre la capacidad de recuperacion de permeabilidad de la
membrana. En la Tabla 9-1 se recogen las densidades de flujo obtenidas con agua limpia a

20 °C en funcidn del vacio aplicado.

Tabla 9-1. Caracterizacion del moédulo de fibras huecas con agua limpia a 20°C

Vacio (bar) J (I/h.m?)
0,07 4,5
0,11 7,3
0,19 12,6
0,23 15,2
0,26 17,0
0,27 17,7
0,31 20,2

Por ajuste lineal del vacio aplicado (Pa) frente a J.u (kg/s”), se obtiene un valor de resistencia

de la membrana (R,) en agua limpia a 20°C de 5,5.10'" m”. De la misma forma,
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representando la J frente al vacio aplicado, se obtiene una permeabilidad de la membrana (K)

de 65,4 1/h.m? bar.

2. Optimizacion de los ciclos de operacion

Los estudios hidraulicos con aire se realizaron con una concentracion de solidos suspendidos
en el licor de mezcla (SSTLM) de 8.000 mg/l, y con un caudal de aire constante aplicado a
través del difusor de burbuja fina del reactor de 4 m’/h, a una temperatura de 20°C. Durante la
operacion de contralavado de las membranas se activaba la aireacion interna del modulo de
fibras huecas, que permite aplicar un burbujeo grueso directo sobre las membranas (scouring),
conforme a las recomendaciones del fabricante recogidas en la hoja de especificaciones

entregada junto con el médulo de membrana.

Después de cada ensayo de filtracion la membrana se sometia a un contralavado intenso de
2 minutos de duracién con un flujo de contralavado de 40 1/h.m’ junto con la aireacion

interna del mddulo, con el objetivo de recuperar su capacidad de filtracion.

2.a. Optimizacion del tiempo de filtracion

En primer lugar se evalu¢ la eficacia del contralavado estandar indicado por el fabricante de
las membranas (30 segundos de contralavado) sobre diferentes periodos de filtracion, con una

aireacion continua del licor de mezcla.

Se ensayaron 6 tiempos de filtracion (4, 6, 8, 10, 12 y 18 minutos) con un periodo de
contralavado constante de 30 segundos (Jeontralavado = 28,8 l/h.mz), empleando 0,24 1 de

permeado.

En los siguientes graficos (Figura 9-14 a Figura 9-19) se muestra la evolucion de la densidad

de flujo y del vacio aplicado para los diferentes ciclos de operacion propuestos.

322



Operacion combinada del BAPF con el MBR
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Figura 9-14. Caracterizacion hidraulica con aireacion (Filtracion 4 min/Contralavado 30 s)
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Figura 9-15. Caracterizacion hidraulica con aireacion (Filtracion 6 min/Contralavado 30 s)
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Figura 9-16. Caracterizacion hidraulica con aireacion (Filtracion 8 min/Contralavado 30 s)
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Figura 9-17. Caracterizacion hidraulica con aireacion (Filtracion 10 min/Contralavado 30 s)
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Figura 9-18. Caracterizacion hidrdulica con aireacion (Filtracion 12 min/Contralavado 30 s)
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Figura 9-19. Caracterizacion hidrdulica con aireacion (Filtracion 18 min/Contralavado 30 s)

En todos los ciclos evaluados, el vacio aplicado se situé de forma estable entre 0,24 y

0,26 bar.
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La Tabla 9-2 recoge la densidad de flujo obtenida (total y neta) para cada tiempo de filtracion
en el primer y en el quinto ciclo, junto al volumen de permeado (%) consumido en el

contralavado y la resistencia a la finalizacion del primer y del quinto ciclo.

Tabla 9-2. Caracterizacion hidraulica con aireacion: densidad de flujo, consumo de
permeado en funcién del tiempo de filtracion aplicado y resistencia a la
finalizacion del ciclo

J ciclo J neta % permeado

Bl G N ) (/h.m?) (/h.m?) consumido R. 10" (m™)
Ciclo 1 10,80 6,40 33,3 10,0
! Ciclo 5 10,35 6,00 34,7 10,4
Ciclo 1 10,20 7,20 23,5 10,9
° Ciclo 5 9,20 6,27 26,0 11,7
Ciclo 1 8,85 6,63 20,3 11,9
i Ciclo 5 8,70 6,49 20,6 12,0
Ciclo 1 8,88 7,08 16,2 12,2
0 Ciclo 5 8,58 6,80 16,7 12,5
Ciclo 1 8,60 7,10 13,9 12,7
. Ciclo 5 8,60 7,10 13,9 12,8
Ciclo 1 8,00 7,00 10,0 13,5
a Ciclo 5 8,00 7,00 10,0 13,8

En la Figura 9-20 se muestra la densidad de flujo neta obtenida al final de cada ensayo con los

diferentes ciclos de filtracion, para un tiempo de contralavado constante de 30 segundos.
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Figura 9-20. Caracterizacion hidraulica con aireacion: evolucion de la densidad de flujo neta
con el tiempo de filtracion

Como se puede observar en la Figura 9-20, el incremento del tiempo de filtracion permite
obtener densidades de flujo netas mas elevadas, alcanzandose un valor maximo en este
parametro con periodos de filtracion comprendidos entre 12 y 18 minutos. El consumo de
permeado asociado a un tiempo de contralavado de 30 segundos, junto a la disminuciéon que
experimenta la densidad de flujo al inicio de cada ciclo de filtracion, hacen que la membrana
alcance un rendimiento hidrdulico maximo con la aplicacion de los tiempos de filtracion

ensayados mas elevados, sin superar los 18 minutos.

Con el ciclo de filtracion de 12 minutos, la densidad de flujo inicial (Jo) tras cada
contralavado se recupera hasta 10 I/h.m* (Figura 9-18). Sin embargo, la aplicacion de un
tiempo de filtracion de 18 minutos, a pesar de que la densidad de flujo al final de cada ciclo
(Jp) se mantiene en 6,7 I/h.m’, ocasiona que las Jo disminuyan después de cada ciclo, y que la
resistencia aumente mas entre el primer y el quinto ciclo, considerandose mas adecuada la

aplicacion de un tiempo de filtracion de 12 minutos.
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2.b. Optimizacion del tiempo de contralavado

Puesto que el volumen de permeado consumido en el contralavado se hace menos
significativo a medida que se incrementa el periodo de filtracion, la operacion con periodos de
filtracion mas cortos (densidades de flujo mas altas) s6lo tendria ventajas si se consiguiese
rebajar el consumo de permeado en el contralavado aplicado, sin que esto afectase
negativamente al ensuciamiento de la membrana. Para comprobar la eficacia del contralavado
con un menor consumo de permeado, se ensayo un ciclo corto de filtracion de 6 minutos
combinado con 6, 12, 18 y 24 segundos de contralavado, frente a los 30 segundos empleados
en los ensayos iniciales de optimizacion del tiempo de filtracion. En los siguientes graficos

(Figura 9-24 a Figura 9-21) se muestran los resultados obtenidos.
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Figura 9-21. Caracterizacion hidraulica con aireacion (Filtracién 6 min/Contralavado 6 s)

328



Operacion combinada del BAPF con el MBR

J (th.m?)

