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RESUMEN

La escasez de agua, un aumento exponencial de la poblacion mundial y una
legislacion ambiental cada vez mas estricta, obliga a establecer restricciones severas
respecto al consumo de agua industrial. En este sentido, la industria papelera,
caracterizada por un consumo intensivo de agua, es uno de los sectores industriales
que mas esfuerzo esta realizando para reducirlo.

Una vez optimizado el uso del agua y los tratamientos de las corrientes internas
de proceso, para rentabilizar al maximo el aporte externo de agua de alimentacion y
reducir a su vez la cantidad de efluente generado, la alternativa mas inmediata para
alcanzar un mayor cierre de los circuitos es acudir a la regeneracion del propio
efluente. Sin embargo, con esta medida, el aporte externo de agua de alimentacion a
la fabrica siempre sera necesario, debido a las pérdidas de agua por evaporacion, a
la disminucién de calidad del papel o a problemas en la maquinaria asociados al
aumento de contaminacion en los circuitos. Otra opcion consiste en emplear agua
regenerada de origen residual municipal como sustitutivo del agua de alimentacion,
un recurso de gran atractivo, especialmente en la Comunidad de Madrid.

Por tanto, el objetivo general de esta tesis doctoral es minimizar el consumo de
agua de alimentacion en la fabricacion de papel reciclado, estudiando tanto el
reciclaje del efluente como el uso de agua regenerada de origen municipal. El
estudio de viabilidad de los distintos tratamientos se ha llevado a cabo considerando
aspectos ténicos y economicos, dando gran importancia al ahorro energético.

En primer lugar se ha demostrado mediante pruebas a escala piloto que la
combinacion de procesos biologicos y de membranas resulta una alternativa
técnicamente viable para regenerar efluentes de baja carga organica. En concreto, se
ha demostrado que mediante un tratamiento basado en una etapa anaerobia, seguida
de un biorreactor de membranas y una filtracién por 6ésmosis inversa se puede
reutilizar el 20% del efluente de una fabrica de papel 100% reciclado.

Este porcentaje de reutilizacion esta limitado por los altos niveles de silice que
caracterizan a este tipo de efluentes, que afectan negativamente a la recuperacion de
agua en los sistemas de 6smosis inversa debido a la aparicion de incrustaciones
irreversibles en las membranas. Para reducir la concentracion de silice en la
corriente de alimentacién al sistema de Osmosis inversa, se ha evaluado un
tratamiento de coagulacion/floculacion, quedando demostrado que los policloruros
de aluminio de alta basicidad (70-85%) permiten obtener reducciones de silice y
DQO del 60 y 50%, respectivamente, lo que permitiria operar a recuperaciones



cercanas al 40% en los sistemas de 6smosis inversa a escala industrial. Se ha
demostrado también que la eliminacion de silice esta asociada a la estructura de los
coagulos formados, puesto que la formacion de particulas de morfologia cilindrica
favorece su eliminacion.

Uno de los inconvenientes, siempre asociado a los tratamientos de Osmosis
inversa, es la gestion de las corrientes rechazadas, que en este caso deben ser
tratadas para poder cumplir con los limites de vertido actuales de la red de
saneamiento de la Comunidad de Madrid. La coagulacién con policloruros de
aluminio permite reducir de manera significativa la presencia de compuestos
refractarios en el efluente, pero aumenta la conductividad. Con la incorporacion de
una etapa de ablandamiento con cal, posterior a la coagulacion, se consigui6 reducir
la conductividad entre un 45 y un 55%, y la DQO entre un 50 y un 60% en
presencia de poliacrilamida tanto catidnica como anionica, permitiendo por tanto el
cumplimiento de los limites de vertido.

Para reducir el consumo de agua de alimentacion se ha estudiado la sustitucion
del agua de alimentacion que se destina a la preparacion de agentes de retencion y
drenaje, que oscila entre el 10 y el 15% del consumo total de agua en la planta, por
agua de diferentes origenes. Se ha demostrado que la calidad del agua empleada en
su preparacion afecta significativamente a su funcionamiento. Concretamente, la
anionicidad de las aguas (demanda cationica > 0,34 mEq/L) influye negativamente
en las poliacrilamidas cationicas, no asi en la bentonita, disminuyendo la eficacia de
floculacién. De manera que siempre que se quiera reutilizar el agua de proceso o el
efluente de una fabrica de papel reciclado para preparar poliacrilamidas cationicas
es de suma importancia la eliminacién de contaminantes anidnicos.

Finalmente, también se ha demostrado a escala piloto que un sistema de
membranas multibarrera, basado en una microfiltracion o ultrafiltracion, seguido de
una filtracion por 6smosis inversa y una desinfeccion final por radiacion
ultravioleta, es una alternativa técnica y econémicamente viable para regenerar
agua residual de origen municipal y producir un permeado de calidad suficiente
como para ser empleado en sustitucion del agua de alimentacion utilizada en la
fabricacion de papel. El éxito del sistema de tratamiento propuesto en esta tesis
doctoral queda demostrado por la construccion, a manos del Canal de Isabel II, de
una planta de regeneracion para suministrar agua regenerada a la empresa Holmen
Paper Madrid.
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1. INTRODUCCION

El agua es un recurso natural indispensable para la actividad humana que estéa
directamente relacionado con aspectos econdémicos, asi como de salud y de
seguridad (Banks, 2006). Hoy en dia la escasez mundial de agua afecta a la
calidad y a la disponibilidad de este recurso natural y es una de las mayores
amenazas para el desarrollo sostenible de algunas regiones.

La importancia del consumo de agua para usos industriales es relativa y
depende de las condiciones de cada region. A nivel mundial el consumo con fines
industriales es el 25% del consumo total (Judd y Jefferson, 2005), sin embargo
estos valores varian dependiendo del pais, mientras que en E.E.U.U, Singapur y
Alemania los porcentajes de agua de alimentacion destinada a la industria son del
45%, 51% y 69%, respectivamente, en Espafia son del 6,8% (Rodriguez y col.,
2007).

Los sectores industriales que mas agua consumen son: alimentario y de
bebidas, papel y carton, textil, quimico, petroquimico y metalurgico; siendo el
agua destinada a refrigeracion la que supone un porcentaje mas elevado con
respecto al consumo global, concretamente alrededor de un 50% (Grobicki, 2008).

Durante los ultimos afios, la mayor parte de las empresas pertenecientes a estos
sectores se han esforzado en la reduccion del consumo especifico de agua de
alimentacion y en la busqueda de fuentes alternativas de agua. Concretamente,
esta tesis doctoral se centra en la industria papelera y en su compromiso con la
reduccion del consumo de agua de alimentacion, ya sea mediante la regeneracion
y reutilizacion de sus efluentes o a través de la busqueda de fuentes alternativas de
agua. Los efluentes estudiados se han tomado de la empresa Holmen Paper
Madrid debido al alto cierre de los circuitos de agua que tiene.

1.1. Consumos de agua en la industria papelera

El volumen de agua de alimentacion que consume la industria papelera se
reduce afio tras afio. A principios del s. XX, el consumo medio de agua era de 600
m’/t de pasta y papel fabricados (USEPA, 2004), en el afio 1990 descendié a 100
m’/t, situandose en 60 m*/t en el afio 2009 (CEPI, 2010). Este consumo especifico
es altamente dependiente no so6lo del tipo de producto fabricado, sino también, de
la antigiiedad de la fabrica, tal y como muestra la Figura 1 para papel y carton
procedente de fibras recuperadas (IPPC, 2010).



Papel para escritura e impresion

Papel tisu
Papel prensa %'

Papel corrugado para embalaje -

Cartdn estucado para embalaje -

Cartdn sin estucar para embalaje 1

0O 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 110
m3t
Figura 1. Valores méaximo y minimo de consumo de agua de

alimentacion, por tonelada de producto, en funcidon del tipo de papel
fabricado a partir de fibra recuperada.

El agua de alimentacion se emplea como agente de dispersion y transporte de
la suspension de fibras y aditivos a lo largo de todas las etapas del proceso
productivo, desde la etapa de pulpado hasta la de formacion. Por otro lado, el agua
también se usa como fluido de intercambio de calor en torres de refrigeracion y
calderas, como cierre hidraulico en bombas de vacio o circulacion de impulsion,
asi como en los rociadores de alta y baja presion (Negro, 1995; IPPC, 2010).
Dependiendo del tipo de papel producido, el volumen de agua consumido en cada
una de las operaciones anteriores varia. Por ejemplo, en la fabricacion de papel
prensa el agua de alimentacion se distribuye entre los sistemas de refrigeracion
(37%), los cierres hidraulicos (22%), los rociadores de maquina (19%), la
dilucion/preparacion de productos quimicos (11%) y otras operaciones como el
lavado de equipos (11%) (Judd y Jefferson, 2005).

1.1.1. Calidad del agua en la fabricacion de papel destintado

Dependiendo de la aplicacion y del tipo de papel producido, el agua de proceso
debe cumplir ciertos requisitos fisico-quimicos, ya sean legales o impuestos por
los suministradores de equipos, que en algunas ocasiones, pueden resultar incluso
mas estrictos que los establecidos por la propia legislacion. La Tabla 1 resume los
limites de calidad que el agua de alimentacion debe cumplir para la fabricacion de
papel reciclado.



Tabla 1. Calidad minima del agua de alimentacion requerida para la
fabricacion de papel reciclado.

PARAMETRO VALOR
T,°C -
pH 6,5-7,5
SST, mg/L <5
SDT, mg/L <300
Conductividad, uS/cm <500
Turbidez, NTU -
Color, ud. Pt-Co <30
DQO, mg/L <5
Dureza, mgCaCO;/L <200
Alcalinidad, mgCaCO;/L <100
Si, mgSiO,/L <5
Al, mg/L 0,1
Fe, mg/L <0,1
Mn, mg/L <0,05
Ca, mg/L <60
Mg, mg/L <15
SO,, mg/L <100
Cl, mg/L <50
Cu, mg/L <0,001

Algunas de las caracteristicas mas importantes de calidad del agua que deben
ser controladas son: la dureza, la alcalinidad, la presencia de metales, el contenido
en sulfatos y cloruros, la turbidez, la demanda quimica de oxigeno (DQO), la
demanda bioldgica de oxigeno (DBOs), el carbono organico total (COT) y la
demanda cationica (DC). Los dos primeros parametros requieren seguimiento para
evitar la formacion de agregados de calcio y coloides (de naturaleza organica) en
la suspension de pasta, o para reducir el riesgo de precipitacion de CaCO; u otros
tipos de sales. Los metales como el Fe, Al o Mn, asi como las altas
concentraciones de cloruros, son altamente corrosivos, y en el caso de los sulfatos
son problematicos por el riesgo de formacion de incrustaciones y problemas de
olor (Hubbe 2007a,b). Por otro lado, la turbidez, la DQO, la DBOs, el COT y la
DC son medidas directas de la materia disuelta y coloidal (MDC) organica
presente en las aguas. La materia organica que se acumula en las aguas de proceso



es de naturaleza anionica (Bobacka y Eklund, 1999), de manera que puede afectar
a los sistemas catidnicos de retencion y drenaje, provocando su neutralizacion y la
consecuente pérdida de eficacia (PUBLICACION 1V). La materia organica
también sirve de fuente de alimento para el crecimiento de microorganismos,
formacion de biopeliculas y depoésitos de naturaleza adherente, que pueden llegar
a obstruir equipos, rociadores y telas de formacion (Lacorte y col., 2003).

1.1.2. Circuitos de agua en la fabricacién de papel destintado

La mayor parte de las fabricas de papel recuperado estan integradas con la
fabricacion de pasta. En la Figura 2 se muestra un esquema general y
simplificado de las etapas mas habituales en una fabrica de papeles graficos de
bajo valor afadido, como el papel prensa o el papel estucado ligero. La
configuracion concreta de las etapas de proceso puede variar significativamente de
una fabrica a otra, asi como el nimero de lazos de agua, que puede variar desde
uno hasta tres, dependiendo de la calidad requerida en la pasta (Miranda, 2008).

La linea de destintado suele dividirse en dos circuitos de agua separados para
impedir que los contaminantes acompaifien a la pasta a lo largo del proceso. Todas
las aguas de proceso son clarificadas en distintos puntos mediante el uso de filtros
de discos y equipos de flotacion por aire disuelto (FAD), que permiten la
separacion de aguas mas o menos contaminadas y su reutilizaciéon posterior en
funcioén del nivel de calidad exigido en el punto de uso. Mediante la utilizacion de
filtros de discos y prensas tornillo, la pasta se espesa y asi se evita que los
contaminantes pasen a la zona de la maquina. Aunque no se representa en la
Figura 2, los filtros de discos del proceso de destintado generan aguas de dos
calidades, denominadas filtrado turbio y filtrado claro, siendo ambos reutilizados
en el proceso, como por ejemplo en la dilucidon del papel recuperado utilizado
como materia prima para la produccion de pasta, en el caso del filtrado turbio o,
en el caso del filtrado claro, en los rociadores de las células de flotacién para
romper las espumas.

En la maquina de papel las aguas blancas obtenidas en la parte huimeda
también son depuradas mediante filtros de discos y sistemas de FAD obteniéndose
tres tipos de agua: turbia, clara y superclara. Las aguas claras y superclaras se
emplean en distintos puntos de la maquina de papel, incluyendo diversos
rociadores de la parte himeda, y para la dilucion de productos quimicos. De este
modo no so6lo se ahorra agua sino también energia, ya que el agua de proceso esta
a una temperatura significativamente superior (50-55°C) que la del agua de



alimentacion (15-20°C).
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Figura 2. Esquema simplificado de los circuitos de agua en una fabrica
de papel reciclado.



1.2. Fuentes alternativas de agua de alimentacion

Aunque la recirculacion y reutilizacion (previo tratamiento) de las corrientes de
proceso conlleva una disminucion del consumo de agua, el cierre total de los
circuitos es inviable por la progresiva acumulacion de contaminantes (Miranda y
col., 2009); ademés, un aporte de agua de alimentacidon siempre sera necesario
para compensar las pérdidas que, por evaporacion, se producen a lo largo del
proceso de produccion.

Normalmente, los recursos empleados para satisfacer la demanda de agua de
alimentacion han sido las aguas superficiales y subterraneas. Sin embargo, en
ocasiones existen diversas circunstancias que limitan el acceso a estos recursos
convencionales, como son: i) la explotacion casi total de los recursos de aguas
superficiales y subterraneas existentes; ii) las dificultades crecientes para transferir
recursos de agua entre cuencas; iii) las demandas crecientes para el mantenimiento
de caudales minimos en los cursos de agua; iv) la escasez de agua en climas secos
(Salgot y Folch, 2006). Como consecuencia y en cumplimiento de la Directiva
Marco Europea del Agua (Directiva 2000/60/CE), surge la necesidad de buscar
fuentes alternativas de agua de alimentacion que puedan ser utilizadas en las
estapas mas exigentes del proceso de produccion.

En las areas no costeras, el incremento del tratamiento de aguas residuales
municipales para su reutilizacion como agua de riego, agua potable indirecta y
agua industrial directa, se ha convertido en un medio atractivo para optimizar los
suministros de agua existentes (Iglesias, 2005). El proceso de tratamiento
necesario para que un agua depurada pueda ser reutilizada se denomina
generalmente regeneracion y el resultado de dicho proceso agua regenerada.
Asi, la regeneracion de un agua consiste en devolverle, parcial o totalmente, el
nivel de calidad que tenia antes de ser utilizada (Mujeriego, 2002; RD 1620/2007).

La principal caracteristica de las aguas residuales municipales es que después
de un tratamiento secundario convencional contienen una elevada concentraciéon
de contaminantes quimicos y microbioldgicos, lo que puede suponer un riesgo
potencial para la salud humana y, en consecuencia, siempre que no sean sometidas
posteriormente a tratamientos avanzados, no seran adecuadas para determinados
usos. Normalmente, los patogenos presentes en las aguas depuradas son bacterias,
virus, protozoos y helmintos (Toze, 1997, Toze, 2006). Entre los contaminantes
quimicos cabe destacar los aerosoles y los compuestos organicos persistentes
(Sirivedhin y Gray, 2005).



La legislacion espafiola sobre la reutilizacion de aguas depuradas (RD
1620/2007) no establece requisitos de tratamiento minimos para el agua residual
en funcién de su uso posterior, como si lo hacen la legislacion de E.E.U.U.
(USEPA, 2004) o la de Australia (Australian Guidelines, 2006), pero si fija limites
para el contenido en nematodos intestinales, Escherichia Coli, Legionella, s6lidos
en suspension y turbidez para las diferentes aplicaciones industriales.

1.3. Tecnologias de regeneracion de efluentes

Una manera de afrontar los inconvenientes del cierre de circuitos en la
industria es introducir procesos ‘riidon’ dentro del circuito. Existen diversas
tecnologias para eliminar la materia organica e inorganica presente en las aguas de
proceso, sin embargo, no todas ellas son igual de eficaces para eliminar los
distintos contaminantes. Por lo general, los tratamientos bioldgicos (aerobios y
anaerobios), ya sea de forma individual o combinada, son los mas empleados para
eliminar la materia organica, sin embargo, para la eliminaciéon de materia
inorganica suele recurrirse a procesos de filtracion de membranas.

En el caso del agua residual municipal regenerada, dependiendo del uso que se
le quiera dar a la misma y en funcidn, a su vez, del grado de exposicion al que esté
sometido el ser humano (dado los riesgos asociados ya comentados en el apartado
1.2), las técnicas de regeneracion deben ser mas o menos estrictas, especialmente
desde el punto de vista microbiolégico.

El tratamiento terciario mas empleado es el definido por el “Titulo 22
Californiano” (California Code of Regulations, 1998) para riego no restringido,
pero que también se aplica en la industria en los sistemas de refrigeracion
(Francis y col, 1996). Se basa en un proceso de coagulacién/floculacion,
sedimentacion, filtracion y desinfeccion del efluente secundario. El éxito de este
sistema se refleja en las mas de 400 instalaciones en E.E.U.U. y alrededor de 300
en Oceania que se encontraban en operacion en 2004 (Bixio y Wintgens, 2006).

Los procesos de membrana se emplean para tratar un efluente
secundario/terciario, con el objeto de alcanzar un agua de eclevada calidad
(Wintgens y col., 2005), reconociéndose en la actualidad como sistemas multi-
barrera cuando varios de ellos se disponen en serie.