12,00

10,00 -

8,00

6,00

4,00

2,00

0,00

‘—O—J —=— Vacio ‘

RN T

A T

0 6 12 18 24 30

Tiempo (min)

0,38
0,36
0,34
0,32
0,3

0,28
0,26
0,24

0,22

Vacio (bar)

Figura 9-22. Caracterizacion hidraulica con aireacion (Filtracion 6 min/Contralavado 12 s)
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Figura 9-23. Caracterizacion hidraulica con aireacion (Filtracion 6 min/Contralavado 18 s)
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Figura 9-24. Caracterizacion hidrdulica con aireacion (Filtracion 6 min/Contralavado 24 s)

Como se puede observar en la Figura 9-22, Figura 9-23 y Figura 9-24, la aplicacion de
tiempos de contralavado de 12, 18 y 24 segundos a un ciclo de filtracién de 6 minutos,
permiten mantener la permeabilidad de la membrana, que aunque experimenta una
disminucion progresiva en los valores de la densidad de flujo inicial (Jy), permiten mantener
estables los valores de la densidad de flujo final (Jf), poniendo de manifiesto un ligero
ensuciamiento de la membrana en estos ciclos de operacion. La resistencia se mantiene
estable a lo largo de la aplicacion de estos ciclos de operacion en valores comprendidos entre

12,3.10% y 12,6.10” m™.

Sin embargo, tal y como puede apreciarse en la Figura 9-21, la aplicaciéon de un tiempo de
contralavado de 6 segundos se muestra insuficiente para mantener la permeabilidad de la
membrana, que ve reducidos tanto los valores de Jo como los de Jf, manifestando un
ensuciamiento mas intenso en la membrana. En estas condiciones de operacidn, el vacio
aplicado experimenta un incremento progresivo a lo largo del ensayo, hasta alcanzar un valor
de 0,30 bar, que no se alcanza en ninguno de los otros ciclos ensayados. La resistencia se
incrementa a lo largo de la aplicacion de este ciclo de operacion, pasando de un valor inicial

de 12,3.10%216,6.10” m™.
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La Tabla 9-3 recoge la densidad de flujo obtenida (total y neta) para cada tiempo de

contralavado en el primer y en el quinto ciclo, junto al volumen de permeado (%) consumido

y la resistencia a la finalizacion del primer y del quinto ciclo.

Tabla 9-3. Caracterizacion hidraulica con aireacion: densidad de flujo y consumo de

permeado en funcién del tiempo de contralavado aplicado y resistencia a la

finalizacion del ciclo

J ciclo J neta % permeado 12, -1
t contralavado (s) (/h.m?) (/h.m?) consumido R.107° (m")
Ciclo 1 9,60 8,95 5,2 12,3
6
Ciclo 5 7,80 7,18 6,4 16,6
Ciclo 1 9,60 8,42 9,3 12,3
12
Ciclo 5 9,30 8,13 9,6 12,6
Ciclo 1 9,50 7,71 14,7 12,4
18
Ciclo 5 9,30 7,52 15,0 12,5
Ciclo 1 10,60 8,15 17,9 12,4
24
Ciclo 5 9,40 7,03 20,2 12,4

En la Figura 9-25 se muestra la densidad de flujo neta obtenida al final de cada ensayo con los

diferentes tiempos de contralavado, para un tiempo de filtracion constante de 6 minutos.
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Figura 9-25. Caracterizacion hidraulica con aireacion: evolucion de la densidad de flujo neta
con el tiempo de contralavado

En base a la densidad de flujo neta obtenida (Tabla 9-3 y Figura 9-25), el valor minimo mas
adecuado para el contralavado se sitia en 12 segundos, para un ciclo de filtracion de
6 minutos. Con la aplicacion de estos tiempos de operacion, la densidad de flujo neta alcanza
un valor de 8,13 I/h.m?, frente a un minimo de 7,03 I/h.m? obtenidos con la aplicacion de un

contralavado de 24 segundos.

En el estudio de optimizacién de los tiempos de filtracion, la aplicacion de un ciclo de
6 minutos filtracion/30 segundos contralavado, no era una combinacion dptima desde el punto
de vista de la J,, obtenida al final de ensayo (6,27 I/h.m?), puesto que quedaba muy por
debajo de los 7,0-7,1 I/h.m? alcanzados con un tiempo de filtraciéon de 12-18 minutos. Sin
embargo, la reduccién del tiempo de contralavado permite mejorar el rendimiento hidraulico
neto asociado al ciclo de filtracion de 6 minutos, que con 12 segundos de contralavado
consigue incrementar la Jne, hasta un valor méximo de 8,13 l/h.mz, consumiendo tan s6lo un
10% del permeado obtenido. Este valor de la densidad de flujo neta, supone mejorar en un
14% el rendimiento hidraulico neto alcanzado con el ciclo de operacion de 12-18 minutos de

filtracion y 30 segundos de contralavado, constituyendo un ciclo 6ptimo de operacion.
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La operacion del MBR con tiempos de filtracion bajos estd condicionada a disminuir también
el tiempo de contralavado hasta aquel valor que permite mantener estable la operacion de
filtracion de la membrana. En los ensayos efectuados, para un ciclo de filtraciéon de 6 minutos,
el tiempo de contralavado minimo aplicable, dentro de los valores que permite temporizar el
automatismo eléctrico, es de 12 segundos, constituyendo un ciclo de operacion dptimo desde

el punto de vista del rendimiento hidraulico neto de las membranas.

9.4.2. Comportamiento hidraulico de las membranas durante la puesta en
marcha y posterior operacion del MBR

Durante la puesta en marcha y posterior operacion del sistema MBR para el estudio de su
rendimiento de depuracidon, las membranas operaron en continuo con tres ciclos de

filtracion/contralavado distintos, asociados a dos fases de operacion del sistema:

» Fase I: puesta en marcha y acumulacion neta de biomasa aerobia. Operacion a 24

minutos de filtracion y 1 minuto de contralavado.
» Fase II: operacion con concentraciones de biomasa de 8-10 g/1.
e Fase II-a: operacion a 12 minutos de filtracion y 30 segundos de contralavado.

e Fase II-b: operacion a 6 minutos de filtracion y 12 segundos de contralavado

9.4.2.1. Fase I: operacion a 24 minutos de filtracion y 1 minuto de contralavado

Durante la puesta en marcha del MBR se operd con un ciclo de filtracion/contralavado
proximo al propuesto por el fabricante de las membranas. Se oper6 con este ciclo durante un
periodo de 57 dias, en los que se promovid la acumulacion de biomasa en el reactor, no
efectudndose ninguna purga de solidos (retencion total), lo que increment6 la concentracion
de los solidos suspendidos totales del licor de mezcla (SSTLM) desde 900 hasta 4.800 mg/I1.
En la Figura 9-26 se muestra la evolucion de la densidad de flujo neta (Juea) y del vacio
aplicado a la membrana, asi como la evolucion de los solidos en suspension en el licor de

mezcla.
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Figura 9-26. Fase I: ciclo 24 min filtracién/1 min de contralavado

La densidad de flujo neta disminuyd desde un valor inicial de 7,67 I/h.m* hasta un valor

minimo de 3,54 I/h.m? al final del periodo, aplicando una velocidad constante de la bomba.

El dia 31 de operacion, tras un periodo de parada del MBR por problemas de congelacion en
las lineas de agua (Parada n° 1), se efectud una suave limpieza quimica con 250 ppm de
NaClO durante 4 horas (Limpieza n° 1), pero la densidad de flujo neta sélo se recuperd hasta
un valor de 6,67 l/h.mz, con una resistencia de 1 1,9.1012 m' A partir del dia 31 la densidad de
flujo neta vuelve a caer en 7 dias hasta un valor de 4,58 l/h.mz, alcanzandose una resistencia

de 18,6.10' m™'. Una parada de cinco dias del MBR (Parada n° 2) ocasionada por unos
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problemas con el automatismo eléctrico (dias 38-43), hace que la membrana recupere algo de
permeabilidad por la ausencia de filtracion y la aireacion aplicada para mantener condiciones
aerobias en el reactor, aumentando la densidad de flujo neta hasta 5,42 Ih.m®> y una
resistencia de 16,3.10'> m™, para volver a disminuir en los dias siguientes (43-49), hasta un
valor minimo de 3,54 1/h.m?, donde se alcanza una resistencia de 25,7.10"> m™. El incremento
de la densidad de flujo tras la parada de la filtracion también se observéd en la Parada n° 1

(desde 5,42 hasta 6,33 I/h.m?)

El dia 50 se efectud otra limpieza quimica (Limpieza n°® 2), con 350 ppm de NaClO durante 5
horas, pero de nuevo la densidad de flujo neta solo recuperé hasta un valor de 5,67 I/h.m?, con
una resistencia de 13,1.10' m™. La eficacia de la limpieza quimica resulté ser baja para el
tipo de ensuciamiento de la membrana, puesto que la filtracion con agua limpia a 20°C, con la
velocidad de succion habitual, obtuvo una J de 9,5 I/h.m?, frente a los 12,6 I/h.m? del ensayo
de control, lo que supone una pérdida del 25% de la capacidad de filtracion inicial de la
membrana, consecuencia de la mala filtrabilidad de los fangos, que provocaban
ensuciamientos severos en la membrana bajo esas condiciones de operacion. El elevado grado
de disgregacion de la biomasa, con una concentracion inferior a la habitual en este tipo de
sistemas, junto a su deficiente floculacion y naturaleza viscosa, ocasionaba un elevado grado

de ensuciamiento en las membranas, que veian disminuida su permeabilidad inicial.

Tras efectuarse la Limpieza n° 2, la membrana vuelve a ensuciarse rapidamente en los 7 dias
posteriores, disminuyendo de nuevo la densidad de flujo hasta 3,54 1/h.m”. El vacio aplicado
se incrementd de forma importante al final del periodo, alcanzando un valor maximo de
0,45 bar, poniendo de manifiesto el severo ensuciamiento de la membrana, que alcanza una

) .. 12 -1
resistencia maxima de 34,1.10“m’.

9.4.2.2. Fase II-a: operacion a 12 minutos de filtracion y 30 segundos de contralavado

Como consecuencia del severo ensuciamiento y la baja densidad de flujo obtenida con el
primer ciclo de operacidon, y tomando como base los resultados obtenidos en los estudios de
filtracion realizados durante el periodo comprendido entre los dias 57 y 77, se opt6 por rebajar
tanto el periodo de filtracion como el de contralavado, con el objetivo de intentar mantener
una densidad de flujo constante, asi como disminuir la frecuencia de la limpieza quimica de

las membranas.
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Se adopto el ciclo de operacion de 12 minutos de filtracién y 30 segundos de contralavado,
que demostro ser adecuado en los estudios previos de filtracion realizados (Apartado 9.4.1.2),
donde permitia alcanzar densidades de flujo netas superiores a 7 I/h.m’. Se operd con este
ciclo durante 62 dias, en los que la concentracién de so6lidos en suspension en el licor de

mezcla se mantuvo entre 8.000 y 10.500 mg/I1.

En la Figura 9-27 se muestra la evolucion de la densidad de flujo neta y del vacio aplicado
durante este periodo de operacion, asi como la evolucidon de los sélidos en suspension en el

licor de mezcla.
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Figura 9-27. Fase II-a: ciclo 10 min filtracién/24 s de contralavado
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Aunque este ciclo de operacion permite mantener una densidad de flujo neta constante
durante los tres primeros dias (78-80), ésta vuelve a caer de forma brusca coincidiendo con un
aumento de la carga y de los sdlidos introducidos en el MBR, que ocasiond un incremento de

los so6lidos en suspension del reactor hasta un valor de 9.000 mg/1.

Entre los dias 83 y 90 la densidad de flujo disminuye hasta alcanzar un valor minimo absoluto
de 2,92 l/h.mz, con un incremento importante en el vacio aplicado, que se situ6 en 0,53 bar, lo

o, . : - 12 -1
que situo la resistencia en un valor maximo de 46,5.10“ m™.

Con el fin de recuperar la densidad de flujo, el dia 90 de operacion se efectud una limpieza
quimica (Limpieza n° 3) con los valores limite recomendados por el fabricante (500 ppm de
NaClO durante 6 horas), recuperandose la densidad de flujo neta en el MBR hasta un valor de
7,5 1/h.m?, con la aplicacién de un vacio de 0,25 bar, lo que supuso rebajar la resistencia hasta

un valor minimo de 10,4.1012 m’.