Otra alternativa para el tratamiento de efluentes es la electrodialisis inversa



(EDI), ampliamente utilizada en desalacién de aguas de mar y salobres (Allison,
2008). Consiste en un proceso electroquimico en el que los iones migran de forma
selectiva a través de una membrana semipermeable como resultado de las fuerzas
de atraccion producidas por dos electrodos cargados (Brunner, 1990). Sin
embargo, esta técnica no es util para el tratamiento de efluentes con elevada carga
microbiana y compuestos organicos solubles, puesto que se limita a la eliminacion
de particulas cargadas (Bailey y col., 1974).

La evaporacion o destilacion es una de las técnicas de depuracion mas antigua.
Es un tratamiento muy efectivo para la eliminacién de compuestos metélicos (Fe y
Pb), nitratos, calcio, magnesio, solidos en suspension, virus y bacterias. La
eficacia de eliminacion de los compuestos organicos dependera de sus
solubilidades y de sus puntos de ebullicion. Es decir, aquellos compuestos
organicos que tengan puntos de ebullicion superiores al del agua, seran
eliminados, como es el caso de algunos pesticidas, sin embargo, compuestos
aromaticos como el benceno y el tolueno estaran también presentes con el agua
evaporada y, por tanto, en el condensado final (Kamrin y col., 1990).

La Figura 3 representa de forma cualitativa los rendimientos de eliminacion de
los solidos en suspension, DQO, sales y bacterias dependiendo del tratamiento
aplicado. Puede verse como con los tratamientos de membranas y de evaporacion,
se consigue una depuracion mas completa de las aguas.

Evaporacién [

Electrodialisis

Osmosis inversa [~

Nanofiltracién

Microfiltracion/Ultrafiltracion

Tratamientos biolégicos

Coagulacién-Floculacién-
-Sedimentacion

SST DQo Sales  Bacterias

Figura 3. Representacion cualitativa de los rendimientos de eliminacion
de contaminantes en funcién del tratamiento aplicado.



1.3.1. Tratamientos fisico-quimicos: coagulacion/floculacion

Una gran parte de las impurezas existentes en el agua residual son de
naturaleza coloidal (0.001-1 pm) con carga negativa, de dificil sedimentacion. La
particula coloidal cargada tiene un cierto potencial eléctrico con respecto a la
solucion neutra en la que se halla, potencial que decrece desde el centro eléctrico
de la particula hasta una distancia suficiente para que los efectos de la carga sean
inapreciables. Se denomina entonces coagulacion al proceso de adicion de un
coagulante para provocar la desestabilizacion de las particulas coloidales tras
eliminar las fuerzas que las mantienen separadas. Se realiza a velocidades de
agitacion elevadas, variando los tiempos de retencion entre 1 y 3 minutos. La
floculacion corresponde a la etapa posterior de agregacion de las particulas
desestabilizadas para formar floculos de mayor tamafo y facilmente decantables
(>100 pum). Se consigue aplicando una agitacion lenta y prolongada, entre 15 y 30
minutos (Hernandez, 1990; Dulekgurgen y col., 2006).

Existen diferentes mecanismos de coagulacion-floculacion, entre los que
destacan la compresion de la doble capa eléctrica, la adsorcion y neutralizacion de
cargas, formacion de puentes entre las particulas y la coagulacion por
atrapamiento (Peavy y col., 1985), siendo alguno de ellos objeto de investigacion
en esta tesis doctoral.

Generalmente, la coagulacion se induce con la adicién de sales metalicas al
medio, como es el caso de los sulfatos o cloruros de hierro y de aluminio. Los
polielectrolitos de estructuras diversas (i.e. poliacrilamidas, ‘“chitosan”,
polisacaridos o polivinilos), asi como las sales de calcio, se emplean también
como ayudantes de floculacion con el objeto de aumentar la densidad de los
fléculos formados y favorecer su sedimentacion. La combinacion de
poliacrilamidas anionicas con sales metalicas ha resultado ser muy beneficiosa.
Los fléculos formados son mas grandes y compactos, lo que influye en una
reduccion importante del tiempo de decantacion a la vez que se generan menos
lodos (Aguilar y col, 2005; Wong y col., 2006, Zeng y col, 2007). La
combinacion con poliacrilamidas cationicas o incluso la sustitucion total de las
sales metalicas por estas ultimas se ha estudiado también en estos Ultimos afios.
Ebeling y col. recomendaron en su estudio del ano 2005 el tratamiento de
efluentes de acuicultura con polimeros catidénicos de bajo peso molecular y
elevada densidad de carga. Mientras que para el tratamiento de los efluentes de las
fabricas de pasta y papel, Wong y col. (2006) propusieron como floculante mas
idoneo un polimero cationico de alto peso molecular y baja densidad de carga. De



todas estas investigaciones se deduce que no existe un coagulante o floculante
universal, sino que son altamente dependientes del tipo de agua residual a tratar.

De hecho, de un mismo coagulante pueden requerirse dosis muy distintas en
funcion del agua. Para el tratamiento de agua residual municipal se requieren
dosis de alumina, Aly(SO4);-18 H,O, entre 150 y 600 mg/L (Meri¢ y col.,
2002a,b; Delgado y col., 2003), mientras que si el origen es industrial este
intervalo es mas amplio, entre 250 y 2000 mg/L (Rossini y col., 1999; Selcuk y
col., 2004), y si el objetivo es el tratamiento del agua para adaptarla al consumo
humano se reduce a valores entre 20 y 60 mg/L (Volk y col., 2000; Rizzo y col.,
2005).

1.3.2. Procesos biol6gicos

Los digestores anaerobios se¢ han implantado normalmente como primera
etapa de tratamiento cuando se requiere una eliminacion elevada de materia
organica y se quieren compensar los costes asociados al tratamiento bioldgico. En
comparacion con los reactores aerobios, generan menor volumen de lodo
bioldgico, reduciéndose asi el coste global del tratamiento, y la produccién de
biogéas lleva asociados beneficios economicos (van Haandel y Lettinga, 1994). La
eficacia de los reactores anaerobios esta asociada tanto a la carga organica como a
la calidad de la corriente de alimentacion. Cargas organicas de entre 5 y 15
kgDQO/m*-d son las que presentan mejores rendimientos de eliminacién (Bajpai
2000; Saleh y Mahmood, 2003).

Si el agua a tratar contiene concentraciones elevadas de azufre inorganico
(sulfatos y/o sulfitos), como sucede en diversos efluentes de fébricas de papel
(Horan y Chen, 1998; Kokkonen y col., 2004), las bacterias sulfato-reductoras del
lodo anaerobio pueden estimularse para alcanzar la maxima reduccion de sulfatos
y sulfitos (Bajpai, 2000). El sulfuro resultante sera eliminado con el biogas. Sin
embargo, debe tenerse en cuenta que las bacterias sulfato-reductoras y las
metanogénicas compiten por los mismos compuestos organicos, pudiendo llegar a
inhibir la generacion de CHy (Hao y col., 1996, Hulshoffy col., 1998, Lens y col.,
1998). Esta inhibicion es susceptible de ocurrir a bajas concentraciones de DQO
en relacion a la concentracion de sulfato, especialmente, cuando la relacion
DQO/SO,* es inferior a 7,5 (Bajpai, 2000).

El rendimiento de un reactor anaerobio depende de la temperatura. Por lo
general, operar en condiciones mesofilicas (20-45°C) permite una mejor
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estabilizacion del reactor (van Haandel y Lettinga, 1994; Bajpai, 2000;
Luostarinen y col., 2007). El pH 6ptimo para estos sistemas se encuentra entre 6,5
y 7,5 (Cajigas y col, 2005). Por debajo de 6,5 las bacterias metanogénicas
disminuyen su velocidad de crecimiento, siendo este descenso mas pronunciado
por debajo de 6,0. Por otro lado, aunque estos microorganismos pueden
desarrollarse a pH mayor de 7,5, su metabolismo se ralentiza (Bajpai, 2000).
Normalmente el pH se mantiene en los niveles adecuados gracias a la alcalinidad
del agua residual, que se aconseja esté¢ en valores mayores de 1500 mgCaCO;/L
(Sdanchez, 2000) para garantizar su efecto tampon. No obstante, durante la
descomposicion de la materia organica en el proceso anaerobio también se genera
alcalinidad (iones HCOy").

La capacidad tampon del agua viene dada por el sistema CO,/HCO5 y estd a su
vez relacionada con los AGV. Si la tasa de produccion de AGV fuese superior a la
velocidad con la que las bacterias metanogénicas los consumen, y no existiese
suficiente capacidad tampon, el reactor anaerobio se acidificaria. Por su parte, los
AGYV también consumen alcalinidad; pero como suele producirse en el intervalo
de pH entre 5,75 y 3,75, resulta de poca importancia en la digestion anaerobia. No
obstante, segiin Ripley y col (1986) la monitorizacion de este consumo de
alcalinidad es crucial para garantizar la estabilidad de operacién de un reactor
anaerobio, estableciendo la ecuacion [1] para su control. Cuando el cociente de la
ecuacion [1] es mayor de 0,3 es que se estan produciendo perturbaciones dentro
del reactor, ya sea porque se estan generando mas AGV de los que se consumen y
estan consumiendo alcalinidad, o porque se estd perdiendo alcalinidad por otras
vias.

Alcalinidad intermedia <03 [1]
Alcalinidad parcial

Entendiendo como alcalinidad parcial a la alcalinidad debida a los HCO5™ y

resultante de valorar hasta pH 5,75, y como alcalinidad intermedia a la alcalinidad

consumida por los AGV y resultante de valorar el agua desde pH 5,75 hasta 4,3.

En el caso de que la alcalinidad presente en el agua residual o producida
durante la digestion de la materia organica no resultara suficiente, debera
considerarse un aporte externo de alcalinidad con reactivos como: Ca(OH),, CaO,
Na,CO;, NaHCO;, NaOH o NH HCOs) (de Lemos, 2007). Asimismo, para
garantizar una Optima generacion de biomasa deben suministrarse nitrogeno y
fosforo como micronutrientes en la proporcion adecuada respecto a la carga
organica de la corriente de alimentacion. La proporcion aconsejada de DBOs:N:P
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para aguas residuales acidificadas es de 100:5:1 (Speece, 1996).

Existen distintas configuraciones de reactores anaerobios, siendo los maés
conocidos los UASB (“Upflow anaerobic sludge blanket”) o de flujo ascendente,
los EGSB (“Expanded granular sludge blanket™) (Seghezzo y col., 1998) y los IC
(“Internal circulation™). Los primeros reactores UASB fueron desarrollados por
Gatze Lettinga y col. en los afios 70 y su éxito reside en un manto denso de lodo
en la parte inferior del reactor. Este lodo estd formado principalmente por la
acumulacion de solidos en suspension presentes en la corriente de alimentacion, y
por bacterias en continuo crecimiento. La turbulencia natural inducida por el
biogéds generado y por la corriente de alimentacidn, introducida por la parte
inferior del reactor, proporciona un buen contacto agua residual-biomasa. La parte
superior del reactor dispone de un separador trifasico para permitir la salida del
biogas y separar los granulos del efluente. En estudios realizados por Man y col.
en 1986 se comprobd que cuando se operaba a temperaturas entre 4 y 20°C se
formaban zonas muertas en el reactor, que suponian una reduccion de la eficacia.
Con el objeto de conseguir una mejor turbulencia y distribucion de la corriente de
alimentacion dentro del reactor surgio el concepto de reactores EGSB. Estos
reactores se caracterizan por tener una camara para la recuperacion del biogés, una
relacion altura/diametro elevada, mayor de 20, y una corriente de recirculacion
externa del efluente a la entrada del reactor. Los dos ultimos factores favorecen
una mayor velocidad superficial dentro del reactor, del orden de 5 a 10 m/h (van
der Last y Lettinga, 1992);, mientras que en los reactores UASB oscila entre los
0,5 y 1,5 m/h. Los reactores IC, otra modificacion de los reactores UASB,
recuperan el biogas en dos camaras y también se caracterizan por una relacion
altura/diametro elevada. En la primera camara, situada a media altura, el biogas
recogido se emplea para generar una agitacion de gas que hace circular el agua y
el lodo a través del reactor (Gavrilescu, 2002). Dicha circulacion sirve para
mezclar el contenido del reactor y proporcionar una dilucién del influente que
permite aceptar grandes cargas hidraulicas y emplear menores tiempo de
retencion, concretamente puede multiplicar por tres y reducir a la mitad,
respectivamente, ambos valores con respecto a los de los reactores UASB (GEC,
2001) en los que van desde 6 a 15 m’/m*d y desde 4 a 10 h, respectivamente (de
Lemos, 2007).

Este tratamiento no consigue una eliminacién total de DQO y DBOs por lo que
el efluente obtenido no suele cumplir con los requerimientos de calidad exigidos,
por este motivo no es muy comun que se use como tratamiento aislado, sino que
suele ir acompanado de un reactor aerobio. La explicacion reside en los diferentes
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metabolismos de las bacterias aerobias y anaerobias (Sanchez, 2000; von Sperling,
2007). De hecho, el documento de referencia sobre las mejores tecnologias
disponibles en la industrial del papel y cartdon establece que todos los efluentes
anaerobios deben estar post-tratados por una etapa de digestion aerobia (/PPC,
2010). Combinando estos dos sistemas pueden alcanzarse reducciones de DBOs
entre el 95 y el 99% vy, dependiendo de la biodegradabilidad de la materia
organica presente en el efluente a tratar, pueden obtenerse rendimientos de
eliminacion de DQO del 90% (Eckenfelder y col., 1988).

El principio comun de todos los digestores aerobios es la oxidacion biologica,
en presencia de oxigeno, de la materia organica presente en el agua residual
contenida en el tanque de aireacion. Existen numerosas configuraciones que van
desde reactores de lodos activos a los procesos con lecho sumergido (moévil o
fijo). Los reactores de lodos activos se basan en mantener a la biomasa en
suspension. Para garantizar la estabilidad de la microbiologia el pH debe
mantenerse entre 6 y 9, la temperatura entre 12 y 37°C y la concentracion de
oxigeno disuelto entre 1,5 y 4,0 mg/L (siendo 2 mg/L el valor mas comunmente
empleado). La dosificacion externa de nutrientes (nitrogeno y fosforo) debe
también controlarse en funciéon de la DBOs del efluente a tratar, debiéndose
mantener una relacion DBOs:N:P de 100:(4-6):(0,9-1,2), siendo la mas empleada
la proporcion 100:5:1 (von Sperling, 2007). Los sélidos en suspension totales del
licor mezcla (SSTLM) deben mantenerse entre 3 y 5 g/L (Andreadakis, 1993),
debiéndose encontrar la fraccion volatil (SSVLM) entre el 70% y el 85% del valor
anterior (von Sperling, 2007). Otros parametros a considerar, relacionados entre si
son: la edad del fango (4-10 dias), el tiempo de retencion hidraulico (TRH) (6-8h),
el porcentaje de recirculacion de lodos desde el clarificador/decantador al reactor
bioldgico y la velocidad de sedimentacion (Sustarsik, 2009). La carga organica o
relacion F/M es otro de los parametros a tener en cuenta, variando para los
reactores convencionales de lodos activos entre 0,3 y 0,8 kgDBOs/kgSSVLM-d
(von Sperling, 2007).

Como evolucidon de los reactores convencionales de lodos activos surgieron los
reactores de lecho fijo y de lecho movil. En los reactores de lecho fijo se
sumergen en el reactor soportes estructurados de plastico, tela, etc., o se hace
pasar la corriente a tratar a través de un lecho granular formado por particulas de
arcilla o poliestireno expandido, por ejemplo; alcanzandose valores de SSTLM
entre 3y 6 g/L (Sen y col., 2006). Sin embargo, el excesivo crecimiento de
biomasa provoca en ocasiones atascamiento del lecho, requiriéndose limpiezas
periddicas. Para evitar estos inconvenientes surgieron los reactores de lecho
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movil, basados en el crecimiento de la biopelicula sobre soportes plasticos
(generalmente) que se mueven dentro del tanque de alimentacién mediante la
agitacion inducida por los sistemas de aireacion, reportandose valores de SST en
la biopelicula entre 3 y 4 g/L (Odegaard y col., 1994). El crecimiento de la
biopelicula se ve contrarrestado por la erosion que produce el movimiento de los
soportes. Esto se traduce en un autolavado de los mismos y el consecuente
desprendimiento de biomasa al medio, dando lugar a un valor de SSTLM que no
suele superar los 3 g/L (Sen y col., 2006).

1.3.3. Filtracion por membranas

La filtracion por membranas consiste en instalar una barrera selectiva
(membrana porosa) entre dos disoluciones, de manera que aplicando una fuerza
impulsora (presiéon) en uno de los lados de la membrana los componentes sean
transportados hacia su superficie, donde algunos de ellos la atravesaran y otros
seran retenidos. Como consecuencia, se generan dos corrientes, una menos
concentrada llamada permeado y otra mas concentrada llamada rechazo o
concentrado.

Las técnicas de filtracion por membranas pueden clasificarse atendiendo a la
naturaleza de la fuerza impulsora aplicada o al tamafio de los poros filtrantes. La
microfiltracién (MF) y la ultrafiltracion (UF) operan tanto a presién como a vacio,
independientemente de la presion osmotica de la corriente de alimentacion. En
nanofiltracion (NF) y désmosis inversa (OI), aunque se opera también a presion, se
requiere superar la presion osmotica de la disoluciéon de alimentacion.