Determinando, para su caracterizacién y comparacion con estados previos, la capacidad de
filtracion de la membrana en agua limpia a 20°C, ésta alcanzoé un valor de 10,1 I/h.m?, lo que
supuso un incremento del 6% respecto a la limpieza quimica n° 2, aunque todavia muy por
debajo de los 12,6 1/h.m* del ensayo de control, lo que supone una pérdida del 20% en la
capacidad inicial de filtracion de la membrana. Aun bajo las condiciones de limpieza quimica

mas agresivas admitidas por las membranas, éstas no recuperaban su permeabilidad inicial.

En los dias posteriores a la limpieza (90-101), la densidad de flujo disminuye
progresivamente, a la vez que se alcanza un valor maximo de los sélidos en suspension de
10.500 mg/1 el dia 101, en el que se efectua la primera purga del reactor. El objetivo de las
purgas de licor de mezcla del reactor era mantener la concentracion de solidos en suspension
del licor de mezcla dentro del intervalo habitual (8-10 g/l), a la vez que asegurar una edad

celular suficientemente elevada para el desarrollo de bacterias nitrificantes.

Entre los dias 111-117 tuvo lugar una nueva parada del MBR (Parada n° 3), como
consecuencia de la averia de la bomba de alimentacion del reactor anaerobio. El dia 118 se
puso en marcha el MBR, ganando de nuevo permeabilidad con la parada, con una densidad de
flujo inicial de 5,21 I/h.m”. Entre los dias 118 y 139 la densidad de flujo vuelve a disminuir a
pesar de la purga diaria del reactor, que mantiene una concentracion de SSTLM

comprendidos entre 8.500 y 10.000 mg/l. El nuevo valor minimo de la densidad de flujo en
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este periodo se alcanza el dia 134, que se sitiia en 2,71 1/h.m?, con un vacio de 0,43 bar y una

resistencia de 40,0. 10” m™.

9.4.2.3. Fase II-b: operacion a 6 minutos de filtracion y 12 segundos de contralavado

Puesto que la disminucion del periodo de filtraciéon a 12 minutos todavia ocasionaba un
ensuciamiento muy severo en las membranas, se optd de nuevo por rebajarlo hasta 6 minutos,
con la aplicacion de un contralavado de 12 segundos. Este ciclo ya habia sido considerado
como 6Optimo en los estudios de filtracion realizados, obteniéndose unos buenos resultados en
la recuperacion de la capacidad de filtracion al final de cada ciclo (Apartado 9.4.1.2),

obteniendo unas densidades de flujo netas proximas a 8 I/h.m”.

Este ciclo de operacion se mantuvo durante 55 dias, con una concentracion de solidos en

suspension en el licor de mezcla comprendida entre 8.500 y 10.700 mg/1.

En la Figura 9-28 se muestra la evolucion de la densidad de flujo neta y del vacio aplicado,

asi como la evolucion de los solidos en suspension en el licor de mezcla.
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Figura 9-28. Operacién en MBR piloto con ciclos 6 min filtracion/12 s contralavado

Con el fin de recuperar la densidad de flujo antes de aplicar el nuevo ciclo de operacién
propuesto, el dia 139 de operacion se efectud una nueva limpieza quimica de la membrana
(Limpieza n° 4) empleando las mismas condiciones de la Limpieza n° 3 (500 ppm NaClO
durante 6 horas), pero incorporandose una modificacion en la operacion de limpieza,
consistente en la introduccién de aire en la cuba de limpieza, con el objetivo de promover un
mayor contacto de las fibras con la solucién quimica. Tras la limpieza quimica las membranas
recuperan la densidad de flujo neta desde 2,75 hasta 7,71 1/h.m?, rebajandose el vacio aplicado

desde 0,45 a 0,25 bar, lo que disminuy¢ la resistencia desde 41,4.1012 hasta 10,3.1012 m’.
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Con estas nuevas condiciones en la operacion de limpieza, la capacidad de filtracion de la
membrana en agua limpia a 20°C se increment6 en un 5% respecto a la limpieza quimica n° 3,
alcanzando un valor de 10,6 I/h.m? frente a los 12,6 /h.m? del ensayo de control, lo que
todavia supone una pérdida del 16% de la capacidad inicial de filtracion. La presencia de
incrustaciones minerales, la colonizacién bacteriana de los poros o su obstrucciéon con
materiales organicos, pueden ser los causantes de un ensuciamiento irreversible de la

membrana, ante la que las limpiezas quimicas se muestran insuficientes.

La densidad de flujo de las membranas, cuando éstas se introducen en el licor de mezcla del
reactor, disminuye rapidamente, poniendo de manifiesto unas malas cualidades filtrantes del
fango, que presenta un aspecto disgregado y viscoso. La sedimentabilidad del fango aerobio

es muy baja, presentando una V3o de 990 ml/I.

Estos resultados ponen de manifiesto la necesidad de aplicar un scouring continuo sobre las
membranas, y no s6lo en la etapa de contralavado, evitando la deposicion de los s6lidos entre

las fibras al ponerlas en movimiento.

Desde el dia 156 hasta el final del estudio (41 dias), la densidad de flujo se mantuvo estable
en un valor comprendido entre 3,33 y 4,33 l/h.mz, oscilando la concentracidén de sélidos en
suspension entre 8.600 y 10.000 mg/1 en ese periodo. En las condiciones de operacion de este
periodo, el valor minimo de la densidad de flujo fue siempre superior a los 2,71 1/h.m’
alcanzados en el ciclo anterior, y se llegd a alcanzar un estado estacionario de filtracién, con

una densidad de flujo estable, proxima a 4 1/h.m* (20% del rendimiento tedrico).

La aplicacion de una mayor succidn, y por lo tanto de un mayor vacio, permitiria obtener
rendimientos hidraulicos mayores (el vacio limite permitido por las caracteristicas fisicas de
las membranas es 0,65 bar), aunque también ocasionaria un ensuciamiento mas severo,
dificultando la recuperacion de la permeabilidad de la membrana. Para evitar ensuciamientos
en los poros relacionados con su colonizacion microbioldgica, se puede adicionar en el agua
de contralavado una pequena concentracion de NaClO (2-10 ppm), si bien la introduccion de
este reactivo en el reactor bioldgico y posibles fallos en su dosificacion pueden resultar letales

para la biomasa aerobia del sistema.

Si se requiere operar con densidades de flujo més elevadas, seria necesaria la aplicacion de un
scouring continuo y emplear limpiezas quimicas frecuentes, lo que supone un inconveniente

operativo importante en el empleo de esta tecnologia a escala industrial. En este caso, la
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conformaciéon de MBR sumergido exterior presentaria claras ventajas operativas en la
limpieza de las membranas y en la aplicacion de aireacion dedicada, sobre la conformacion

sumergida interior empleada en este estudio a escala piloto.