La MF permite separar particulas entre 0,1 y 10 um operando a presiones entre
0,1 y 2,0 bar. La UF se aplica cuando los componentes a separar son
macromoléculas o particulas submicrométricas, es decir, aquellas sustancias en el
intervalo 0,002 y 0,1 um, y por lo general, las presiones de operacion varian entre
0,1 y 5,0 bar. En el caso de la Ol, a la separacion de todas las particulas anteriores
se afaden compuestos de bajo peso molecular como es el caso de iones
monovalentes (ej. Na", K*, CI', NO;) o azucares. Las presiones a aplicar son por
tanto mayores, entre 5,0 y 120 bar. La NF es similar a la OI pero las membranas
que se emplean son mas permeables (0,0005 y 0,002 pm), de manera que no
tienen la capacidad de separar iones monovalentes en gran medida, pero se
requiere menos presion para la separacion, 3,0 y 20,0 bar. Se presenta como una
alternativa bastante util para la separacion de microcontraminantes, herbicidas e
jones divalentes (Ca>", Mg*", SO4*, COs>) (Van der Bruggen y col., 2003).
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1.3.3.1. Modulos de membranas

Las membranas se configuran en modulos, siendo los mas importantes los de
placas y marcos, los tubulares, los de arrollamiento en espiral y los de fibra hueca.
En los de placas y marcos las membranas estdn soportadas en placas
rectangulares solapadas unas con otras mediante juntas; que separan a su vez
permeado y rechazo; son unidades pequefias y la superficie de las placas esta
corrugada para forzar un flujo turbulento. Las membranas tubulares se disponen
dentro de tubos porosos de acero inoxidable o fibra de vidrio que hacen de
carcasa; generalmente, la filtracion es dentro-fuera, recogiéndose el permeado en
la mencionada carcasa. Las membranas de fibra hueca estan reunidas en un haz
de varios miles e incluso millones de fibras. El flujo puede ser dentro-fuera (la
hermeticidad entre flujos de alimentaciéon y permeado se asegura por una resina
que forma un plato plano en cada final de haz) o fuera-dentro (las fibras se sellan
y hermetizan sélo por un lado). En las membranas de arrollamiento en espiral, la
membrana, el espaciador de la alimentacion y el soporte poroso de la primera se
arrollan alrededor de un canal central. Todo ello se inserta en una caja de presion
(para OI) y la alimentacion se hace pasar en direccion axial a los canales de la
superficie de la membrana. El permeado se recoge en el colector central (Mulder,
1997; Judd y Jefferson, 2005, Asano y col., 2007). Cada mddulo presenta sus
ventajas e inconvenientes los cuales dependerdn de la calidad del agua de
alimentacion, del disefio y del mantenimiento. Cabe destacar la mayor densidad de
empaquetamiento (m%m®) de las membranas de fibra hueca, asi como la elevada
tendencia al ensuciamiento de la configuracion en espiral. Los costes de operacion
son mayores en las membranas en espiral y de placas y marcos, y todas ellas,
menos las tubulares, requieren una prefiltracion previa entre 5 y 25 um (Judd y
Jefferson, 2005).

Las membranas estan fabricadas con una amplia variedad de materiales, los
cuales varian en sus propiedades quimicas y mecanicas, incluyendo su presion de
estallido, tolerancia a la oxidacién, y a los compuestos organicos volatiles,
intervalo de operacion de pH, etc. El usuario final debe asegurarse de cuéles son
las limitaciones del material seleccionado asi como de su compatibilidad con el
agua de alimentacion, pretratamientos requeridos y otras condiciones de
operacion. Los materiales mas empleados son, tanto polimeros organicos
(polipropileno o fluoruro de polivinilideno), como materiales ceramicos. Cada uno
de ellos presenta sus ventajas e inconvenientes en operacion y mantenimiento,
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datos que deben tenerse muy en cuenta a la hora de elegir cual es el material méas
adecuado para cada aplicacion (Mallevialle y col., 2005)

1.3.3.2. Sistemas y modos de operacion de las membranas

La direccion del caudal de alimentacion, en relacion a la superficie de la
membrana, determina el modo de filtracion en los sistemas de MF y UF. Los
sistemas presurizados pueden operar en modo de flujo cruzado, dividiéndose el
caudal de entrada en una corriente de permeado y en una corriente rechazo, que se
recircula a la entrada de la membrana, uniéndose a la alimentacion; o en modo de
flujo directo, donde todo el caudal de entrada atraviesa la membrana.

En el caso de operar en modo de flujo cruzado, la capa de materiales retenidos
en la superficie de la membrana alcanza un determinado espesor estacionario, que
es funcion de la velocidad a la que la fase se desplaza paralela a la superficie de la
membrana. Aumentando la velocidad de la corriente, se puede reducir el espesor
de dicha capa. La mayoria de los procesos de MF se estan reconduciendo a operar
de esta manera, siempre que no sea un requisito la separacion completa entre
rechazo y permeado. Estos sistemas llevan aplicandose a procesos industriales
desde los afios 70 (4/-Malack y Anderson,, 1996), aunque es una configuracion
que consume mas energia que los sistemas en modo directo (Parameshwaran y
col., 2001), por lo que la capacidad de tratamiento esta limitada a 100 m’/h
(Nemeth y Pilutti, 2003). Para instalaciones de mayor capacidad, la operacion en
flujo cruzado resulta inviable econdmicamente, de manera que fue a partir de los
afios 90 cuando se empezaron a expandir los sistemas directos. En este tipo de
operacion, los materiales no tienden a difundirse a lo largo de la superficie de la
membrana, sino que quedan retenidos formando una torta de espesor creciente con
el tiempo, la cual opone una gran resistencia al transporte a través de la
membrana.

La direccién con que la corriente de alimentacion atraviesa la membrana, asi
como su orientacion en relacion a la superficie de la misma, define los sistemas
como ‘dentro-fuera’ y ‘fuera-dentro’. Por ejemplo, operando con un médulo de
fibra hueca y en sistema fuera-dentro, la corriente de entrada rodea a las fibras
mientras el filtrado va siendo recolectado en el interior (lumen) de las fibras. Los
sistemas fuera-dentro tienen la ventaja de ofrecer mayor superficie de membrana,
pudiendo tratar mas caudal, manteniendo el mismo flujo de permeado y
concentracion de sélidos. Un sistema dentro-fuera, en un modulo de fibra hueca,
introduce la alimentacion por el interior de las fibras, desde un extremo del
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elemento de membrana, y recoge el filtrado por el extremo opuesto pero en el
interior del elemento de membrana (exterior de las fibras) (Bates y Cuozzo, 2000;
Nemeth y Pilutti, 2003).

La alternativa a los sistemas presurizados de MF y UF son los sistemas
sumergidos, donde las membranas se encuentran inmersas en un tanque abierto al
que se alimenta el agua bruta. La filtracion se produce aplicando vacio.
Generalmente, los mdédulos mas empleados son los de placas y marcos y los de
fibra hueca, sin embargo, algunos suministradores como Trisep Corporation o
Koch Membranes ofrecen también médulos con arrollamiento en espiral, con la
peculiaridad de su capacidad de retrolavado. Al operar a menor presion los
sistemas sumergidos son, por lo general, menos sensibles al ensuciamiento que los
presurizados, sin embargo, presentan el riesgo de exponer a los trabajadores al
agua residual, ademas de la posible generacion de espumas. Aunque los costes de
operacion asociados al bombeo puedan resultar mayores en los sistemas
presurizados, en los sistemas sumergidos deben tenerse en cuenta también los
costes asociados a la aireacion del tanque de membranas, necesaria para facilitar
la filtracion y reducir los episodios de ensuciamiento (Nemeth y Pilutti, 2003).

Los moédulos mas empleados para la aplicacion de la NF y la OI son los
arrollados en espiral, los cuales se colocan en el interior de una caja de presion
que puede configurarse de multiples formas. Para nombrar dichas configuraciones
se emplean el nimero de pasos y el nimero de etapas por paso. El primero hace
referencia al nimero de veces que la corriente de permeado de un mismo sistema
se somete a filtracion, es decir, cada vez que pasa por un moédulo de membranas;
el segundo, por el contrario se refiere a las veces que la corriente de concentrado o
rechazo es de nuevo filtrada dentro de un mismo paso.

1.3.3.3. Bioreactores de membrana

Los bioreactores de membrana (BRM) se basan en una variacion del proceso
convencional de lodos activos en el que se sumergen membranas de MF o UF, en
lugar de emplear clarificadores secundarios o medios granulares filtrantes, para
separar los solidos en suspension del licor de mezcla del efluente bioldgicamente
tratado. La incorporacion de membranas permite operar a mayores
concentraciones de SSTLM (8-15 g/L) que los lodos activos convencionales (3-5
g/L), pudiendo asi trabajar con edades de lodo elevadas. Estas caracteristicas
conducen a su vez al empleo de reactores biologicos de menor volumen, al uso de
tiempos de TRH menores (Stephenson y col., 2000, Melin y col., 2006) y a un
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aumento de la capacidad de biodegradacion del lodo por la presencia de
microorganismos de crecimiento lento. Esta tultima propiedad favorece la
eliminacién de productos lentamente biodegradables, ademdas los compuestos
organicos de elevado peso molecular, que no pueden atravesar la membrana,
aumentan su tiempo de residencia en el reactor y pueden llegar también a ser
degradados (Zhang y col. 2007, Crespi, 2008). Otra ventaja de esta tecnologia es
que no se vé afectada por la aparicion de organismos filamentosos que impiden la
buena sedimentacion del fango (Yujiao y col., 2007), problema muy comun en los
efluentes de las fabricas de papel (Thompson y col., 2001; Thompson y Forster,
2003), o por efluentes en los que la desnitrificacion en el decantador secundario
impide la decantacion. Los BRMs también presentan una serie de inconvenientes:
(1) coste relativamente alto de instalacion y operacion; (2) monitorizacion
frecuente de membranas y de mantenimiento; (3) limitaciones a la transferencia de
oxigeno ocasionada por la elevada carga organica del reactor; asi como (4)
limitacion de los intervalos de operacidon en cuanto a temperatura y pH para no
dafiar la flora microbiologica (Shane y col., 2005; Melin y col., 2006).

Existen dos configuraciones principales de BRMs, una en las que la membrana
estd sumergida en el reactor bioldgico y otra, llamada de circulacion externa,
donde el reactor bioldgico esta separado del compartimento de la membrana, de
manera que el rechazo generado en este ultimo se recircula al primero. Los
reactores de membrana sumergida se caracterizan por operar a flujos de permeado
menores que los de circulacion externa, garantizando un flujo constante durante
largos periodos de tiempo. Sin embargo Shane y col. (2005) encontraron ciertas
limitaciones a la configuracion sumergida, como es una rapida pérdida de
permeabilidad a elevadas concentraciones de solidos (>20 g/L), asi como
episodios de ensuciamiento severo a bajos tiempos de retencion de solidos (TRS)
(TRS = 2 dias). Gander y col. publicaron en el afio 2000 una amplia revision
considerando los costes de los BRMs para el tratamiento de agua residual
municipal, concluyendo que los sistemas sumergidos operaban de forma mas
efectiva en cuanto al consumo de energia y de reactivos de limpieza, siendo la
aireacion la partida que mas incrementaba los costes de operacion. Sin embargo,
al operar en regimenes de flujo més bajos requieren mayor superficie de
membrana, repercutiendo en los costes de inversion.
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1.3.3.4. Ensuciamiento

Las causas por las que se produce el ensuciamiento de las membranas son
diversas: acumulacion de solidos en suspension, de coloides, de materia organica,
de sustancias poliméricas extracelulares (SPE), de microorganismos o por
incrustaciones de sales. Cabe destacar la reflexion de Vrijenhoek y col. (2001), la
cual concluye que el factor mas importante a considerar para evitar tanto el
ensuciamiento inorganico como el biologico es la rugosidad de la superficie de la
membrana. Las hendiduras o irregularidades son lugares susceptibles al deposito
de sustancias y al crecimiento de depositos. El ensuciamiento de las membranas
conlleva (4/-Ahmad, 2000): (1) disminucion progresiva del caudal de permeado,
(2) aumento progresivo de la presién transmembrana, (3) mayores requerimientos
energéticos, (4) degradacion de las membranas, y (5) mayor paso de sales.

Ensuciamiento bioldgico

La principal causa del ensuciamiento biologico son las SPE segregadas por los
microorganismos presentes en la corriente de alimentacion (Le-Clech y col.,
2006). Las SPE son una mezcla polimérica compleja (polisacaridos, proteinas,
glicoproteinas, lipoproteinas y otras macromoléculas, excretados por los
microorganismos y combinados con otros productos procedentes de la lisis o
hidrolisis de varias sustancias) que se encuentra en estado de gel y se caracteriza
por su naturaleza adhesiva, pudiendo por tanto retener todo tipo de material de
desecho de los microorganismos y ser, a su vez, una fuente de alimentacién que
favorece su crecimiento (Dudley, 1997; Ratto y col., 20006).

Siempre que se den las condiciones adecuadas, los microorganismos son
capaces de reproducirse rapidamente; de hecho, aunque se hayan eliminado en un
99,99%, existen todavia células con capacidad suficiente para incrementar su
poblacion, a expensas de las sustancias biodegradables del medio, hasta niveles
problematicos. Un factor a tener en cuenta es que, salvo que los sistemas de
tratamiento se encuentren en condiciones estériles, los microorganismos siempre
van a estar presentes (Flemming, 1997). Los géneros de bacterias mas
comunmente encontrados en la superficie de las membranas son:
Corynebacterium, Pseudomonas, Arthrobacter, Actinomyces, Flavobacterium y
Aeromonas. A su vez, los siguientes hongos también han sido detectados:
Penicillium, Trichoderma, Mucor, Fusarium y Aspergillus.
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El niimero de bacterias que por lo general llega a medirse en una membrana
afectada por ensuciamiento biolégico se encuentra en el intervalo de 10°-10°
UFC/cm® (Dudley, 1997). Generalmente, los microorganismos productores de
SPE recurren a los hidratos de carbono como fuente de carbono y energia, y a las
sales de amonio o aminoacidos como fuente de nitrogeno. Por esta razon, la
composicion quimica de ciertas membranas de OI, como las de acetato de
celulosa, favorecen, bajo ciertas condiciones ambientales, la aparicion de este
ensuciamiento biologico en su superficie (Filmtec Corporation, 2005; Murphy y
col., 2001). Por tanto, el método mas eficiente para luchar contra este
ensuciamiento es limitar la presencia de nutrientes en el agua para evitar la
proliferacién de microorganismos.

Las membranas de MF y UF se consideran el pre-tratamiento mas efectivo para
evitar el ensuciamiento bioldgico en las membranas de Ol ya que permiten
alcanzar reducciones bacterianas de hasta 4 log (Barterls y col., 2005). Otros
métodos alternativos son la adicion de productos quimicos con propiedades
bactericidas (cloraminas o biocidas). Estos pueden dosificarse de forma continua
en la corriente de alimentacion o, preferiblemente, de forma discontinua o
intermitente. Por lo general, los métodos preventivos son preferibles a los
correctivos, ya que la eliminacion de una colonia aislada de bacterias es siempre
mas sencilla que el de una biopelicula de mayor antigiiedad (Griebe y Flemming,
1998).

Ensuciamiento orgdnico

Es bastante comin que las aguas residuales contengan materia organica
disuelta, de hecho, las de origen municipal suelen presentar valores de COT de 5 a
10 mg/L y de DBOs de 3 a 10 mg/L (Bartels y col., 2005). Se componen
principalmente de polisacaridos, proteinas, aminoazicares, acidos nucleicos,
hamicos, fulvicos y otros componentes celulares (Drewes y Fox, 1999). De hecho,
los polisacaridos juegan un papel muy importante en el ensuciamiento de las
membranas de UF y NF (Jarusutthirak y col., 2002).

Una vez que estos compuestos se adhieren a la superficie de la membrana,
sirven de alimento a las bacterias presentes en el agua, incentivando su
proliferacion. Algunas claves para el control de este ensuciamiento incluyen la
seleccion adecuada del material de construccion de las membranas, el empleo de
la coagulacion previa a los sistemas de MF o UF y la operacion a bajos flujos de
permeado (Bartels y col., 2005). Segun Melvin y col. (2005) las membranas de
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polietersulfona son las mas resistentes a la formacion de depositos organicos,
mientras que las de polipropileno son las mds susceptibles a sufrir ensuciamiento
organico-biolégico debido a su mayor hidrofobicidad.

Ensuciamiento inorganico

Esta clase de ensuciamiento se manifiesta, principalmente, en las membranas
de OL. Se produce cuando la concentracion de sales alcanza su limite de saturacion
y precipitan. Aunque los efluentes industriales o de las estaciones depuradoras
urbanas contienen menor cantidad de solidos totales disueltos (aprox. 1500 mg/L)
que el agua de mar (aprox. 38000 mg/L), el ensuciamiento inorganico es
igualmente importante (Adham y De Gagliardo, 1998). Es un tipo de
ensuciamiento que, comparado con los dos anteriores, tarda mas en manifestarse
(Brauns y col., 2002).

Las principales especies que pueden combinarse para dar lugar a sales
susceptibles de formar precipitados son OH', F, CO32', SO,*, PO, como aniones
y Ca*", Mg**, Fe’’, y AI’" como cationes (Dudley, 1997; Vrouwenvelder y van der
Kooij, 2001, Xie y col., 2004).

A pesar de aplicar medidas preventivas, el ensuciamiento de las membranas es
inevitable, por lo que a largo plazo suele recurrirse a la eliminacion de los
depositos por via quimica, es decir mediante protocolos de limpieza conocidos
como “cleaning-in-place” o CIP. Segun Zondervan y Roffel (2007) los reactivos
que normalmente se emplean se dividen en 6 categorias: acidos, alcalinos,
secuestrantes/complejantes, detergentes/surfactantes, oxidantes/desinfectantes y
enzimaticos, y el régimen de limpieza se establece segun las recomendaciones del
suministrador de las membranas o el desarrollado experimentalmente a tal efecto
(Tréigardh, 1989, Mohammadi y col., 2002; Seng Ang y col., 2006).

Las variables de operacion que permiten controlar el buen funcionamiento
tanto de los sistemas biologicos como de membranas se recogen en el ANEXO 1.

1.3.4. Desinfeccion

La desinfeccion quimica o el uso de radiacion ultravioleta tanto en un efluente
terciario como después de la filtracion con membranas, asegura el control de
bacterias y la inactivacion de virus (Clancy, 2001). Por esta razon, la mayoria de
las instalaciones de regeneracion estan equipadas con técnicas avanzadas de
desinfeccion: cloro, cloraminas, radiacion ultravioleta u ozono. En la Tabla 2 se
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comparan las distintas técnicas de desinfeccion, pudiéndose concluir, en todos los
casos, que la desinfeccién debe realizarse de forma controlada y exhaustiva
siempre que se quiera garantizar una buena eficacia (Lazarova y col., 1999).

Tabla 2. Comparacion entre las diferentes técnicas de desinfeccion.

FORMACION DE
EFICACIA SUBPRODUCTOS
w
PROCESO ? . 2 7; § § § RIESGO
5 o z ] = 2 5
£5 5 3 g £ S
9 o o
g7 % £ § & g
Gas de cloro ++ - + ++ ++ NO 4+
NaOCl/Ca(Cl0O), ++ - + T+ T+ ++ _
Cloraminas ++ ++ e + NO NO +
Ozono -+ +++ NO - ++ n T+
Ultravioleta + * NO NO NO NO -

(+++ Excelente; ++ Bueno; + Medio; - Bajo); (* En estudio)

1.4. Reutilizacion de agua en la industria papelera

1.4.1. Regeneracion de efluentes industriales

Las primeras fabricas de papel que emplearon tratamientos internos para
reducir la carga orgénica de sus aguas de proceso, combinando procesos fisicos y
biologicos fueron las fabricas de Kappa en Ziilpich, Alemania, y Assi Domain
Packaging en Lecoursonnois, Francia. Otras fabricas europeas que siguiendo el
ejemplo de las anteriores han conseguido operar en circuitos practicamente
cerrados sin recurrir a la filtracion con membranas han sido: Kappa, Julius Schulte
Séhne y Stora Enso Sachsen en Alemania, Assi Domain Packaking en Francia,
VPK en Bélgica y American Israeli Paper en Israel (Diedrich y col., 1997;
Gottsching y Pakarinen, 2000; Webb, 2002, Habets, 2003, Biilow y col., 2003a,b;
Oinonen, 2003; Stahl y col., 2004). Todas estas plantas coinciden en tener una
etapa de tratamiento anaerobio previa a una fase aerobia, ya sea ésta ultima
mediante digestion por lodos activos o mediante aireacion forzada para la
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eliminacion de olores (oxidacion de H,S a SO,%) y precipitacién de CaCOs. La
etapa siguiente suele ser una clarificacion o flotacion seguida de filtracion por
arena. Este es el caso de la instalacion en Stora Enso Sachsen, en Alemania, que
fabrica papel prensa 100% destintado (Mettler-Toledo, 2004).