9.4.3. Tratamiento avanzado del efluente anaerobio en el sistema MBR

Durante el periodo de arranque y operacion del MBR, junto al rendimiento hidraulico de las
membranas obtenido con los distintos ciclos de operacion, se evalud el rendimiento del
proceso biologico de depuracion. Durante todo el periodo de estudio, el MBR aerobio a escala
piloto se alimentd con el efluente anaerobio procedente del tratamiento de sangre de ave
diluida, que posee unos valores elevados tanto de la demanda quimica de oxigeno (DQO),

como del nitrogeno, en forma amoniacal principalmente.

El MBR aerobio a escala piloto se operé durante 197 dias tratando el efluente anaerobio

obtenido en el BAPF.

9.4.3.1. Evolucién de la materia organica y nitrogenada

En la Figura 9-29 se muestra la evolucion de la demanda quimica de oxigeno total (DQOy) y
del nitrégeno amoniacal presentes en la alimentacion del MBR y en su efluente, asi como los

rendimientos de eliminacion alcanzados en base a ambos parametros.
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Figura 9-29. Eliminacion de materia organica y nitrogenada en el MBR

Como se puede observar en el grafico superior de la Figura 9-29, el valor de la DQO de la
alimentacion del MBR fue muy variable, debido a las diferentes cargas organicas aplicadas
asi como a otras condiciones operacionales variables del reactor anaerobio. La DQO de la
alimentacion se situd de forma habitual entre 2.000 y 4.000 mg O,/1, con un valor minimo de
1.315 mg Oy/1 el dia 98, y un valor maximo de 7.750 mg O/l el dia 181. A pesar de esta

variabilidad en la concentracion de materia orgéanica de la alimentacion, el rendimiento de
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depuracion del MBR mostr6 un comportamiento estable desde el arranque, con unos
rendimientos de depuracion superiores al 90%. La principal disminucion en el rendimiento de
eliminacidon de materia orgénica tuvo lugar en el arranque del proceso de nitrificacion entre
los dias 145 y 155 de operacion, que ocasiond una disminucion del rendimiento de
eliminacion de DQO hasta el 66% (dia 155), volviendo a recuperarse de nuevo hasta valores
por encima del 90% al cabo de 19 dias (dia 174). Entre los dias 178 y 197 de operacion, el

rendimiento de eliminacion de materia organica se situd siempre por encima del 98%.

La DQO habitual en el efluente final, a lo largo del estudio, estuvo comprendida entre 100 y
200 mg Oy/1, estando constituida en su mayor parte por materia organica refractaria, puesto
que los valores de la DBOs se mantuvieron siempre por debajo de los 10 mg Oy/I1. Incluso
cuando tuvieron lugar aumentos puntuales de la DQO del efluente final, como el del dia 77,
tras una parada de 20 dias, donde se incrementd hasta 400 mg O,/l, o en el aumento
experimentado entre los dias 147 y 155, coincidiendo con el arranque de la nitrificacion,
donde alcanza un valor maximo de 736 mg Oy/l, los valores de la DBOs no superaron los
50 mg Oo/1. Este hecho puso de manifiesto una presencia mayoritaria de materia organica no
biodegradable en el efluente, probablemente procedente tanto de la descomposicion enddgena
de biomasa (productos microbianos solubles, SMP) como de la fraccion no biodegradable

introducida con la alimentacion.

Con el arranque de la nitrificacion, en 17 dias de operacion (143-160) se pasdé de una
concentracion de nitrogeno amoniacal en el efluente de 1.000 mg/l hasta menos de 10 mg/l.
La disminucion en el rendimiento de eliminacion de materia organica en el MBR, durante el
arranque de la nitrificacion, estuvo también vinculada con un incremento en el contenido de
materia organica no biodegradable presente en el permeado. Este hecho puede deberse a una
aceleracion de la descomposicion enddgena de la biomasa del reactor, como consecuencia de
una variacion brusca en las condiciones ambientales, ocasionada por el crecimiento de las
poblaciones nitrificantes, cuya cinética se puede ver favorecida por la elevada concentracion
de nitrégeno amoniacal disponible. El arranque de la nitrificacion ocasion6 una disminucion
tanto de la concentracion de nitrégeno amoniacal, como en la concentracion de oxigeno
disuelto en el reactor, que pas6é de una concentracion de 2,0 — 3,0 mg O,/1 durante los dias
previos, hasta 0,5-0,7 mg O,/1 entre los dias 143 y 155, como consecuencia de la oxidacion de

todo el nitrégeno amoniacal presente en el reactor. A partir del dia 156 de operacion el
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oxigeno disuelto en el reactor se estabilizo en valores comprendidos entre 1,3 y 1,6 mg O»/1

hasta la finalizacion del estudio.

Como se puede observar en el grafico inferior de la Figura 9-29 que representa la evolucion
del nitr6geno amoniacal a lo largo del estudio, la concentracion de la alimentacion se situd de
forma habitual entre 800 y 1.200 mg/l, con un valor minimo de 700 mg/1 el dia 16, y un valor
maximo de 1.445 mg/1 el dia 182.

La disminucién observada en el rendimiento de eliminacion de nitrégeno durante los 15
primeros dias de operacion se debe al efecto de dilucion de la alimentacion en el contenido de
nitrogeno amoniacal inicial del reactor. Una vez alcanzado un estado estacionario de
operacion en torno al dia 15, con un rendimiento de eliminacion de nitrogeno amoniacal
proximo al 10%, éste se mantiene practicamente inalterado hasta el dia 147 de operacion. Esta
eliminacion constante del nitrogeno amoniacal se encuentra asociada tanto al proceso de
sintesis celular como a la desorcion de amoniaco ocasionada por el aire introducido en el

MBR.

El dia 148 de operacion el rendimiento de eliminacion de nitrogeno amoniacal aumento
stbitamente hasta el 23%, poniendo de manifiesto el arranque del proceso de nitrificacion,
para continuar aumentando en los 11 dias posteriores hasta el 99%. La concentracion de
nitrégeno amoniacal en el permeado disminuy¢ hasta valores comprendidos entre 5 y 33 mg/1
en el periodo comprendido entre los dias 160 y 180. Aun a pesar de incrementarse el
nitrégeno amoniacal de la alimentacion entre los dias 175 y 185 hasta valores superiores a los
1.300 mg/l, el nitrégeno amoniacal del permeado se mantuvo en valores proximos a los

100 mg/1.