Por otro lado, existen también instalaciones que recurren a la filtracion por
membranas para regenerar sus efluentes. Tal es el caso de las fabricas de Arctic
Paper Munkedals y Domsj6 Fabriker AB en Suecia, Werk Eltmann (Papierfabrik
Palm), Papierfabrik Palm y ProPapier GmbH Burg en Alemania, Metsi Serla en
Finlandia, Ugchelen en Los Paises Bajos y McKinley Paper en Nuevo México
(E.E.U.U.). Las primeras experiencias se llevaron a cabo en fabricas de papel
integradas que utilizaban fibra virgen como materia prima, pero hoy en dia, esta
préctica se ha extendido también a fabricas de carton. En la fabrica de Ungchelen,
por ejemplo, se instalé en el afio 2000 un BRM para el tratamiento del agua
procedente del blanqueo de fibras de algodon, logrando reducir la DQO por
encima del 85%. En el caso de la instalacion Arctic Paper Munkedals que fabrica
papeles graficos no estucados, se recurrido a una UF en el afio 1999 para eliminar
los SST del efluente y de las aguas blancas desde el afio 2001 (Hepp y col., 2005).

En cuanto a la industria del papel recuperado se han llevado a cabo pilotajes,
pero no se conocen instalaciones a escala industrial (Hepp y col., 2005, Joore y
Schonewille, 2005). Tal es el caso de las pruebas realizadas en la fabrica italiana
Cartiera Lucchese (Lucart), que fabrica papel tisti refinado a partir de papel
prensa y carton recuperados. En dichas pruebas se evaluaron una MF y una UF,
seguidas de una Ol como tratamientos posteriores a una etapa de flotacion, sin
haber pasado previamente por una digestion biologica. Los resultados mads
concluyentes fueron que una combinacion de MF y OI permitia reutilizar mas del
80% del efluente con conductividades de 70 uS/cm, y valores de DQO y COT
inferiores a 25 y 1 mg/L, respectivamente (Pizzichini y col., 2005).

1.4.2. Regeneracion de efluentes municipales

El nimero de fabricas de papel a nivel mundial que emplean actualmente agua
regenerada municipal como agua de alimentacion es bastante reducido,
habiéndose contabilizado nueve, cinco en E.E.U.U. y cuatro en Surafrica
(PUBLICACION V), pero ninguna de ellas emplea tecnologia de membranas
(Gisclon y col., 2002; Shaw, 2004). E.E.U.U cuenta con las compafiias Simpson
Paper y Garden State Paper, ambas en Pomona, con Bronx Community Paper, en
Bronx, con Blue Heron Paper, en Georgia y con SCA Tissue Flagstaff, en
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Arizona. Mientras que en Surafrica se encuentran Mondi Paper, en Durban, Sappi
Enstra Paper, en Enstra, Sappi Cape Kraft Process, en Cape y Sappi Port Elizabeth
Paper, en Port Elizabeth.

Aunque estas plantas emplean agua regenerada municipal en sus respectivos
procesos de fabricacion sin haber pasado por un tratamiento de membranas, son
muchos los factores que hacen que las empresas papeleras no acepten todavia este
recurso como sustitutivo del agua de alimentacion: 1) preocupacion sobre la
persistencia de patdgenos; 2) repercusion de la calidad del agua regenerada sobre
el producto final; 3) dudas sobre su carécter corrosivo, incrustante y formador de
biopeliculas; 4) el posible coste elevado del transporte del agua hasta su punto de
aplicacion (USEPA, 2004).
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2. NECESIDADES Y OBJETIVOS DE LA INVESTIGACION

La sostenibilidad de determinados sectores industriales, como es el caso de la
industria papelera, esta ligada a la reducciéon de su consumo de agua, sobre todo
en paises mediterraneos y en zonas de elevado estrés hidrico como es el caso de la
Comunidad de Madrid, donde el agua potable se usa para fines industriales.

Durante los ultimos afios, las fabricas de papel han hecho un gran esfuerzo en la
regeneracion y reutilizacion de sus efluentes dentro del proceso, pero el aporte
externo de agua de alimentacion siempre es necesario debido a las pérdidas de
agua por evaporacion y a la dificultad de un cierre total de los circuitos, puesto
que la acumulacion de contaminantes afecta a la calidad del producto final o al
buen funcionamiento de la maquina de papel.

Por tanto, el estudio de alternativas para la regeneracion de su efluente, y/o el
empleo de fuentes alternativas de agua de alimentacidon, como el agua regenerada
de origen municipal, se presentan como opciones para reducir el consumo de agua
de alimentacion de alta calidad.

De este modo, el objetivo general de esta tesis doctoral es la reduccion del
consumo de agua de alimentacion, centrandose tanto en la regeneracion y
posterior reutilizacion del efluente como en el uso de agua regenerada de origen
municipal para la fabricacion de papel prensa y estucado ligero 100% reciclado.

Para alcanzar este objetivo, se han planteado los siguientes objetivos
especificos:

1. Evaluar a escala piloto la combinacion de tratamientos mas adecuada para
regenerar efluentes de fabricas de papel prensa y estucado ligero 100%
reciclado, con el objetivo de reducir la demanda de agua de alimentacion
(PUBLICACION I).

2. Evaluar la combinacion de los procesos de coagulacion/ablandamiento/
floculacion para gestionar las corrientes de rechazo generadas en los
sistemas de OI, caracterizadas por su elevada conductividad y
concentraciéon de materia organica refractaria (PUBLICACION II).

3. Resolver la limitacién de recuperacion de agua en el tratamiento de OI
debido a los problemas de incrustaciones de silice en las membranas. Por
ello se estudia la coagulacion como etapa previa al tratamiento de
membranas (PUBLICACION III).
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4. Valorar la sustitucion del agua de alimentacion por otras fuentes de agua
para la preparacion de los agentes de retencion y drenaje, ya que el
volumen de agua destinado a tal fin es de los mas elevados (13%)
(PUBLICACION 1V).

5. Determinar con exactitud el estado del arte en cuanto a las posibilidades y
problemas asociados a la regeneracion de agua residual municipal con
fines industriales (PUBLICACION V).

6. Evaluar a escala piloto la combinacion de tratamientos mas adecuada para
regenerar el efluente de un tratamiento terciario de una EDAR municipal y
evaluar si cumple con las caracteristicas necesarias para su empleo como
sustituto del agua de alimentacion para la fabricacion de papel prensa y
estucado ligero 100% reciclado (PUBLICACION VI).
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3. REGENERACION DEL EFLUENTE DE FABRICAS DE
PAPEL DESTINTADO

3.1. Evaluacion de la combinacion de procesos biologicos y de
membranas

Como ya se comentd en el apartado 1.1.2, las fabricas de papel reciclado de
calidades blancas con una red de distribucion de aguas de proceso altamente
optimizada, cuentan con dos o tres circuitos de agua en la etapa de destintado para
reducir la cantidad de contaminantes que pasan a la maquina de papel. Las células
de flotacion por aire disuelto (FAD) son unidades rifidn, localizadas en el corazéon
de dichos circuitos, para eliminar y reducir la concentracién, con la ayuda de
coagulantes y floculantes, de materia disuelta y coloidal presente en las aguas
(Miranda y col., 2008).

Una de las lineas de investigacion de esta tesis doctoral es evaluar a escala
piloto la combinacién de procesos biolégicos y de membranas para regenerar
el efluente procedente de las células de flotacion del primer lazo de agua
(aguas mas contaminadas del proceso) con el fin dltimo de reutilizarlo de
nuevo dentro del proceso y alcanzar asi una mayor reduccion del consumo de
agua de alimentacion.

3.1.1. Materiales y métodos

Las pruebas piloto se han realizado en una fabrica que produce 470.000 t/afio
de papel 100% reciclado de dos grados distintos: periddico y estucado ligero. Los
parametros mas importantes que caracterizan al efluente de las FAD situadas en el
primer lazo de la linea de destintado estudiada se recogen en la Tabla 3.

Todos los andlisis para la caracterizacion de las aguas presentados en esta tesis
doctoral se han realizado a corde a las guias establecidas en el manual “Standard
Methods for Examination of Water and Wastewater” (Eaton y col., 2005).

Para las autopsias de las membranas empleadas en este apartado se han usado
las siguientes técnicas:

e Microscopia electronica de barrido (SEM) para analizar tanto la estructura
de las membranas como de los depdsitos (Nichols y col., 1995). El equipo
empleado ha sido un microscopio electronico de barrido JSM-5610
(JEOL, Japén).
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e Energia dispersiva de rayos X (EDX) para indentificar el ensuciamiento
inorganico (Ridgway y col., 1983). Las medidas se realizaron a través de
un espectrofotometro de energia dispersiva de rayos X (ISIS, Oxford

Instruments, Reino Unido).

e Espectroscopia infrarroja por transformadas de Fourier (FTIR) para
determinar la naturaleza organica de los contaminantes. Se ha empleado
un espectrofotometro FRA106/S (Bruker Optics, E.E.U.U) (Ridgway y

col., 1983).

Tabla 3. Caracterizacion del efluente de las FAD situadas en el primer

lazo de agua de la etapa de destintado.

Minimo Promedio Miximo
pH 6.9 7.3 7.8
T, °C 25 30 35
Conductividad, mS/cm 1,8 2.8 3,9
DQO total, g/L 1,5 2,6 3,5
DQO disuelta, g/L 1,0 2,2 3,0
DBOs, g/L 0,6 1,2 1,6
SST, mg/L 40 350 900
Ca, mg/L 56 106 145
SO,, mg/L 360 495 720
Si0,, mg/L 60 170 240
Cl, mg/L 95 110 150
N total, mg/L <0,5 4.8 9,7
P-PO,, mg/L <0,01 0,6 1,0
Redox, mV -390 =277 -61
Absorbancia a 254 nm 0,2 0,5 1,1

3.1.1.1. Sistema anaerobio+lodos activos+UF+OI

Esta planta piloto, denominada a partir de ahora PP1, de 1 m’/h de capacidad,
consistio en una doble etapa bioldgica (anaerobio+aerobio) seguida de una UF y
una Ol. La Figura 4 recoge el diagrama de flujo de la planta.
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El efluente del reactor anaerobio se descargaba a un reactor aerobio de lodos
activos de tres etapas en cascada. Esta configuracion implica que se generen zonas
diferenciadas de alta y de baja carga, favoreciendo la biogénesis, mejorando la
sedimentabilidad del lodo bioldgico y previniendo el “bulking” (Mébius, 1989).
Un sistema de aireacién continua garantizaba siempre >2 mg/L de oxigeno
disuelto. La concentracion de solidos en suspension del licor de mezcla (SSTLM)
se mantuvo entre 2 y 3 g/L. El ultimo clarificador lamelar tenia la mision de
separar el lodo activo del efluente para purgarlo o recircularlo de nuevo a la etapa
aerobia, dependiendo de la concentracion de solidos en suspension en el reactor
aerobio.

Posteriormente, el agua clarificada se enviaba a una unidad de UF presurizada
de flujo directo, compuesta por membranas de fibra hueca de polifluoruro de
vinilo y 0,04 um de tamafio de poro. El ciclo normal de retrolavados se realizaba
cada 22-30 min y tenia una duraciéon de 3 min. Cuando la PTM alcanzaba 1,10
bar, se llevaba a cabo una limpieza quimica con NaOCI a pH=9,0-9,5 y 35°C.
Finalmente, el sistema de OI se componia de membranas en espiral con un tamafio
de poro de 0,0001 pm. Cuando el flujo de permeado decrecia un 10% por debajo
del valor de consigna se realizaba primero una limpieza quimica con acido citrico
a pH=2 y 35°C y, posteriormente, con un producto alcalino (Ultrasil 10®) a pH
entre 9y 10 y 35°C.

3.1.1.2. Sistema anaerobio+BRM+0OI

La segunda planta piloto, denominada a partir de ahora PP2, también de 1 m*/h
de capacidad, consistid en una doble etapa bioldgica combinando un reactor
anaerobio con un BRM externo seguido de una unidad de OI. La Figura S
presenta el diagrama de flujo de la planta.

El filtro de algas estaba también destinado a eliminar los solidos en suspension
mayores de 30 pm antes de alimentar el reactor anaerobio, del tipo EGSB y
operando a la misma carga que el IC de la PP1. La planta también contaba con un
sistema de control de pH con NaOH/HCl y se afiadia H;PO, y urea en el tanque de
acondicionamiento como nutrientes para garantizar de nuevo la relacion
DBOs:N:P=100:5:1.
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El efluente de la etapa anaerobia se fraccionaba, descargandose un caudal de
400 L/h a un BRM de fibra hueca y polifluoruro de vinilo, de configuracion
externa. El BRM trabajé a una relacion DQO/microorganismos (F/M) de 0,15
kgDQO/kgSSTLM-d en una primera fase y a 0,18 kgDQO/kgSSTLM-d en una
segunda fase. Los SSTLM se mantuvieron constantes entre 8 y 10 g/L. Las
membranas operaron a dos flujos de permeado diferentes: 10 y 12 LMH. Se
aplicaron dos protocolos de limpieza diferentes: (1) retrolavados cada 6 min, de
25 s de duraciodn; (2) limpiezas de mantenimiento semanales que consistian en una
primera etapa oxidante con NaOH a 1 g/L durante 40 min, seguida de una fase
acida dosificando 2 g/L. de acido citrico y ajustando el pH a 2,5-3,0 con HCL
Finalmente se realizd una limpieza de recuperacion al terminar el pilotaje
anadiendo 2 g/ de NaOCl y ajustando el pH a 12 con NaOH vy, posteriormente,
HCI hasta alcanzar pH=2,5, para recuperar los valores de permeabilidad iniciales.

El permeado del BRM alimentaba a una planta de OI configurada en 2 etapas y
con membranas en espiral. La segunda etapa se operd como si fuera el ultimo
elemento de una caja de presion industrial. Esto se consigui6é recirculando
internamente el rechazo a su corriente de alimentacion. Se dosificaron entre 4 y 6
mg/L de anti-incrustante en el agua de alimentacién a la primera etapa para hacer
frente al alto contenido de silice. Se opero a presion constante y flujo de permeado
variable, de manera que la primera membrana trabajé siempre entre 7 y 8 bar de
presion y la segunda membrana entre 8 y 9 bar.

3.1.2. Resultados y discusion

Los rendimientos de eliminacién de DQO soluble fueron del 64% y 54% para
los reactores anaerobios de la PP1 y PP2, respectivamente, y del 60% y 64% para
el reactor aerobio de la PP1 y el BRM de la PP2, respectivamente. Respecto a la
DBO:s, los rendimientos de eliminacion fueron del 72% y 68% en los reactores
anaerobios de las plantas PP1 y PP2, respectivamente; y del 86% y 95% para el
reactor aerobio de la planta PP1 y para el BRM de la planta PP2, respectivamente.

Los rendimientos de eliminacién de materia orgdnica en la fase anaerobia
fueron similares en ambos reactores, sin embargo, en la fase aerobia resulté mas
eficiente el BRM que el reactor de lodos activos. El limite méximo de eliminaciéon
se determind mediante ensayos de biodegradabilidad (Figura 6, PUBLICACION
I), que demostraron que alrededor del 10% de la DQO soluble era refractaria.
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En relacion a la cantidad de materia organica eliminada, los reactores
anaerobios generaron la cantidad suficiente de biogas (0,2-0,3 m3/h) como para ser
considerada una tecnologia rentable para tratar el efluente de una fabrica de papel
destintado. La Tabla 4 muestra la caracterizacion quimica del biogas generado.

Tabla 4. Composicion del biogas.

Parametro PP1 PP2
H,S, mg/m’ 1758 4956
CHs, % 80,1 87,7
COy, % 13,8 11,4
CO, % <0,03 <0,03
Na, % 3,4 <0,1
0,2, % 2,7 0,9
H,, % <0,15 <0,15
HF, mg/m* <0,04 <0,04
HCI, mg/m’ <0,04 <0,04
Silice, mg/m’ <0,004 <0,004

Para calcular la cantidad de sulfatos eliminada, debe considerarse la
concentracion de estos en la corriente de alimentacion a las etapas anaerobias
(entrada al primer clarificador lamelar y al filtro de algas) y la concentracion a la
salida de las etapas acrobias. Mientras que una fraccion de sulfatos se elimina a
través del biogas en forma de H,S, otra parte se transforma en otras especies de
azufre reducidas que permanecen en el agua tratada y que se envian a la fase
aerobia, donde seran de nuevo oxidadas a sulfatos. Considerando la entrada y
salida del reactor anaerobio, hay una eliminacion ficticia de sulfatos del 95%. El
rendimiento real de eliminacion se situd alrededor del 30% para ambas plantas.

Para estudiar el comportamiento de las bacterias anaerobias ante cambios
bruscos de pH, se desconectd intencionadamente el control externo de pH en
ambas plantas y se someti6 a los sistemas a un pico de pH. El objetivo era simular
un vertido real de alcali en las aguas. Como muestra la Figura 6, cuando se
incremento el pH a 9 durante 2 dias (después del dia 50 de operacion), la actividad
de las bacterias se inhibid, pero no llegaron a morir, puesto que 20 dias después de
la prueba los tratamientos recuperaron los rendimientos en eliminacion de DQO
que habia antes del vertido simulado.
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La Tabla S recoge la calidad de las aguas a la salida del sistema de lodos
activos de la planta PP1 y del BRM de la planta PP2.

Tabla 5. Caracterizacion del efluente de las etapas aerobias en las plantas

PP1y PP2.
Lodos activos Desviacion BRM Desviacion
Pardmetro (PP1) estandar (PP2) estandar
pH 7,91 0,26 7,82 0,37
STD, mg/L 2538 674 2487 578
SST, mg/L 315 80 0 0
DQO disuelta, mg/L 450 160 374 97
DBOs, mg/L 43 24 17 9
Conductividad, pS/cm 2907 392 2914 890
Acidos grasos volatiles, mg/L 5,21 2,34 3,24 1,79
SO,, mg/L 383 104 333 138
SiO,, mg/L 144 57 138 55
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La UF de la planta piloto PP1 no oper6 de forma constante debido a problemas
para mantener en 1 m’/h su caudal de alimentacion. El altimo clarificador lamelar
no resultdé suficiente para garantizar una buena sedimentacion de soélidos, de
manera que la concentracion de estos a la salida de dicho clarificador oscild
continuamente entre 0 y 350 mg/L. Por esta razdn, los episodios de ensuciamiento
en estas membranas fueron muy importantes (Figura 7).
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Figura 7. Fotografia tomada mediante SEM del ensuciamiento presente
en la superficie de las membranas de fibra hueca de la planta PP1: (a)
presencia de microorganismos; (b) presencia de fibras de celulosa.

La frecuencia de limpiezas de la UF fue, por tanto, mas elevada que en la
planta piloto PP2, puesto que los retrolavados programados no eran capaces de
restaurar la presion transmembrana. Desafortunadamente, debido a los problemas
mencionados, las membranas de OI de la planta PP1 no pudieron ponerse en
marcha.

En la Figura 8, se representan los parametros de control mas significativos del
BRM de la planta PP2. En el eje izquierdo se fijan la evolucion del flujo de
permeado, el TRH y los SSTLM respecto del tiempo; mientras que en el eje
derecho la relacion F/M.

Las pruebas en el BRM se dividieron en 3 etapas, el objetivo de la primera de
ellas fue acondicionar el reactor bioldgico. El reactor se puso en marcha con lodo
aerobio tomado de la depuradora de la fabrica donde se realizaron las pruebas y
con 4 g/L. de SSTLM, fijando una relacion F/M de 0,20 kg DQO/kg SSTLM-d, un
TRH de 17,2 h y un fluyjo de permeado de 10 LMH. Estas condiciones se
mantuvieron hasta alcanzar una concentracion de solidos entre 8 y 10 g/L.
Alcanzada dicha concentracion, la relacion F/M se disminuyé a 0,15 kg DQO/kg
SSTLM-d. Posteriormente se fijo esta relacion y se aument6 el flujo a 12 LMH
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para observar si las membranas eran mas sensibles al ensuciamiento al aumentar
la cantidad permeada. Para mantener la biologia a las mismas condiciones de TRH
y F/M, la valvula de recirculacion de la corriente de permeado al tanque de
membranas tuvo que abrirse (Figuras 5 y 8). La tercera fase comenzo6 el 18 de
Febrero de 2009, cuando la relacion F/M se aumentdé a 0,185 kg DQO/kg
MLTSS-d. Para mantener esta relacion, el caudal de alimentacién se aumento, de
manera que el TRH se redujo a 13 h. Como el flujo se mantuvo a 12 LMH, se
procedio a cerrar de nuevo la valvula de recirculacion del permeado.
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Figura 8. Parametros de operacion del BRM de la planta PP2.

Las condiciones de operacion del BRM que mejor resultaron fueron 12 LMH
de flujo de permeado y una relaciéon F/M de 0,15 kg DQO/kg SSTLM-d. Las
membranas no sufrieron ningin episodio de ensuciamiento severo durante las
pruebas, siendo las limpiezas de mantenimiento lo suficientemente efectivas como
para mantener la permeabilidad estable alrededor de 350 L/m*h-bar.

La Figura 9 representa la evolucion con el tiempo de los flujos de permeado y
rechazo de las 2 etapas de OI (OI-1 y OI-2) de la planta PP2. La OI-1 trabajé mas
o menos constante durante todo el pilotaje, manteniendo una recuperacion del
20%. Unicamente a partir del 16 de Febrero de 2009, el sistema empez6 a acusar
un ensuciamiento severo y el flujo de permeado empezo6 a decrecer.

El rendimiento de la OI-2 no fue bueno, ya que la velocidad de ensuciamiento
de esta unidad fue muy rapido; especialmente cuando la concentracion de silice en
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el agua de alimentacion a la OI-1 aument6 a principios de Febrero de 2009. El
anti-incrustante dosificado en la alimentacion, especialmente aconsejado para
elevadas concentraciones de silice (200-220 mg/L), no resulto6 suficiente.
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Figura 9. Evolucion de los caudales de permeado y rechazo y de
concentracion de silice en las OI de la PP2.

Con el objeto de confirmar el ensuciamiento de las membranas por depositos
de silice se llevard a cabo su autopsia. Como era de esperar, por estar colocada en
primera posicion, la OI-1 estaba mas afectada por ensuciamiento bioldgico-
organico (algas diatomeas, principalmente). Aunque también se detectaron restos
de aluminosilicatos, cobre y azufre, fue la silice la que se encontr6 en mayor
proporcion, especialmente en la OI-2 (Figura 10a y 10b).

A pesar de los problemas mencionados de ensuciamiento, el permeado
generado en las membranas de Ol cumplid con todos los requerimientos de
calidad para ser empleado como sustituto del agua de alimentacion en la
fabricacion de papel reciclado (Tabla 6). Ademas, la calidad de la corriente de
rechazo también cumple con la “Ley de vertidos industriales” (Ley 10/1993) a
depuradora municipal de la Comunidad de Madrid.
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Figura 10. Fotografia tomada mediante SEM del ensuciamiento presente
en la superficie de las membranas de la OI-2: (b) analisis elemental por
EDX del deposito de la figura (b); (b) incrustaciones de silice.

Tabla 6. Caracterizacion de las corrientes de permeado y rechazo
generadas en las Ol de la planta PP2.

Parimetro OI-1 OI-2 OI-1 OI-2
Permeado Permeado Rechazo Rechazo

DQO total, mg/L <5 <5 477 582
DBOs, mg/L <2 <2 15 23
SST, mg/L <2 <2 16 26
N-total, mg/L 4 12 90 121
P-total, mg/L <0,05 <0,05 9,0 15,6
Alcalinidad, mgCaCOs/L 40 50 800 750
T, °C 21,70 23,00 24,27 24,82
Conductividad, uS/cm 36 117 3280 4078
NH,-N, mg/L 1,3 9 17 18
NO;, mg/L 1,60 1,20 56 33
Cl, mg/L <5 7 176 218
SO,, mg/L 5 <3 446 473
Si0,, mg/L 1,3 2,3 182 197
B, mg/L 0,40 0,50 0,77 -
Al, mg/L <0,03 <0,03 0,06 -
K, mg/L 0,3 0,6 23 -
Na, mg/L 5,8 21,7 736 -
Mg, mg/L 0,1 0,3 10 1,4
Ca, mg/L 15 23 116 582
Fe, mg/L <0,10 <0,10 0,42 22
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3.2. Eficacia de la precipitacion quimica para el tratamiento de los
rechazos generados en los sistemas de OI

Aunque la corriente rechazada de un proceso de OI cumpla con los limites
legales de vertido, debe intentarse que su caudal e impacto ambiental sean lo
menores posibles.

La mayor parte de investigacion existente sobre la gestion de los rechazos de
sistemas de OI esta enfocada a efluentes de la industrial textil, dada su elevada
carga organica ¢ inorganica (Balonsky y col., 1999; van Hege y col., 2002, Allegre
y col., 2004), no habiéndose detectado aplicacion en efluentes de fabricas de

papel.

Para tratar los rechazos puede recurrirse a técnicas que se centren en recuperar
el agua de la corriente concentrada, como los sistemas de vertido cero (Ning y
Troyer, 2009), evaporadores (Nandy y col., 2007) o cristalizadores (Rautenbach y
Linn, 1996), o a aquellas mas enfocadas a eliminar contaminantes especificos,
como es el caso de los tratamientos de oxidacidn avanzada, sistemas de
intercambio i6nico, precipitacion quimica o adsorcidon con carbon activo. Aunque
con las primeras técnicas se consiguen recuperaciones de casi el 100% de agua,
resultan mas costosas, en lo que a consumo energético se refiere. Asi que este
coste no puede asumirse en fabricas de papel de productos de bajo valor anadido.

Por tanto, el segundo objetivo de esta tesis doctoral es evaluar el proceso
de coagulacion, combinado con floculacion y una etapa de ablandamiento
para el tratamiento de la corriente generada en un sistema de OI empleado
para la regeneracion del efluente de fabricas de papel 100% destintado. El
efluente objeto de estudio se caracteriza por un contenido elevado en materia
organica refractaria (>2000 mg/L DQO) y una conductividad superior a 9 mS/cm.
Este tratamiento ha sido evaluado en términos de rendimientos de reduccion tanto
de estos dos parametros mencionados, como de las absorbancias a diferentes
longitudes de onda, para estudiar la evolucion de la eliminacion de los diferentes
compuestos refractarios. Aunque existen estudios sobre la evoluciéon de la
distribucion del tamafio de particula en aguas sintéticas sometidas a
coagulacion/floculacion (Yu y col., 2009; Nason y Lawler, 2010), no se han
encontrado tales investigaciones para el caso de aguas reales, como son las
empleadas en este trabajo.
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3.2.1. Materiales y métodos

La unidad de OI de la planta PP1 (apartado 3.1.1.1) se arranc6 en modo
discontinuo, y de manera puntual, para filtrar el efluente de la UF y simular una
corriente concentrada con una conductividad por encima de los limites de vertido.
La caracterizacion de la corriente de rechazo generada se presenta en la Tabla 7.

Para los estudios de floculacion se empled la técnica de reflexion por haz
enfocado o FBRM, desarrollada por el Grupo de Investigacion de Celulosa y
Papel de la Universidad Complutense de Madrid (Blanco y col., 2002a; Blanco y
col., 2002b). En la aplicacion de esta técnica se emplea el equipo MS500L
fabricado por Lasentec (Mettler Toledo, Seattle, WA). Todos los experimentos se
programaron para obtener un valor de longitud medio de cuerda cada 5 s.

Tabla 7. Caracterizacion quimica de la corriente de rechazo de la OI de la
planta PP1 puesta en marcha en discontinuo para este estudio concreto.

Parametro Valores

pH 8,0

Conductividad, mS/cm 9,1

DQO total, mg/L 2365
DQO disuelta, mg/L 2121
Alcalinidad, mg CaCO5/L 3224
Turbidez, NTU 8,21
Dureza, mg CaCO;/L 1100

a) Coagulacion

En la primera etapa de coagulacion se probaron siete coagulantes diferentes:
tricloruro de hierro (FeCl;), cinco policloruros de aluminio (PACI1, PACI2,
PACI3, PACI4, PACIS) suministrados por Kemira Ibérica S.A (Espafia) y una sal
de sulfato-nitrato de polialuminio (PNSS), proporcionada por Sachtleben Chemie
GmbH (Alemania). Todos los productos se suministraron de forma pura y liquida,
siendo diluidos con agua de red hasta la concentracion deseada el mismo dia de su
uso. Las especificaciones quimicas de los seis primeros se recogen en la Tabla 8 y
la del PNSS en la Tabla 9. El porcentaje de basicidad estd relacionado con la
cantidad de especies aluminio-poliméricas que aparecen en disolucion durante el
proceso de coagulacion.
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Tabla 8. Especificaciones quimicas del FeCl; y de los PACI empleados.

Concentracion (w/w) AL O, Basicidad .
Coagulante (%) (%) (%) Otras propiedades
FeCly 39-47 - - -
PACII - 17,0£0,5 42+£2 -
PACI2 - 17,0+ 0,5 43+ 5 Alto peso molecular
PACI3 - 95410  70%5 _ Contiene
micropolimeros
PACl4 - 9,7+0,3 85+ 10 -
PACIS - 97403  85+10 _Contiene
micropolimeros
Tabla 9. Propiedades del la sal PNSS empleada.
Composicion (%) Contenido (%)
Al NO; SO, Monomérico  Oligomérico  Polimérico pH Basicidad
5,2 15 3 22 35 43 2,5 46

La dosis optima de coagulante se determind mediante ensayos en escalera en el
equipo FBRM, agitando 150 mL de muestra a 200 rpm y afiadiendo cada 10 s, 600
mg de coagulante por litro de agua. El maximo ntimero de cuentas alcanzado antes
de la saturacion de la disolucion da el valor de la dosis de coagulante 6ptima.

También se analizo la resistencia de los coagulos formados a través del efecto
de la intensidad de agitacion frente al ntimero total de cuentas en el agua. El
experimento se inicio afiadiendo la dosis Optima de coagulante a los 150 mL de
muestra mientras se agitaba a 200 rpm durante 3 min; pasado este tiempo se
increment6 la velocidad de agitacion a 400 rpm durante otros 3 min; finalmente, la
agitacion aumenté a 600 rpm durante otros 3 min finales. Este tipo de
experimentos permite simular las fuerzas de cizalla a la que estan sometidos los
coagulos cuando el agua coagulada es impulsada mediante sistemas de bombeo.

Tras los experimentos de coagulacion, la muestra se dejo sedimentar y el
clarificado se filtr6 por 0,45 pm para su caracterizacion: conductividad, DQO
soluble, asi como las absorbancias a las siguientes longitudes de onda: 254, 284,
310, 350 y 500 nm. La absorbancia a 254 nm se relaciona con el grado de
aromaticidad y compuestos insaturados presentes en el agua (Sevimli y Kinaci,
2002), mientras que el resto de longitudes de onda da idea de los compuestos
aromaticos (ej. fenoles), anillos aromaticos conjugados-resonantes, anillos
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aromaticos con cierto nivel de resonancia y sustancias coloreadas de elevado
caracter resonante, respectivamente (Boroski y col., 2008).

b) Ablandamiento

La finalidad de anadir cal, Ca(OH),, al sistema es reducir la conductividad. La
etapa de ablandamiento comenzé 2 min después de adicionar el coagulante,
mientras se mantenia una agitacion de 200 rpm. Las consecuencias inmediantas de
afladir cal son el aumento del pH de la disolucién y la desaparicion de los iones
calico y magnesio presentes debido a la formacion de los siguientes precipitados:
CaCO; (pH>9,5) y Mg(OH), (pH>10,0), respectivamente, reduciéndose asi la
dureza del agua. Por tanto, en esta investigacion los ensayos se realizaron a
pH=9,5 y pH=10,5. La lechada de cal empleada es una disolucién saturada
preparada a partir de Ca(OH), en polvo suministrado por Panreac Quimica S.A.U.,
Espafia.

c¢) Floculacion

También se evalu6 la combinacion del sistema anterior con floculantes
(Aguilar y col., 2005, Ahmad y col., 2008), concretamente uno anidénico y otro
cationico, ambos suministrados en polvo por Nalco Company (Espafia). Ambos
productos se caracterizaban por tener un peso molecular medio y diferentes
densidades de carga, 15% el primero (APAM) y 60% el segundo (CPAM). Se
prepararon disoluciones (0,5 g/L) de los mencionados polvos con agua de red
agitando a 400 rpm durante 1 h. Las disoluciones tenian 1 dia de caducidad.

En los experimentos donde se adicionaba floculante, éste se afiadia 2 min
después de la cal.

Finalmente, tras el proceso completo de coagulacién-ablandamiento-
floculacion, la muestra se dejo sedimentar durante 30 min y se filtré el clarificado
por 0,45 pum antes de medir su conductividad, DQO soluble y absorbancias a las
longitudes de onda mencionadas en el apartado 3.2.1.1.

d) Diserio experimental

Para estudiar la influencia de las variables independientes seleccionadas: dosis
de coagulante (X.oq), dosis de floculante (X4,.) y pH (X,z); sobre las variables
dependientes: porcentaje de eliminacion de DQO, conductividad y absorbancias a
diferentes longitudes de onda; se ha realizado un disefio experimental de
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composicion central y centrado en las caras. Los resultados experimentales se
ajustaron a un modelo polindmico de segundo orden. Este disefio origind un
nimero total de 15 experimentos, por floculante ensayado, si se consideran 3
niveles de variacion para las variables independientes: X, = sin cal (8,0), 9,5 y
10,5; Xeoag = 2, 2,5y 3,0 g/L; Xpoe = 3,0, 5,0 y 7,0 mg/L. Los niveles de las
variables independientes se normalizaron segun la expresion [2], adoptando
valores de -1 a +1 con el 0 como punto central.

x, -2 X=X 2]
Xmax - Xmin

donde, X, es el valor normalizado de Xy, Xy 0 Xjoer X €5 €l valor experimental

absoluto de la variable considerada; X es la media entre los valores extremos de
XV Xynax Y Xonin SON los valores maximos y minimos para X, respectivamente.

3.2.2. Resultados y discusion
a) Coagulacion

La dosis optima de cada coagulante se determind a partir de las curvas
representadas en la Figura 11. Sélo el FeCl;, PACI1, PACI2 y PNSS produjeron
un efecto de coagulacion significativo del agua de rechazo de la Ol. A medida que
se aflade el producto la materia disuelta y coloidal (MDC) se agrega, dando lugar
a un aumento del niumero de particulas detectadas. El resto de coagulantes no
tuvieron ningun efecto sobre dicha materia. La velocidad de coagulacion del FeCls
es superior a la de las sales de aluminio, lo que fue también observado por Kim y
col., (2009). La capacidad del PNSS para desestabilizar la MDC es inferior a la de
los PACl y FeCl;.

Considerando unicamente el proceso de desestabilizacion de la MDC, ésta
puede producirse por dos mecanismos distintos, dependiendo del valor de pH y de
la concentracion de Al o Fe dosificada: (1) neutralizacion de las particulas
cargadas negativamente tras la adsorcion de las especies cationicas de aluminio
adicionadas con el coagulante; y (2) mediante atrapamiento de los coloides dentro
de la estructura de precipitados de Al(OH); o Fe(OH); (Pernitsky y Edzwald,
2006). La hidrolisis de los policloruros de aluminio implica la formaciéon de
monomeros, dimeros o polimeros cargados positivamente asi como precipitados
amorfos de aluminio. La proporcion de especies cationicas de alta carga aumenta
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con el caricter basico del coagulante, de ahi que productos con basicidades
superiores al 70% (PACI3, PACI4 y PACIS) den lugar a mayores proporciones de
especies poliméricas cargadas en el medio (Torra y col., 1998; Pernitsky y
Edzwald, 2006).

35000
30000 -
o
RN
e
10000 - PNSS
5000 1
0®

0 5000 10000 15000 20000 25000 30000
Dosis (mg/L)

Figura 11. Ensayos en escalera para determinar la dosis optima de cada
coagulante.