El arranque del proceso de nitrificacion ocasiond un consumo de alcalinidad en el MBR,
haciendo necesario sustituir el HCI al 8% que se habia empleado hasta ese momento para
rebajar el valor del pH (que se incrementaba de forma natural hasta valores proéximos a 9,
como consecuencia de la aireacion del efluente anaerobio), por NaOH al 5%, con objeto de
aportar suficiente alcalinidad al proceso, ya que la alcalinidad aportada con la alimentacion
del efluente anaerobio se mostraba insuficiente para mantener el pH del MBR en los valores

optimos (7,8-8,0).
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9.4.3.2. Arranque de la nitrificacion: influencia del pH y de la temperatura

La operacion del MBR estuvo condicionada en todo momento a la del reactor anaerobio,
mostrando un comportamiento excelente desde su arranque, a pesar de la variabilidad de la
carga organica y nitrogenada aplicada, asi como otras condiciones de operacion

desfavorables.

Hasta la instalacion del sistema de control de pH, éste se mantuvo de forma natural en valores
comprendidos entre 8,50 y 9,00, como consecuencia del elevado contenido en nitrogeno
amoniacal (800-1.200 mg/l), junto a la desorcion del dioxido de carbono del efluente
anaerobio debida a la aireacion (stripping) y el consumo metabolico de los acidos grasos
volatiles por parte de los microorganismos desarrollados en el reactor. Con la instalacion del
sistema de control de pH, la dosificacion de HCI al 8% en el MBR permitia operar con
valores de pH comprendidos entre 7,8 y 8,0, que son los mas favorables para el crecimiento
de las poblaciones nitrificantes (Antoniu et al., 1990, Bae et al., 2001 y Park et al., 2007), a la
vez que reducen la concentracion de amoniaco libre en el MBR, y con ello su efecto toxico

sobre estas poblaciones bacterianas.

En la Figura 9-30 se muestra la evolucion de los rendimientos de eliminacion de materia

organica y nitrogenada con el pH del reactor a lo largo del tiempo.
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Figura 9-30. Rendimientos de eliminacion frente al pH en el MBR
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Hasta el dia 86 de operacidn, a pesar de tener valores de pH en el reactor fuera del rango
recomendado para los procesos bioldgicos aerobios, el rendimiento de eliminacion de materia
organica se mantuvo siempre igual o superior al 90%, lo que pone de manifiesto la capacidad
de estos sistemas para seleccionar las poblaciones bacterianas resistentes a las condiciones
ambientales impuestas en el reactor, gracias a la completa retencion de microorganismos que
permite efectuar la membrana. En este periodo (0-86), el elevado valor del pH del reactor no
permite el desarrollo de poblaciones nitrificantes a pesar de operar con retencion total.
Ademéds, la baja temperatura del reactor (3-8 °C) en la practica impide el desarrollo de
poblaciones autotrofas nitrificantes, lo que se ve potenciado por el efecto toxico asociado a la

elevada concentracion de amoniaco libre en el reactor.

Con la instalacion del sistema de control de pH y la dosificacion de HCI al 8%, entre los dias
87 y 143 de operacion, el pH del MBR se mantuvo estable en 7,80, mientras que la
temperatura del reactor estuvo comprendida entre 10 y 16°C. En este periodo de operacion
(87-143) con un pH constante de 7,80, el rendimiento de eliminacion de materia organica se
mantuvo de forma habitual entre el 90 y el 95%, mientras que el rendimiento de eliminacion

de nitrogeno amoniacal se mantuvo en el 10%.

Entre los dias 141 y 147, con una climatologia favorable, la temperatura del MBR se elevo
hasta los 20-23°C, observandose una disminucion del pH en los dias posteriores (6,70-7,45),
situdndose por debajo de su punto de consigna (7,80) sin la adicion de HCI, lo que
evidenciaba un consumo de alcalinidad en el proceso, y con ello, el arranque de la
nitrificacion, que se ratifica con el incremento en el rendimiento de eliminacion del nitrégeno
amoniacal. Asi, entre los dias 147 y 160 el rendimiento de eliminacién de nitrégeno

amoniacal se incrementa desde el 12 hasta el 99%.

A partir del dia 160 de operacion comienza a dosificarse NaOH al 5% como aporte externo de

alcalinidad para el proceso, fijandose de nuevo un valor de consigna para el pH de 7,80.

En el periodo comprendido entre el dia 171 y 197 de operacidn, el reactor mostr6 un excelente
rendimiento de eliminacién conjunta de materia orgénica y nitrogenada, a pesar de la
variabilidad en el valor del pH (7,30-8,35) consecuencia de la variabilidad en la carga
nitrogenada y la alcalinidad de la alimentacion. Entre los dias 185 y 197, con una temperatura
de operacion en el MBR comprendida entre 20 y 24°C, se alcanzé de forma estable un
rendimiento de eliminacion de materia organica igual o superior al 98%, junto a un

rendimiento de eliminacion de nitrégeno amoniacal igual o superior al 91%. En ese periodo
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final la DQO del permeado se situd entre 66 y 116 mg O,/1, con una DBOs comprendida entre
5y 10 mg Oy/1, junto a una concentracion de nitrdgeno amoniacal comprendida entre 11 y

90 mg/l.

9.4.3.3. Parametros de operacion del MBR y rendimientos

El rendimiento hidraulico real de las membranas, inferior al previsto por el fabricante,
condiciond los parametros de operacion del proceso, con respecto a los previstos inicialmente
en el dimensionado del sistema (apartado 8.3.). De esta forma, las cargas orgéanica y
nitrogenada aplicadas, junto a la relacion alimento/microorganismo (F/M), se situaron por
debajo de los valores de disefio previstos, mientras que el tiempo de residencia hidraulico

(HRT) y la edad celular (SRT) se situaron por encima de los valores previstos.

En la Figura 9-31 se muestra el rendimiento de depuracion del MBR frente a la velocidad de

carga organica (OLR) y velocidad de carga nitrogenada (NLR) aplicada.
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Figura 9-31. Rendimientos de depuracion frente a la OLR y NLR aplicada

La velocidad de carga organica aplicada en el periodo de estudio se situd de forma habitual
entre 0,2 y 0,4 kg DQO/m’.d, con un minimo de 0,13 kg DQO/m’.d el dia 57 y un maximo de
1,03 kg DQO/m’.d el dia 182, frente a los 3,12 kg DQO/m’.d previstos en el dimensionado
inicial del sistema. De la misma forma, la carga nitrogenada se situd de forma habitual entre
0,10y 0,15 kg N/m’ .d, con un valor minimo de 0,06 kg N/m’.d el dia 87 y un valor maximo
de 0,20 kg N/m’.d el dia 182, frente a los 0,74 kg N/m’.d previstos en el dimensionado.
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El tiempo de residencia hidraulico (HRT) en el MBR se situ6 entre 6 y 10 dias, muy por

encima del valor propuesto en el disefio del proceso (2 dias).

El MBR operd con edades celulares (SRT) por encima de los 8 dias propuestos en el disefio
inicial del proceso, como consecuencia de la necesidad de acumular suficiente biomasa para
alcanzar la concentraciéon de SSTLM habitual de estos sistemas. La primera purga del MBR
no se efectuo hasta el dia 101 de operacion, momento en el que se alcanz6 una concentracion
de solidos en suspension en el reactor superior a los 10.500 mg/l. A partir de ese momento se
establecié un régimen de purgas diarias de unos 10 I/d de licor de mezcla, lo que permitia
mantener la concentracion de sélidos en suspension en el MBR en los valores habituales de

estos sistemas (9.000 y 10.000 mg/1), fijando una edad celular en el proceso de unos 100 d.

El rendimiento de eliminacion de materia orgénica se mantuvo de forma estable proximo o
por encima del 90%, con la Unica salvedad de los dias de operacion en los que arranca la
nitrificacion, no viéndose influenciado por las variaciones en la carga organica aplicada. Del
mismo modo, una vez que arranca la nitrificacion bioldgica, ésta se mantiene de forma estable
con rendimientos superiores al 90%, con una velocidad de carga nitrogenada comprendida

entre 0,10 y 0,20 kg N/m’.d.

En la Figura 9-32 se muestra el crecimiento y acumulacion de biomasa en el MBR y la

relacion alimento/microorganismo (F/M).
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Figura 9-32. Evolucion de la biomasa en el MBR y relacion alimento-microorganismo
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La carga organica aplicada, la relacion alimento/microorganismo y la edad celular clasifican

el proceso dentro de los de aireacion extendida u oxidacion total (Metcalf y Eddy, 1995).

La inoculacion del MBR con fangos activados procedentes de la depuradora de un matadero,
dejoé una concentracion inicial de solidos en suspension en el reactor de 900 mg/l. Como se
puede observar en la Figura 9-32, durante los 100 primeros dias del estudio el objetivo fue
acumular una concentracion suficiente de sélidos en el reactor para alcanzar la concentracion

recomendada en la operacion de los MBR sumergidos.

La proporcion de solidos volatiles a totales fue disminuyendo a medida que avanzaba el
tiempo de operacion, como consecuencia de los procesos de descomposicion endogena de la
biomasa y la acumulacion de s6lidos minerales de la alimentacion. Durante los primeros 100
dias de operacion el % SSVLM se situaba entre el 88-95%, disminuyendo con el inicio de la
nitrificacion hasta valores comprendidos entre el 74-82%, poniendo de manifiesto una

importante mineralizacion del fango.

9.4.3.4. Efluentes obtenidos en el sistema combinado

La mayor carga organica a la que se someti6 el sistema de tratamiento combinado, anaerobio
de pelicula fija y aerobio de membrana, tuvo lugar el dia 182 de operacion, con una OLR de
3 kg DQO/m’.d en el BAPF y 1 kg DQO/m’.d en el MBR. La Fotografia 9-2 muestra el
aspecto que presentaba el agua residual, a su paso por las distintas etapas de tratamiento en

ese dia de operacion.

Fotografia 9-2. Aspecto de la alimentacion, del efluente anaerobio del BAPF y del
efluente aerobio del MBR

El vaso I contiene la alimentacion del reactor anaerobio, compuesta por sangre de ave al 10%,
el vaso II contiene el efluente anaerobio obtenido y el vaso III contiene el efluente obtenido

en el MBR aerobio.
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La Tabla 9-4 recoge la evolucion de los principales contaminantes y los rendimientos de

depuracion alcanzados en los sistemas de tratamiento:

Tabla 9-4. Concentracion de los contaminantes y rendimientos del tratamiento

Alimentacion BAPF | Efluente BAPF Efluente MBR Rendimiento
(Vaso I) (Vaso II) (Vaso I1I) combinado
DQO (mg O,/1) 17.435 7.590 87 -
% elim. DQO -- 56,5 98,9 99,5
DBOs (mg O,/1) 7.840 2.834 3 -
% elim. DBOs - 63,8 99,9 ~100
Nitrégeno 1.524 (NKT) 1.445 (N-NH,) 113 (N-NH,) -
% elim. N -- - 92,2 92,2

La materia organica presente en el efluente del MBR tiene naturaleza refractaria, y es la
responsable del color amarillento que presenta. El efluente del MBR se muestra exento de

solidos y turbidez.

Al final del periodo de estudio, una vez consolidado el proceso de nitrificacion, se pudo
contrastar que la operacion combinada de ambos sistemas permite alcanzar rendimientos de
eliminacion de materia orgénica superiores al 99%, y una eliminacion de nitrégeno proxima al
95%, obteniéndose un efluente de elevada calidad, apto para los requerimientos exigidos en

cualquier cauce receptor.

9.4.3.5. Evaluacion de la membrana mediante SEM

Una vez finalizado el periodo de estudio del MBR sumergido interior, y con el fin de poder
evaluar el efecto que tiene la continua friccion entre las fibras y los sélidos en suspension
contenidos en el reactor, se efectud una caracterizacion fisica de la membrana mediante

microscopia electronica de barrido (SEM).

Para realizar esta evaluacion se cortd una de las fibras huecas del mdédulo que habia sido
empleado en el MBR, realizandose a su vez un corte trasversal y otro longitudinal sobre la

misma.
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a) Corte transversal de la fibra hueca

Fotografia 9-3. Corte transversal de una fibra hueca

En la Fotografia 9-3 se observa el corte transversal de la fibra, distinguiéndose la piel (I) de la
membrana (de PVDF), el material de soporte (II) conformado por fibras de poliamida

entretejidas, y el canal hueco de la fibra (III), que tiene un didmetro préximo a 1,0 mm.

La Fotografia 9-4 muestra en detalle la piel filtrante de PVDF (I) sobre las fibras de soporte
de poliamida (II), y el canal hueco de la fibra (III), mientras que la Fotografia 9-5 muestra a

mayor resolucion la piel filtrante y las fibras del soporte.
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=

Fotografia 9-5. Imagen a mayor resolucion de la superficie filtrante

353



Capitulo IX

b) Corte longitudinal de la fibra hueca

La Fotografia 9-6 muestra el canal hueco de la fibra por el que circula tanto el agua filtrada
como de contralavado, observandose el entretejido de la fibras de soporte de poliamida que lo

conforman.