Teniendo en cuenta que el pH inicial del agua a tratar es de 8,0 (Tabla 7) y las
dosis tan elevadas de coagulante afiadidas para desestabilizar a la MDC, es
probable que la principal especie en el medio cuando se emplean PACI sea un
solido amorfo de aluminio (AI(OH)s@m)) (Pernitsky y Edzwald, 2006). Del mismo
modo, cuando se recurre al FeCl; para la coagulacion, la principal especie
responsable de la coagulacion es un sélido amorfo de hierro, Fe(OH)s ) (Gabelich
y col., 2002). Por estas razones, puede afirmarse que el principal mecanismo de
coagulacion es el segundo mencionado, es decir, por atrapamiento.

El mejor coagulante seleccionado es el PACII. Aunque los resultados
obtenidos con el PACI2 fueron muy similares, se descartd porque al contener
micropolimeros, resultaba mas costoso. El FeCl; tampoco se tuvo en cuenta por el
efecto visual que producia (coloracion de la disolucion rojo intenso) al operar a
dosis tan elevadas. El PNSS también fue descartado por no dar el rendimiento
deseado. Segun las curvas obtenidas en la Figura 11, las dosis elegidas de PACI1
para realizar los ensayos de resistencia fueron: 5000, 10000 y 18500 mg/L.

La evolucion de la longitud media de cuerda y del nimero de cuentas por
segundo en las pruebas de resistencia se recoge en la Figura 12.
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Figura 12. Evolucién de la longitud media de cuerda (a) y del nimero de
cuentas (b) cuando se somete a la disolucion coagulada a: 200-400-600

rpm.

El PACII1 se afiadid en el primer minuto. Mientras que a partir de este punto el
nimero de particulas medidas por segundo aumenta, el tamafio de las mismas
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disminuye. Aunque las particulas de mayor tamafio (20-25 um) se agreguen para
formar coagulos de tamafio superior tras afiadir el coagulante, también se estd
produciendo la desestabilizacion de la MDC inferior a 1 pm, de manera que las
particulas pequefias también interaccionan entre ellas para dar lugar a coagulos
mayores a 1 um. Al formarse nuevos agregados mayores a 1 um, éstos si que son
detectados por la sonda del FBRM, transformandose en una disminucioén de la
longitud media de cuerda (Figura 12a). Puede apreciarse como el numero de
cuentas por segundo aumenta cuando se incrementa la dosis de PACI1 desde 5000
a 10000 mg/L y como disminuye al aumentarla a 18500 mg/L, significado de que
la disolucion esta saturada (Duan y Gregory, 2003).

Con respecto al nimero de cuentas por segundo y para las dosis de 5000 y
10000 mg/L, al aumentar progresivamente las revoluciones el nimero de
particulas detectado decrece (Figura 12b), sin embargo la longitud media de
cuerda se mantiene practicamente constante, con respecto a la gran bajada
observada al afiadir el coagulante en el primer minuto (Figura 12a). Tras dosificar
18500 mg/L de PACII, el nimero de cuentas captadas por el FBRM no decrece
hasta que la disolucion se agita a 600 rpm, y la longitud media de cuerda mantiene
una tendencia similar que para dosis de 5000 y 10000 mg/L (Figura 12a). Este
comportamiento puede explicarse porque una mayor intensidad de agitacion
favorece las colisiones entre particulas, lo que reduce el nimero de agregados de
pequefio tamafio por coalescer en otros mas grandes. Este fendmeno es el que
detecta la sonda del FBRM cuando el nimero de cuentas por segundo decrece al
aumentar las revoluciones (Figura 12b). También hay que tener en cuenta que el
grado de formacion de coagulos de gran tamafio se reduce puesto que las fuerzas
de cizalla favorecen también la rotura de los floculos mas grandes. No obstante, a
dosis menores la velocidad de formacion de particulas grandes prevalece frente a
la rotura, de ahi que a 5000 mg/L, por ejemplo, la longitud media de cuerda
aumente al incrementar la agitacion a 600 rpm (Figura 12a). Cuando el medio ya
estd saturado de coagulante (18500 mg/L), no es hasta 600 rpm cuando se aprecia
una reduccion del nmimero de particulas, formandose nuevos coagulos pero de
tamafio inferior a la media, de ahi que la longitud media de cuerda siga
decreciendo ligeramente.

Tal como muestra la Figura 13a, la mayor reduccién de DQO (alrededor del
80%) se produce en condiciones de saturacion de coagulante (18500 mg/L), sin
embargo, también se alcanza el mayor incremento de conductividad, al estar
afiadiéndose mas iones Al al medio.
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Figura 13. (a) Rendimientos de eliminacién de DQO, (b) absorbancias, y
(a) aumento de la conductividad en funcion de la dosis afiadida de PACI1.

Los mecanismos que explican la eliminacién de compuestos organicos son
similares a los ya mencionados para reducir la cantidad MDC (Duan y Gregory,
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2003). Aunque se han publicado diversos estudios sobre coagulacion, es aun
incierto los verdaderos mecanismos que intervienen, siendo altamente
dependientes del valor del pH del medio y de la concentracion de coagulante
afiadida (Wang y King, 2002). Respecto a la eliminacion de la absorbancia a las
diferentes longitudes de onda medidas, los mejores resultados se obtuvieron con
10000 mg/L de PACI1 (Figura 13b).

Resulta interesante el hecho de que a 18500 mg/L, la materia organica que
absorbe a 500 nm (compuestos coloreados con alto nivel de resonancia) no es
eliminada. Yan y col. observaron en 2008 una tendencia similar pero a 254 nm.

b) Coagulacion-ablandamiento-floculacion: Disefio experimental

2500 mg/L de PACII se fij6 como la dosis del nivel central (X,=0) del disefio
de experimentos, al alcanzarse con ella una eliminaciéon de DQO superior al 30%
y el menor incremento de conductividad (>5%) a un coste industrial razonable de
producto. Variaciones de 500 mg/L por encima y por debajo de dicha dosis
representaron los niveles +1 y -1, respectivamente.

Del ajuste de los resultados experimentales (Tablas 6 y 7, PUBLICACION
II) a un modelo polinémico de segundo orden, se obtuvo que la variable Xg,. no
tenia ninguna influencia sobre los resultados, es decir, unicamente la dosis de
coagulante y el pH al que se realizaba el tratamiento afectaban a los rendimientos
de eliminacion (Tabla 10).

A pesar de los bajos coeficientes de regresion (R?) obtenidos en la medida de
absorbancia a 254 nm (0,740 para la aPAM; y 0,677 para la cPAM), el resto de
resultados se ajustan al modelo polindmico propuesto por encima del 85%
(R*=0,857-0,997). Las ecuaciones resultantes del modelo reproducen los
resultados experimentales con errores inferiores al 10% y 6,5% para el caso de
afiadir aPAM y cPAM, respectivamente.

Como era de esperar, la adicion de cal (X,x) es la principal variable que afecto
a la reduccion de conductividad, independientemente del tipo de floculante. A
mayor cantidad de cal (pH> 10) la precipitacion del Mg(OH), acompafia a la del
CaCO;, eliminandose por tanto mas iones Ca*" y Mg®" de la disolucion. El
ablandamiento afectd también de forma importante (término cuadratico en las
ecuaciones) a la reduccion de la Ajso para ambos floculantes, a la Az cuando se
empleaba aPAM y a la Ajs4 para el caso de adicionar cPAM.
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Tabla 10. Modelos resultado de aplicar el disefio de experimentos.

PACI1+Ca(OH),+aPAM
Ecuaciones R? Error
(%)
%Conductividad = -19.43X },, +2.09°X ,,, "X ,;; +3.27 X, +27.61'X ,, +47.04 0,997 25
oD isuelta =13.60-X , +53. 0,884 6,3
%DQOdisuelta =13.60-X ,,, +53.96 , ,
YoAysy =4.89X (X ,py +46.00 0,740 3,5
Yodygy =4.50X ¢y +3.96X 1 X,y +38.47 0,889 27
%Ay =—11.77X¢,,, —16.02X >, —8.06: X, +11.21°X ,, +70.71 0,891 9.8
Yodssg =—9.18 X0, —6.63X % +3.40X Xy +9.322X , +70.53 0943 44
Yodspg =542 X ope X pr +3.84X (5 +8229 0,857 3,4
PACI1+Ca(OH),+cPAM
Ecuaciones R Error
(%)
Y%Conductividad =—-1530-X ", +2,2:X ., +27,76 X, +43,06 0,996 2.4
%DQOdisuelia =6,60-X ,,, +14,63X ,, +47.85 0919 63
%Ay, =10,55X 7, +56,66 0,677 58
%Ay, =—T,52 X0 +9,78 X, +42,68 0,947 33
Yodyo =9,78 X, +37.67 0,866 4.9
Yodysy =—7,58 X7, —6,68 X, +9,41 X, +64TX , +70,17 0,962 38
Yodspy =529 X 0o + 6,47 X 0y =121 X ¢, X,y +87.86 0,973 1,6

Los resultados mostrados por el FBRM cuando no existe etapa de
ablandamiento difieren significativamente de los obtenidos cuando se adiciona cal
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entre la coagulacion y la floculacion, tal como se aprecia en las Figuras 14 y 15.
Mientras que el nimero de particulas medidas por segundo decrece al adicionar la
aPAM a los 5 min de iniciar el experimento (Figura 14), ningtin efecto se observo
en el caso de adicionar la cPAM. Este comportamiento podria explicarse mediante
dos mecanismos: (1) los solidos amorfos de aluminio Al(OH);(m) tienen caracter
cationico, por lo que la interaccion con la cPAM se vé afectada por las fuerzas de
repulsion (Bolto y Gregory, 2007); (2) la superficie de los agregados es anidnica
pero la presencia de suficientes iones divalentes actua de puente entre la aPAM y
los agregados, mientras que impiden actuar a la cPAM por repulsion electrostatica
(Negro y col., 2006).

30000 A —e— 2000 mg/L PACI1; 3 mg/L aPAM
—O— 2000 mg/L PACI1; 7 mg/L aPAM
—v— 3000 mg/L PACI1; 3 mg/L aPAM
25000 A —v— 3000 mg/L PACI1; 7 mg/L aPAM
Q —&— 2000 mg/L PACI1; 3 mg/L cPAM
) —&— 2000 mg/L PACI1; 7 mg/L cPAM
S 20000 - —e— 3000 mg/L PACI1; 3 mg/L cPAM
c
(<)
>
o 15000
()
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o_ 10000
c
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0O 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
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Figura 14. Evolucion del nimero de cuentas por segundo en los analisis
sin etapa de ablandamiento.

Dado el pH del concentrado en estudio (8,0) y las cantidades de coagulante
dosificadas, es mas razonable pensar que los agregados tengan caracter negativo,
de manera que el segundo mecanismo seria el mas acertado. Como la dureza de la
corriente de rechazo es muy elevada (1100 mgCaCOs/L), la concentracion de
iones Ca® y Mg”" es a su vez importante, favoreciendo la floculacion mediante
puentes entre los grupos negativos de la aPAM y los coagulos de PACII1. Estos
iones, a su vez, interfieren con los grupos cationicos de la cPAM, provocando su
repulsion y haciendo que el polimero pierda su estructura extendida y, por tanto,
su eficacia (Bolto y Gregory, 2007).
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Cuando se introduce la etapa de ablandamiento al tercer minuto de empezar el
experimento, el FBRM detecta mas cantidad de particulas en la disolucion
(Figura 15), fendomeno que se debe a la aparicion de formas precipitadas de
CaCO; y Mg(OH),. Al quinto minuto se introduce el floculante; como el Ca*" y
Mg*" han sido eliminados por la cal, ya no existen los intermediarios responsables
de la formacion de puentes, de manera que la aPAM se hace igualmente ineficaz.
Cabria esperar que al desaparecer estos iones divalentes la cPAM fuese eficaz, sin
embargo, sigue sin tener ningun efecto. Esto se debe a que a pH por encima de
8,5, las cPAM empiezan a hidrolizarse, perdiendo totalmente su eficacia. Esta
hidrélisis no afecta sélo a la pérdida de grupos catiénicos sino también a la
conformacioén del polimero, ya que aparecen grupos carboxilatos que reducen las
longitudes de las cadenas poliméricas (Bolto y Gregory, 2007).

30000 -
25000 -
0
@ 20000 1
c
(D)
3 15000 -
(D)
©
< 10000 - —e— 3 mg/L aPAM
—O0— 7 mg/L aPAM
—v— 7 mg/L cPAM

O 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Tiempo (min)
Figura 15. Evolucion del nimero de cuentas por segundo cuando se

coagula con 3000 mg/L de PACII, seguido de la adicion de cal hasta pH
10,5 y de floculaciéon con 3 y 7 mg/L de aPAM o cPAM.

En relacion a la eliminacion de DQO, cuando se combinan 2500 mg/L de
PACI1 con 5 mg/L de aPAM sin emplear cal (experimento: 0,0,-1) la eliminacidon
de DQO mejora un 10% (de un 30 a un 40%) con respecto al uso de coagulante
solamente (Figura 13a). Sin embargo, si se combina con la misma dosis de cPAM
el porcentaje de eliminacion se reduce un 10%. Si esta misma dosis de coagulante
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se afiade junto con cal, independientemente del pH (9,5 o 10,5) y de la dosis de
flocuante aniénico, la DQO del concentrado se reduce un 60%, siendo la misma
tendencia para el caso de afadir cPAM, que consigue una reduccion de la DQO
del 50%.

3.3. Eficacia de la precipitacion quimica para minimizar el
impacto de las incrustaciones de silice en las membranas de OI

El problema principal a la hora de instalar un sistema de OI para regenerar el
efluente en una fabrica de papel reciclado, como ya se menciond en el apartado
3.1.2, es la elevada concentracion de silice presente en el mismo. La silice procede
mayoritariamente del silicato sddico afiadido en las etapas de destintado para: (1)
estabilizar la etapa de blanqueo con H,O,; (2) aprovechar sus propiedades tampon
y saponificadoras (Ferguson, 1992a,b); (3) favorecer la dispersion de las
particulas de tinta (4/i y col., 1994; Mahagaonkar y col, 1997); (4) evitar
pérdidas de fibras y (5) evitar la flotacion de cargas (Mathur, 1994). De aqui se
deduce que no es un compuesto del que se pueda prescindir facilmente y, por
tanto, el contenido de silice en agua va a ser siempre un parametro a controlar
cuando se recurra a la regeneracion de este tipo de efluentes mediante tratamientos
por membranas.

Diferentes tecnologias se han aplicado con éxito para reducir la concentracion
de silice en las aguas, tal es el caso de: (1) la adicion de productos quimicos para
inducir su coagulacidon-precipitacion; (2) ablandamiento con cal (4/-Mutak y Al-
Anezi, 2004); (3) uso de unidades de desupersaturacion para forzar la precipitacion
de sales como CaCOQOj3, CaSQy, Si0O,, Ca3(PO,), y BaSO4 (Bremere y col., 2008); y
(4) el uso de columnas de resinas de intercambio idnico (Zaganiaris y col., 1992;
Ben Sik Ali y col., 2004).

Otras técnicas estan encaminadas a la modificacion de la solubilidad de la silice
mediante la manipulacion del pH, temperatura o la adicién de anti-incrustantes
(Smith, 1998; White y Masbate, 2001). Estas alternativas resultan mas viables
econdomicamente, de hecho, la OI destinada a regenerar el efluente de la fabrica de
papel destintado expuesto en el apartado 3.1 podria llegar a operar con un
porcentaje de recuperacion entre el 60 y el 65% trabajando a un pH por encima de
10, puesto que la solubilidad de la silice aumentaria a 300-350 mg/L (ller, 1979).
Sin embargo, el incremento del pH también afecta al equilibrio del bicarbonato,
generandose més iones carbonato (COs>), los cuales también precipitan dando
lugar a nuevas incrustaciones (Dow, 2005, Asano y col., 2007). Por tanto, esta es
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una alternativa no viable para el efluente estudiado puesto que la alcalinidad
bicarbonaética es elevada.

La tecnologia que se evaliia en esta tesis doctoral para eliminar silice es la
precipitacion quimica inducida por la adicion de coagulantes. Tanto la silice
disuelta, como la coloidal o la polimérica pueden eliminarse del agua forzando su
co-precipitacion con metales solubles que forman, a ciertos pH, hidroxidos
insolubles, como por el ejemplo el Fe(OH);, AI(OH); y Mg(OH), (Faust y Aly,
1983; Roque, 1996, Sheikholeslami y col., 2001; Ning, 2002; Bouguerra y col.,
2007, Zeng y col., 2007; El-Bestawy y col., 2008). Aunque es evidente que hay
varios estudios referidos a la eliminacidon de silice por esta técnica, poco se sabe
del proceso de coagulacion y de las propiedades de los floculos que se forman en
casos reales de aguas residuales industriales (Chang y col., 2007). Por tanto, en
esta tesis doctoral los rendimientos de eliminacion de silice se evaluaran
atendiendo a los mecanismos de floculacién y a la estructura de los coagulos
formados.

3.3.1. Materiales y métodos

El efluente de la fabrica de papel destintado donde se llevaron a cabo las
pruebas piloto descritas en el apartado 3.1 es resultado de un tratamiento biologico
aerobio y una flotacion final por aire disuelto. El proceso de coagulacion a evaluar
en este apartado se realizé con el efluente de estas células de flotacion, filtrandolo
previamente por 150 pm como barrera de seguridad. La caracterizacion del
efluente tras dicha filtracion se recoge en la Tabla 13. El objetivo ha sido estudiar
la eliminacién de silice no solamente antes de una OI, sino también de su
pretratamiento correspondiente de MF/UF. Las muestras de agua se almacenaron
a + 4°C durante un maximo de 4 dias. Todas las analiticas se hicieron acorde a las
guias establecidas en el manual “Standard Methods for Examination of Water and
Wastewater” (Eaton y col., 2005).

Los coagualantes empleados son los mismos que los indicados en la Tabla 8,
FeCl; y cinco policloruros de aluminio y se prepararon siguiendo el protocolo
expuesto en el apartado 3.2.1.

El seguimiento del proceso de coagulacion se llevé a cabo con el equipo
FBRM, ya empleado en el apartado 3.2.1. Para determinar la dosis de coagulante
optima se adicionaron cada 10 s, 100 mg/L. de coagulante a 0,150 L de muestra
constantemente agitada a 270 rpm. La seleccion de la dosis dptima se hizo de la
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misma manera expuesta en el apartado mencionado. Dado que el pH afecta al
proceso de coagulacion, los experimentos se realizaron a tres pH diferentes: 5,5,
8,6 (pH tipico del agua) y 10,5. Para ello se emple6 HCI 0,1M y NaOH 1M para
hacer el ajuste a medio acido y basico, respectivamente.