Fotografia 9-6. Corte longitudinal: canal hueco de la fibra

La Fotografia 9-7 pone de manifiesto distintos puntos de rotura de la piel filtrante de PVDF,
dejando entrever las fibras del soporte de poliamida. La continua friccion a la que se
encuentran sometidas las fibras, por medio de la aireacion aplicada en el MBR sumergido
interior, parece ser excesiva para su grado de resistencia. La aireacion aplicada sobre las
fibras, de forma continua, se situd entre 3 y 4 m*/m>.h, muy por encima de los 0,5-1,0 m*/m*.h

recomendados por el fabricante.

La operacion de las fibras huecas en un sistema MBR sumergido externo, que permita separar
las necesidades de aireacion del proceso de filtracion (scouring) de las necesidades de
aireacion del proceso bioldgico, puede ser una solucion adecuada para aumentar la vida 1til de

las membranas.
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Detalle en

\‘1\/ Fotografia 9-8
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Fotografia 9-8. Detalle de una de las roturas de la membrana
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9.5. Conclusiones

El sistema combinado BAPF + MBR alcanza un rendimiento de eliminacion del
99% de la materia orgéanica, y del 95% del nitrégeno amoniacal, dando lugar a la

obtencion de un efluente de elevada calidad.

El rendimiento de eliminacion de materia organica en el BAPF se situ6 entre el 50 y
el 80%, con una velocidad de metanizacion maxima de 2,0 kg DQO/m3.d, siendo
significativamente menor a los 6,3 kg DQO/m’.d alcanzados en el BAPF de la
Planta Milanera (Capitulo 5). La produccién de metano estuvo comprendida entre 40

y 45 1 CH4/1 sangre, coincidiendo con los resultados obtenidos en la Planta Milanera.

El material de relleno del BAPF instalado en la Planta Abadesa presenté una menor
capacidad de retencion de biomasa que el empleado en la Planta Milanera, como
consecuencia del aumento en el diametro de los tubos que lo conforman, junto a su
disposicion ordenada estrictamente vertical. La modificacion efectuada sobre el
material de relleno con objeto de evitar su atasco y la consiguiente formacion de
caminos preferentes, parece penalizar excesivamente su capacidad de retencion de

biomasa, lo que hace recomendable adoptar un didmetro de tubo intermedio.

Para las condiciones de operacion del sistema MBR, los estudios de filtracion
realizados sugieren la aplicacion de ciclos de filtracion y contralavado mas cortos
que los inicialmente previstos por el fabricante (30 minutos de filtracion y 30
segundos de contralavado), habiéndose encontrado una densidad de flujo neta (Jneta)
méxima y estable en el tiempo, que alcanza un valor de 8,1 I/h.m’, con la aplicacién

de 6 minutos de filtracion y 12 segundos de contralavado.

Las distintas limpiezas quimicas realizadas se mostraron insuficientes para recuperar
la capacidad de filtracion inicial de las membranas en agua limpia, incluso cuando se
aplicaron los valores limite de resistencia quimica. La aplicacion de un burbujeo

grueso (scouring) durante la limpieza quimica permite mejorar su eficacia.

El rendimiento hidraulico méximo alcanzado de forma estable durante la operacion
del MBR se situé en unos 4 I/h.m’ con la aplicacion del ciclo més adecuado
obtenido en los estudios previos (6 minutos filtracion y 12 segundos de

contralavado).
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10.

11.

12.

13.

14.

La continua entrada de efluente anaerobio en el MBR ocasionaba un mayor
ensuciamiento de las membranas que el debido unicamente a los sélidos presentes
en el licor de mezcla, y que constituian el principal factor de ensuciamiento

considerado en los estudios de filtracion realizados.

El fango acumulado en el MBR presentaba unas malas cualidades filtrantes, con un

aspecto disgregado y viscoso.

El ensuciamiento progresivo experimentado por las membranas, aun a pesar de la
seleccion realizada sobre los ciclos de operacion mas adecuados, pone de manifiesto
la necesidad de modificar las propias condiciones de operacion de las membranas, y
no solo los tiempos de filtraciéon y contralavado, como por ejemplo mediante la
aplicacion de un scouring continuo sobre las fibras huecas, que permita disminuir la

deposicion de solidos entre las fibras.

El tratamiento aerobio de afinado en el sistema MBR alcanzé rendimientos de
eliminacion de materia orgéanica superiores al 90% desde su arranque, y al final del
estudio, llegd a alcanzar un rendimiento estable superior al 98%. Con el arranque de

la nitrificacion, el rendimiento de eliminacion de nitrogeno llegd a alcanzar el 99%.

La DQO del efluente obtenido en el MBR estuvo comprendida, habitualmente, entre
100 y 200 mg Oy/1, estando en su mayor parte asociada a la presencia de materia
organica refractaria, puesto que la DBOs se mantuvo de forma habitual por debajo

de los 10 mg Ox/1.

Con el arranque de la nitrificacion, la concentracion de N-NHy en el efluente del
MBR se situé de forma habitual entre 5 y 33 mg/l, con una concentracion en la

alimentacion comprendida entre 800 y 1.200 mg/I.

A la finalizaciéon del periodo de estudio, el MBR alcanzé unos elevados
rendimientos de eliminacion conjunta de materia orgéanica (> 98%) y de nitrogeno

amoniacal (= 91%).

A la finalizacion del estudio, la evaluacion de la membrana mediante microscopia
electronica de barrido (SEM) puso de manifiesto la existencia de distintos puntos de
rotura en la piel filtrante de PVDF, pudiendo ser consecuencia de una excesiva
friccion entre las fibras, causada por la aireacion aplicada en el reactor para

satisfacer la demanda biologica del proceso. Este hecho limita la aplicacion de estas
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15.

membranas en sistemas MBR con conformacion sumergida interna, en aquellos
casos en los que la demanda de aire del proceso biologico supere la aplicacion de

aire maxima recomendada para las membranas (entre 0,5 y 1,0 m*/m>.h).

La conformaciéon de MBR sumergido externo presentaria mayores ventajas
operativas para la aplicacion evaluada en este trabajo, debido a que permitiria la
aplicacion de una aireacion dedicada sobre las membranas, pudiendo independizar
las necesidades de aireacion del proceso bioldgico, de las de la filtracion. Ademas
esta conformacion facilitaria la ejecucion de limpiezas quimicas mas frecuentes,
pudiendo efectuarse incluso de forma automatizada. La conformacion sumergida
externa constituye una solucion adecuada para incrementar tanto el rendimiento

hidraulico de las membranas como su vida util.
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