Tabla 13. Caracterizacion del efluente de una fabrica de papel 100%

reciclado tras una etapa biologica aerobia, flotacion por aire disuelto y
una filtracion por 150 um.

Parametro Media Desviacion estindar
pH 8,6 0,3
Conductividad, mS/cm 3,1 0,4
SST, mg/L 145 74
DQO disuelta, mg/L 505 174
Alcalinidad, mgCaCOs/L 400 75
Dureza, mgCaCO;/L 150 2
Turbidez, NTU 158 21
SOy, mg/L 582 122
Cl, mg/L 110 28
Si, mgSiO,/L 185 31
Fe total, mg/L 0,9 0,1
Ca, mgCaCO,/L 138 25
Al, mg/L 0,09 0,06

Tras el periodo de coagulacion, la muestra se dejo sedimentar y se filtrd el
clarificado por 0,45 pm para medir su contenido en silice (como Si0O,), DQO,
conductividad, cloruros, hierro y aluminio. Cada ensayo de coagulacion se realizo
por triplicado.

Los coagulos formados se analizaron mediante microscopio optico (Olympus
BX41) y la técnica SEM-EDX (microscopio electronico de barrido Jeol JSM-
6400) se empled para determinar la composicion atomica de dichos agregados.

Finalmente, también se estudié la velocidad de sedimentacion para el
coagulante optimo seleccionado. Para ello se adiciond el coagulante a 0,5L de
muestra de agua mientras se agitaba a 180 rpm durante 5 min, posteriormente la
agitacion se redujo a 45 rpm durante 10 min para finalizar con una etapa de
sedimentacion de 120 min. Periodicamente se anotd la altura del sedimento.
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3.3.2. Resultados y discusion

Las dosis oOptimas de cada coagulante a los diferentes pH estudiados se
determinaron como la minima necesaria para maximizar el nimero total de
particulas por segundo y la longitud media de cuerda (Figuras 16 a 18).
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Figura 16. Evolucion del nimero de cuentas por segundo y de la longitud

media de cuerda durante el tratamiento de coagulacion (pH=5,5).

El nimero de cuentas aumenta al afiadir los coagulantes porque la MDC inferior
a 1 um pasa a ser detectada por el FBRM al formarse agregados de mayor tamatfio,
razén por la que también aumenta la longitud media de cuerda.
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Figura 17. Evolucion del nimero de cuentas por segundo y de la longitud
media de cuerda durante el tratamiento de coagulacion (pH=8,6).

El FeCl; y los dos PACI de menor basicidad (PACI1 y PACI2, Tabla 8)
mostraron un comportamiento similar. Es decir, el nimero de cuentas por segundo
para todos los pH y la longitud media de cuerda a pH=5,5 (Figura 16) y pH=10,5
(Figura 18) aumentaron con la dosis de coagulante, mientras que la longitud
media de cuerda de las particulas cuando no se manipulaba el pH del agua se
redujo hasta un minimo correspondiente a 2000 mg/L. A dosis bajas, la
coagulacion de la MDC inferior a 1 um genera particulas de menor tamafio que la
longitud media de cuerda pero superiores a 1 um, reduciéndose en consecuencia la
longitud media de cuerda. A mayor cantidad de coagulante adicionada, se
favorece la agregacion de estos pequefios coagulos, ademds de seguir
coagulandose nueva MDC, razén por la que a partir de cierto momento la longitud
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media de cuerda empieza a aumentar. El descenso del nimero de particulas
cuando se adicionan mas de 2000 mg/L de FeCl; a pH=5,5 (Figura 16) significa
que se favorece la formacion de agregados de mayor tamafio frente a la

desestabilizacion de particulas inferiores a 1 pm.
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Figura 18. Evolucion del ntimero de cuentas por segundo y de la longitud
media de cuerda durante el tratamiento de coagulacion (pH=10,5).

Por el contrario, el comportamiento de los policloruros de aluminio de alta
basicidad (PACI3, PACI4 and PACIS5) fue totalmente diferente al de los tres
coagulantes anteriores cuando no se modificé el pH o se trabajo a pH=10,5. Tanto
el tamafio de las particulas como el nimero de cuentas por segundo se mantuvo
practicamente constante independientemente de la dosis de coagulante.

Tras analizar los agregados por microscopia optica (Figura 19) se observo que
la estructura de los agregados era diferente, de manera que si se estaba
produciendo un proceso de coagulacion.
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Figura 19. Imagenes tomadas con microscopio optico de 20 aumentos de
los codgulos formados al afadir (a) PACI de baja y (b) PACI de alta
basicidad, y (c) FeCl;.

58



Las particulas habian adoptado una estructura cilindrica, pero manteniendo el
tamafio orginal (Figura 19b). Esta nueva conformacion justifica que el nimero de
cuentas disminuya ligeramente y que se dectecte la misma longitud media de
cuerda ya que las probabilidades de que el punto focal del FBRM haga un barrido
de la particula en direccion longitudinal son muy bajas.

Comparando el FeCl; frente a los PACls, se aprecia que la longitud media de
las particulas siempre resulta superior cuando se emplea el primero y, ademas, los
agregados empiezan a formarse a dosis menores en todos los pH estudiados. La
Figura 19¢ muestra como los agregados formados por el FeCl; son mucho mas
grandes y de contornos mas redondeados que los agregados generados por los
PACIs (Figura 19a). Estos resultados concuerdan con las investigaciones
presentadas por Kim y col. en 2009, donde observaban que el FeCl; producia
coagulos mas grandes y esféricos que las sales de aluminio. Ademas, su
coagulacion era también mas rapida, mientras que 5 min eran suficientes para
conseguir una coagulacion optima con FeCls, se requeria de 15 min para conseguir
el mismo efecto con los PACls empleados.

La eficacia de cada coagulante a las tres condiciones de pH ensayadas se
determind en funcién de los rendimientos de eliminacion de silice y DQO (Tabla
14). Para un mismo coagulante la cantidad de silice eliminada aumenta conforme
aumenta el pH, sin embargo, se requiere también mayor cantidad de coagulante.
Los mejores rendimientos (>95% de eliminacion de silice) se obtuvieron para los
PACIs de mayor basicidad y a pH=10,5.

Como ya se comentd en el apartado 3.2.2.a, el FeCl; y los PACIs pueden
desestabilizar a la MDC mediante dos mecanismos, dependiendo del valor del pH
del medio y de las concentraciones de Al y Fe afiadidas.

Cuando los PACIs se afiaden al agua se hidrolizan en mondmeros (AI’",
Al(OH)*"),  dimeros  (AL(OH),(H,0)s*) 'y  polimeros  (Al{(OH);,*",
Al1304(OH),4(H,0),,). Para la misma dosis de coagulante, la proporcion de estas
especies catidnicas aumenta con la basicidad del coagulante, de manera que los
PACI3, PACI4 y PACI5 daran lugar a especies poliméricas de mayor carga
positiva, siendo el complejo A11304(OH)24(H20)12+7 (también llamado A1137+) la
especie dominante (Pernitsky y Edzwald, 2006). Asi, siempre a mayor cantidad de
especies cargadas positivamente, mas posibilidad de que el mecanismo de
coagulacion sea la neutralizacion. No obstante, hay que tener en cuenta que
conforme aumenta el pH de la disoluciéon la proporcion de estas especies

59



cationicas disminuye, mientras que otras especies anionicas, como el AI(OH),,

aumentan.

Tabla 14. Eficacia del proceso de coagulacion en funcion de la

eliminacion de silice, DQO y conductividad.

SiO, DQO Conductividad
Dosis (% eliminacion) (% eliminacion) (mS/cm)
Coagulante pH optima
(mg/L)
Media DS* Media DS* Media DS*
5,5 2000 17 2 77 3 475 031
FeCly 8,6 3000 25 3 87 3 409 1,02
10,5 6000 27 5 85 1 649 0,91
55 3500 32 1 64 6 420 0,76
PACIL 8,6 4000 30 3 76 1 393 0,98
10,5 7000 57 4 76 8 6,16 1,62
55 3000 41 4 63 1 469 1,65
PACI2 8,6 4000 38 7 75 8 3,99 1,17
10,5 7000 65 1 83 6 516 039
55 4500 25 6 72 7 481 033
PACI3 8,6 6000 67 7 58 1 435 0,23
10,5 8000 96 1 56 5 509 0,06
55 4500 28 1 78 1 398 095
PACI4 8,6 6000 54 6 62 2 465 0,36
10,5 8000 97 1 53 1 495 0,65
55 4000 25 5 78 1 401 0,78
PACIS 8,6 6000 74 5 58 2 449 0,33
10,5 8000 96 1 64 5 530 021

*DS: Desviacion estandar.

Los complejos de Al;;"" dan lugar a agregados cuyo tamafio y estructura

dependen de su carga superficial, que es a su vez dependiente del pH. Mientras

que estos agregados mantienen una carga elevada a pH=4,5 a la vez que presentan

una estructura abierta, la carga supercial positiva se va reduciendo al aumentar el

pH, dando lugar a una estructura mas densa y compacta que afecta a la eficacia de

60



la coagulacion (Torra y col., 1998). Esto explica por qué conforme aumenta el pH

se requiere aumentar la dosis de cogulante para alcanzar la coagulacién 6ptima
(Figuras 16 a 18).

Por otro lado, la cantidad de coagulante afiadida determina el grado de
actuacion del mecanismo por atrapamiento. El atrapamiento de coloides dentro de
las estructuras solido-amorfas de Al(OH);am) y Fe(OH); serd predominante
cuando la proporcion de estos solidos amorfos sea superior al de las especies
ionicas.

Analizando los rendimientos de eliminacion de silice de la Tabla 14, las dosis
de coagulantes necesarias para alcanzar las mayores reducciones de silice son
inviables a escala industrial. Por esta razon, se llevaron a cabo ensayos adicionales
con los PACIs de mayor basicidad, a dosis menores (500-2500 mg/L), a pH=8,6 y
pH=10,5. Los resultados se muestran en la Figura 20, donde se alcanzan
reducciones de silice entre el 65 y el 75% para 2500 mg/L y pH=10,5, que serian

suficientes si no se quisiera trabajar a grados de recuperacion en la Ol por encima
del 50%.
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Figura 20. Rendimientos de eliminacion de silice en funcion de la dosis
de coagulante de alta basicidad anadido. Experimentos realizados sin
modificar el pH y a pH=10,5.
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El principal problema de llevar a cabo el tratamiento modificando el pH es que
la conductividad del agua clarificada aumenta, pudiendo llegar a ser un
inconveniente afiadido a la hora de gestionar el rechazo de los sistemas de OI, ya
que los limites establecidos por la Comunidad de Madrid para verter efluentes
industriales a depuradora municipal restringen la conductividad por debajo de 7,5
mS/cm (Ley 10/1993).

Sin modificar el pH y manteniendo una dosis de 2500 mg/L. de PACI5 pueden
alcanzarse rendimientos de eliminacion del 60%, mientras que con el PACI3 y
PACI4 solo del 40%. Estos resultados son incluso mejores que los obtenidos
empleando FeCl; y los PACI de baja basicidad a dosis mayores (3000-4000 mg/L,
en Tabla 14).

Los resultados muestran cémo a dosis similares, los PACls de mayor basicidad
(PACI3, PACI4 y PACIS5) eliminan mads silice que los de menor basicidad a pH
basicos; lo que sugiere que la mayor proporcion de complejos de aluminio
catidénicos que generan los primeros favorece la coagulacion. Por otro lado, se
aprecia como los coagulantes de alta basicidad mejoran los rendimientos de
eliminacion de silice tanto a dosis elevadas y sin modificar el pH, como
manteniendo una dosis baja pero aumentando el pH (Figura 20). Ambas
tendencias sugieren que la silice se elimina de forma mas eficiente mediante la
generacion de estructuras amorfas de aluminio AI(OH);(ym).

Los resultados del analisis por SEM-EDX confirmaron que los componentes
principales de los codgulos generados por los PACI3, PACI4 y PACIS eran
aluminio, oxigeno y silice (Tabla 15), siendo mayor el porcentaje de silice cuando
se emplea el PACIS.

Tabla 15. Composicion atdomica, obtenida mediante SEM-EDX, de las
particulas formadas tras emplear los coagulantes de mayor basicidad.

% Composicion atomica

Elemento
PACI3 PACH4 PACI5
o 55 58 50
Al 35 30 36
Si 8 10 12
Cl 1 1 1
Ca 1 1 1
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El reto de conseguir buenos rendimientos de eliminacion debe ir ligado a una
velocidad de sedimentacion admisible. Las velocidades de sedimentacion se
midieron tras afiadir 2500 mg/L de PACI3, PACI4 y PACIS5 sin modificar el pH
del agua. Los resultados se representan en la Figura 21, donde se aprecia como el
sedimento se ha compactado alrededor de 300 mL a los 10 min, lo que puede
considerarse una velocidad de sedimentacion aceptable (dllegre y col., 2004).
Practicamente todo el sedimento se compacta completamente al cabo de 1 h.
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Figura 21. Velocidad de sedimentacion, medida en términos de volumen
compactado de sedimento, frente al tiempo, para dosis de 2500 mg/L de
PACI3, PACl4 y PACIS5.

En general, la eliminacion de silice fue inversamente proporcional a la
eliminacion de DQO (Figura 22). Se alcanzaron menores eficacias de eliminacion
de DQO, mayores del 50%, para los PACI3, PACI4 y PACI5 a pH=10,5 y dosis
altas, condiciones que son mas favorables para la eliminacion de silice (Figura
22).
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Figura 22. Relacion entre los rendimientos de eliminacién de DQO y de
silice.

Para que un sistema de OI resulte rentable, es aconsejable operarlo a
recuperaciones de permeado por encima del 80%. La Figura 23 representa, en
funcién de los porcentajes de recuperacion, la cantidad de silice que debe ser
eliminada del efluente que se esta evaluando en este apartado, para no exceder su
limite de saturacion en la corriente de rechazo.

Se observa, por tanto, que para poder operar por encima del 80% de
recuperacion sin riesgo de incrustaciones, deberia eliminarse del efluente mas del
90% de la silice. Estos rendimientos tan elevados solo se han conseguido con los
coagulantes de alta basicidad, dosificados a elevadas dosis y a pH=10,5, sin
embargo, esta alternativa no solo resulta inviable econdmicamente por el coste de
producto, sino también por el incremento asociado de la conductividad, que
impediria el cumplimiento de los limites de vertido establecidos por la Comunidad
de Madrid (Ley 10/1993).
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Figura 23. Porcentajes de eliminacion de silice de la corriente de
alimentacion a un sistema de OI en funcién del porcentaje de
recuperacion al que opera.

3.4. Influencia de la calidad del agua en los aditivos de retencion y
drenaje

La calidad del agua empleada en la preparacion de los aditivos de retencion y
drenaje es crucial para garantizar la eficiencia de los mismos. La velocidad de la
maquina de papel es funcidon a su vez de la velocidad con la que el agua es
eliminada de la suspension de fibras en la seccion de formacion, donde la
retencion de fibras, finos y cargas es determinante. Una parte importante (10-
15%) del agua de alimentacion en una fabrica de papel se destina a la preparacion
de los productos quimicos empleados en la parte himeda de la maquina de papel
(Ryoso y Manner, 2001), de manera que son muchas las investigaciones
encaminadas a estudiar tanto el efecto de las sustancias presentes en el agua de la
suspension de fibras sobre los agentes de retencion y drenaje (Hulkko y Deng,
1999; Dunham y col., 2002; Pruszynski y col., 2002; Cadotte y col., 2007; Hubbe,
2007a), como el efecto de la calidad del agua empleada en la preparacion de estos
productos (Rydso y Manner, 2000y 2001).

El siguiente aspecto en el que se centra esta tesis doctoral, es el efecto que
tiene la calidad del agua empleada en la preparacion de los sistemas de
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retencion y drenaje. La peculiaridad de esta investigacion es que las aguas
analizadas no son ni sintéticas, ni filtrados claros de maquina, al contrario de los
estudios encontrados en la bibliografia, y los productos se preparan partiendo de
fracciones en polvo. Se evaluaron aguas de calidades distintas, una
correspondiente al permeado del BRM pilotado en la PP2 (apartado 3.1.1.2) y otra
procedente de una UF ubicada en el circuito de maquina de la fabrica donde se
llevaron a cabo las pruebas piloto (apartado 3.1.1).

En Ryoso y Manner (2000 y 2001) los productos se disuelven previamente con
agua desionizada y es la dilucion final la que se realiza con aguas de diferentes
calidades; en esta investigacion, sin embargo, el agua desionizada no se emplea en
ningin momento. La novedad de esta investigacion se encuentra también en que
la pasta empleada es 100% destintada, no es pasta mecdnica como en Ryoso y
Manner (2000 y 2001) y que el sistema de retencion y drenaje estudiado estd
formado por una poliacrilamida y una bentonita. El efecto de la calidad del agua
sobre esta ultima no ha sido atin publicado.

Los resultados de variacion de eficiencia del sistema poliacrilamida-bentonita
se han analizado en términos de floculacion, retencion y drenaje asi como en
funcioén de las propiedades del papel final.

3.4.1. Materiales y métodos

Los experimentos se han realizado con pasta 100% destintada, calidad prensa,
procedente de la fabrica mencionada en el apartado 3.1.1. El sistema de retencion
usado consistiéo en una poliacrilamida cationica (CPAM) y una bentonita, Percol
3320 e Hydrocol OM2LS, respectivamente, suministradas ambas por Ciba,
Basilea, Suiza (ahora parte de BASF, Ludwigshafen am Rhein, Alemania). Con
cada tipo de agua a analizar se prepararon las suspensiones de 1g/L de CPAM,
agitando durante lh. La preparacion de la suspension fue similar, pero a una
concentracion de 5 g/L. Ambas disoluciones tuvieron un tiempo de maduracion de
1 dia.

Se emplearon aguas de tres calidades distintas: agua de alimentacion (FW)
procedente de la red de saneamiento de la Comunidad de Madrid (Canal de Isabel
IT), permeado de una UF (UFW) interna encargada de filtrar el filtrado claro de la
maquina de donde se obtuvo la suspension de pasta y el permeado del bioreactor
de membrana (BRMW) evaluado en la planta PP2 expuesta en el apartado 3.1.1.2
La Tabla 16 recoge una comparativa de la calidad de cada una.
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Para el seguimiento de la distribucion del tamafio y nimero de particulas se
empled la misma técnica de reflexion por haz enfocado ya mencionada en el
apartado 3.2.1. La dosis optima de CPAM se determind mediante ensayos en
escalera, afadiendo 0,3 mg CPAM/g de pasta seca cada 30 s y agitando la
suspension a 400 rpm hasta obtener un valor constante de longitud media de
cuerda (nivel de saturacion). La bentonita se afiadidé en proporcion 1:1 (en peso)
con la CPAM.

Tabla 16. Caracterizacion de las aguas usadas para preparar el sistema
CPAM-bentonita.

Parametro Suspension de pasta FW* UFW” BRMW®
pH 8,04 7,58 7,50 7,65
Conductividad, mS/cm 1,16 0,11 2,30 3,19
SST, g/L - <1 <1 <1
Demanda catidnica, mEq/L 0,216 <0,001 0,340 0,988
Turbidez, NTU - <1 4,22 1,77
Alcalinidad, mgCaCOs/L 424 22,5 624 764
Dureza, mg/L 100 60 140 280
DQO soluble, mg/L 586 <5 952 431
DBOs, mg/L 250 <2 360 20
SOy, mg/L 276 <10 130 375
Ca, mg/L 38 21 40 75
Silice, mg SiO,/L 80 <0,2 140 100

*FW: Agua de red; "UFW: Permeado de UF;
‘BRMW: Permeado de biorreactor de membranas de la PP2.

La secuencia de adicién del sistema CPAM-bentonita fue la siguente: 1°)
adicion de la CPAM a los 20 s de empezar a agitar la suspension a 400 rpm, 2°)
adicion de la bentonita 30 s después, 3°) 4 min después de afiadir la CPAM se
aumentan las revoluciones a 800 rpm, 4°) transcurridos los 4 min a 800 rpm se
vuelven a bajar la revoluciones a 400 rpm, manteniendo esta agitacion hasta
completar 10 min de experimentacion.

Para medir el drenaje se empled el equipo Miitek™ DFR-04 (BTG), en el que
puede registrarse la evolucion del peso de filtrado frente al tiempo de drenaje. De
los filtrados recogidos se midi6 la turbidez y el contenido en sélidos totales. Para
medir las propiedades del papel final se fabricaron formetas con un gramaje de 60
g/m* en el equipo de retencion FRET (Techpap, Saint Martin D’Heres, Francia)
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con el objeto de realizar los siguientes ensayos normalizados: resistencia a la
rotura (ISO/FDIS 1924-3:2005), porcentaje de elongacién antes de la rotura
(ISO/FDIS 1924-3:2005), blancura ISO (UNE 57062:2003), indice de formaciéon
y contenido en cenizas (UNE 57050:1994). Para medir los tres primeros
parametros se empled el equipo Autoline 300 (Lorentzen & Wettre, Kista, Suecia)
y para el indice de formacion el equipo Beta Formation Analyzer (Ambertec,
Espo, Finlandia).

3.4.2. Resultados y discusion

Cuando la CPAM se afiade a la suspension de pasta se forman agregados o
floculos, los cuales se rompen lentamente a consecuencia de las fuerzas cizalla
proporcionadas por la agitacion. Cuando se afade la bentonita se forma una
estructura tridimensional que favorece el drenaje y la retencion de finos y cargas
minerales sin afectar al indice de formacion (Asselman y col., 2000).

La dosis 6ptima de CPAM se determiné siguiendo la metodologia mostrada en
Blanco y col. (2002a,b) resultando ser de 1,5 mg/g para los tres tipos de calidades
de agua (Figura 24).
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Figura 24. Optimizacion de la dosis de CPAM para las distintas
calidades de agua empleadas en su preparacion.
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La calidad del agua no parecio afectar a la dosis 6ptima de CPAM, pero si se
obtuvieron longitudes medias de cuerda menores cuando se usaba un agua
diferente a la de red. Cuando se utilizaron los permeados de la UF y del BRM, la
relacion entre compuestos anionicos/CPAM aument6 y, aunque la basura anidnica
no causase un consumo extra de polimero, si afectd a sus grupos cationicos,
disminuyendo su eficacia.

La calidad del agua usada para preparar la bentonita no parecié afectar ni a la
floculacion (Figura 25a) ni a la velocidad de drenaje (Figura 25b) de forma
significativa.

La bentonita es anionica y su superficie especifica muy elevada; de manera que
son las fuerzas electrostaticas de repulsion las que actian entre la superficie de la
microparticula y la basura anidnica presente en el agua de preparacion de ésta
(Schouten y col., 2007), manteniéndose intacta la capacidad de interaccion con los
grupos cationicos de la CPAM.
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Figura 25. (a) Evolucion con el tiempo de la longitud media de cuerda
después de afiadir a la suspension de pasta el sistema CPAM-bentonita;
(b) Evolucién con el tiempo del peso de filtrado obtenido en los
experimentos de drenaje para cada combinacion de calidad de agua
empleada para preparar el sistema CPAM-bentonita.

Como se aprecia en la Figura 25a, las mayores longitudes medias de cuerda se
obtuvieron cuando se preparé la CPAM con agua de red, mientras que los
menores tamafios se alcanzan con el permeado del BRM. La capacidad de
refloculacion y reversibilidad de los floculos fue practicamente la misma para
todos los casos estudiados. La calidad del agua afectd significativamente a la
velocidad de drenaje, observandose los mejores resultados para el agua de red
(Figura 25b). Cuando se emplearon los permeados de la UF y del BRM para
preparar la poliacrilamida, la evacuacion del agua de la suspension de fibras se vio
perjudicada, aumentando a su vez la turbidez y el contenido en sélidos de la
fraccion filtrada (Figura 26).
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Figura 26. Turbidez (columnas) y contenido en solidos totales (circulos)
del filtrado obtenido en los ensayos de drenaje.

La DC, la conductividad, la dureza, la DQO vy los sulfatos son los pardmetros
que mas varian entre las diversas calidades de agua empleada (Tabla 16). Las
sustancias anionicas solubles presentes en las aguas, medidas en términos de
demanda catidnica, son capaces de interaccionar con los grupos cationicos de la
poliacrilamida, reduciendo su densidad de carga y haciendo mas debil las
interacciones con la bentonita, las fibras, los finos, las cargas u otros coloides
anidnicos presentes en la suspension de pasta. Como resultado, los tamafos de
floculos generados tras adicionar la CPAM preparada con permeado de la UF y
permeado del BRM son menores. De hecho, Rydsé y Manner (2000, 2001)
recomiendan no emplear aguas con demanda cationica superior a 0,2 mEq/L para
preparar polimeros cationicos. Al debilitarse la interaccion con la bentonita, ésta
pasa a ser una carga en la suspension, atravesando la tela de formacion durante la
etapa de drenaje e incrementando a su vez la turbidez y el contenido en so6lidos del
filtrado. La reduccion del tamafio de floculo y el aumento de finos y cargas sin
flocular dan lugar a una torta de fibras mas densa que la que se obtiene cuando se
emplea agua de alimentacion para la preparacion de la CPAM, reflejandose en una
reduccion de la velocidad de drenaje (Figura 25b).
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La carga anioénica de las aguas, asi como una elevada conductividad o fuerza
ionica, reducen la repulsion electrostatica de los segmentos de las cadenas de
poliacrilamida cargados positivamente, haciendo que el polimero pase de tener
una conformacion lineal o extendida a un conformacion mas replegada o en forma
de ovillo. Viéndose, por tanto, reducida su eficacia de floculacion mediante
puentes. Sin embargo, algunos autores (Maltesh y Shing, 1998) también defienden
que la conductividad de las aguas tiene un efecto despreciable sobre dicha
conformacion.

Otro aspecto a tener en cuenta es que la DQO de las aguas de preparacion
parace no afectar a los agentes de retencion y drenaje, lo que corrobora el hecho
de que los compuestos organicos no afectan a la eficacia de la CPAM, solo resulta
afectada por el caracter anidnico de las aguas.

Como la eficacia de la bentonita no se vi6 influenciada por la calidad del agua
empleada en su preparacion, los estudios para analizar las propiedades del papel
final se llevaron a cabo empleando siempre agua de alimentacion para la
preparacion de la bentonita y variando la calidad del agua en la preparacion de la
CPAM. La Figura 27 muestra los ensayos para evaluar la calidad del papel.

Ni la blancura ISO ni el gramaje se vieron afectados por el tipo de agua
empleada en la preparacion del sistema dual. El resto de parametros mostraron
valores similares en el caso de emplear agua de red y permeado de la UF, sin
embargo, cuando se empled el permeado del BRM los resultados fueron muy
diferentes. Como ya se coment6 en parrafos anteriores, al emplear agua del BRM
la retencion de finos y cargas se reduce considerablemente, por eso el porcentaje
de cenizas en la hoja de papel disminuye.

Por otro lado, la mayor tension de rotura y porcentaje de elongacion se
atribuyen a un menor contenido de cargas (Baker, 2005; Thorp, 2005) y a un
menor indice de formacion, es decir, cuando la hoja estd formada principalmente
por fibras. Hay que considerar que aunque las cargas reducen la resistencia del
papel, son necesarias para reducir los costes asociados a las materias primas y
mejorar otros pardmetros de calidad. La formaciéon hace referencia a la
uniformidad espacial con que las fibras, finos y cargas se distribuyen para formar
la hoja de papel. Cuando se forman floéculos grandes, como ocurre cuando se
afade el sistema de retencion preparado con agua de red o permeado de la UF, la
formacion se vé afectada a causa del mayor diametro que tienen los poros que
conforman la hoja (Mabee, 2001). Como era de esperar, el mejor indice de
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formacion se obtiene empleando el permeado del BRM (Figura 27), puesto que
los fléculos formados fueron de menor tamaiio.
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Figura 27. Propiedades del papel final en funcion de la calidad del agua
empleada para preparar el sistema dual de retencion y drenaje.
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4. EVALUACION DE LA TECNOLOGIA DE FILIRACI(')N
POR MEMBRANAS PARA LA REGENERACION DE AGUA
RESIDUAL MUNICIPAL

Para cumplir los limites minimos de calidad requeridos para la fabricacion de
papel, expuestos en el apartado 1.1.1, y garantizar a su vez la salud de los
trabajadores, se requiere que el agua regenerada municipal iguale en muchos
parametros a la calidad del agua potable.

Tras realizar un estudio a nivel mundial de las plantas de regeneracion de agua
residual municipal para uso industrial (PUBLICACION V), se comprobd que
para obtener una calidad de agua superior a la de refrigeracion, como es el caso,
por ejemplo, del agua para calderas, se emplea la tecnologia de membranas,
combinando en su mayoria la MF, UF o BRM seguidas de OI y una desinfeccion
final. El mapa representado en la Figura 28, recoge la distribucion a nivel
mundial de las instalaciones que regeneran agua municipal para aplicaciones
industriales. Respecto a la plantas de regeneracion que emplean membranas en su
linea de tratamiento, frente a las que no, se han localizado 19 de 28 en Asia (7 de
ellas en Singapur), 15 de 45 en América del Norte, 9 de 10 en Australiay 4 de 6
en Europa.

La estacion depuradora de aguas residuales (EDAR) seleccionada para realizar
el estudio de regeneracion de agua se conoce como Cuenca-Media Alta de Arroyo
Culebro, perteneciente a la localidad de Fuenlabrada, Madrid. El tratamiento
terciario de esta EDAR consiste en una etapa de coagulacion-floculacion con
adicion de FeCl; y poliacrilamida, seguida de una filtracion con arena y una
desinfeccion final con hipoclorito sodico.

Esta planta se caracteriza por recibir aguas de origen municipal e
industrial, por lo que es necesario demostrar tanto la viabilidad de los
tratamientos propuestos (sistemas de membrana multibarrera) como la
calidad del agua generada, ya que debe ser apta para su uso como agua de
alimentacion en una fabrica de papel. La demostracion se realizé a través de un
pilotaje de tres meses, operando con tres lineas en paralelo. En cada linea se
empleod un pretratamiento distinto para la OI: (1) MF presurizada con membranas
de fibra hueca; (2) UF sumergida con membranas en espiral; y (3) UF sumergida
con membranas de fibra hueca. Las unidades de OI y ultravioleta fueron idénticas
en las tres lineas. La seleccion del tipo de membranas a evaluar se deriva de un
estudio previo donde se determind qué configuraciones eran las mas empleadas en
las plantas de regeneracion que operan actualmente (Ordoriez, 2007).
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4.1. Configuracion del tren de pilotaje

En la Figura 29 se muestra el diagrama de flujo de los tres sistemas de
membrana multibarrera estudiados.

La Tabla 17 muestra las especificaciones de los pre-tratamientos.

Tabla 17. Especificaciones de las membranas de MF y UF.

MF UF(A) UF(B)
Moédulo Fibra hueca Espiral Fibra hueca
Modo operacién Presurizado Sumergido Sumergido
Direccién flujo Fuera-dentro  Fuera-dentro  Fuera-dentro
Material PVDF* PES** PVDF
Tamaifio de poro nominal, pm 0,05 0,05 0,02
Area de membrana, m’ 46,8 66,0 139,5
Maxima PTM, bar 1,30 0,70 (vacio) 0,70 (vacio)

*PVDF: Fluoruro de polivinilideno; **PES: Polietersulfona.

4.1.1. Microfiltracién

El agua procedente del tratamiento terciario pasa por un filtro de seguridad de 3
mm antes de alimentar a la MF, compuesta de dos modulos presurizados con
membranas de fibra hueca en su interior. Tras el periodo de filtracion fijado, el
sistema realiza un retrolavado de 2,5 min de duracioén, en el que, inicialmente, una
corriente de aire agita las membranas para inducir el desprendimiento de los
depdsitos acumulados en su superficie; a continuacion se fuerza al agua permeada,
aun dentro de las fibras, a filtrar hacia fuera de las membranas para,
posteriormente, expulsar del modulo todo el agua de limpieza como una corriente
de rechazo. Finalmente, se inyecta una corriente de agua permeada que ejerce de
barrido de cualquier sustancia remanente. Este sistema genera 0,33 m’ de rechazo
en cada retrolavado.
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Las limpiezas quimicas, encargadas de eliminar todo el material adherido a las
membranas que no ha sido eliminado en los retrolavados, se programaron una vez
a la semana. Este lavado se divide en 2 etapas, una primera acida a 35°C con acido
citrico al 1,9% y combinado con H;PO, a una concentracion entre 0,1 y 0,2% para
ajustar el pH a un valor de 2, y una segunda alcalina, empleando una solucién de
NaOCl (0,04% de cloro libre) a 25°C. En ambos casos las disoluciones de
limpieza se mantuvieron recirculando en el sistema durante 30 min vy,
posteriormente, se dejaron un tiempo de contacto con las membranas de 30 min.
Transcurrido este tiempo se inicid de nuevo una etapa de recirculacion de 20 min
para, finalmente, drenar toda la solucion de limpieza. Antes de empezar el periodo
normal de filtracion, tras cada limpieza quimica se procedia a una filtracion
normal con agua de alimentacion y su correspondiente retrolavado.

Con una frecuencia semanal se realizaban ensayos de caida de presion para
detectar posibles roturas de fibras, resultado de las fuertes tensiones mecanicas a
las que estdn sometidas durante todos los periodos de filtracion y retrolavado.

4.1.2. Utrafiltracion sumergida con membranas en espiral (S-UF4)

En este sistema el agua procedente del tratamiento terciario se prefiltra a través
de 500 pum antes de alimentar a la S-UF4. Esta unidad consta de cuatro modulos
de membranas en espiral sumergidos en un tanque de alimentacién, y de una
bomba centrifuga encargada de crear vacio en la parte superior de los mddulos
para forzar la filtracion y recoger la corriente de permeado en un colector interno,
la cual sera empleada en los retrolavados. La méxima PTM que puede generarse
es de 0,7 bar. Después de cada retrolavado el tanque de alimentacion se vacia, de
manera que el tiempo entre retrolavados debe estar muy controlado para evitar una
pérdida de porcentaje de recuperacion de permeado, razén por la que serd
optimizado a lo largo de las pruebas. El volumen total de rechazo por retrolavado
es de 0,292 m’. Durante la filtracién se aplica una aireacién continua desde la base
del tanque de alimentacion para favorecer el desprendimiento de la materia
adherida en la superfice de las membranas.

Las membranas también se someticron a limpiezas quimicas periodicas. La
duracién de todas las etapas (filtracion y retrolavado) asi como el tipo y
concentracion del agente de limpieza empleado se optimizaron a lo largo de las
pruebas.
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4.1.3. Ultrafiltracion sumergida con membranas de fibra hueca (S-
UFsg)

Al igual que en la planta anterior, el agua del tratamiento terciario se prefiltra a
través de 500 um antes de su alimentacion a las membranas. En este caso, las
fibras se encuentran dispuestas horizontalmente dentro del tanque de
alimentacion, llevando a cabo la filtracion a una PTM de 0,7 bar, a la vez que son
aireadas. El tanque de alimentacion se vacio periddicamente, puesto que conforme
se realiza la filtracion el agua residual se concentra de particulas rechazadas. Los
retrolavados se hicieron con agua permeada.

Las limpiezas quimicas se realizaron drenando el tanque de membranas para
llenarlo de nuevo con la disoluciéon de limpieza y mantener a las fibras sumergidas
en ella durante varios minutos. Transcurrido este tiempo, la solucion se drena y se
comienza la operacion normal de filtracion.

Como ya se menciono en el apartado 4.1.2, la duracion de cada etapa y el tipo
de limpieza quimica aplicada se optimizaron a lo largo de todo el periodo de
pruebas.

4.1.4. Osmosis inversa

La configuracion de las tres plantas de OI es de un paso y cuatro estapas, y
todas ellas comenzaron su operacion con membranas del mismo suministrador
(A). Transcurridos 2 meses de operacion, las membranas de la OI-2 se cambiaron
por las de otro suministrador (B). Las especificaciones y las condiciones de
operacion de estas membranas se recogen en la Tabla 18.

Tabla 18. Especificaciones de las membranas de OI en funcion del

suministrador.

OI-A OI-B
Material Poliamida Poliamida
Area de membrana, m’ 7,6 7,9
Caudal permeado, L/h 530 520
Caudal rechazo, L/h 1000 1000
Mixima presién, bar 41 41
Miéxima temperatura, °C 45 45
pH de trabajo 2-11 3-10
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El agua procedente de los pretratamientos de la Ol se impulsa por una bomba de
baja presion (3,5-4,0 bar) a través de un filtro de seguridad de 5 pm;
posteriormente se dosifican 4 mg/L de anti-incrustante (PermaTreat®PC-191,
Nalco, Naperville, Illinois, E.E.U.U) y 8 mg/L. de NaHSOs, con el objeto de evitar
la oxidacion de las membranas de poliamida por la presencia de cloro libre
residual (Glater y col., 1994; Antony y col., 2010).

La medida del parametro SDI;s (“Silt density index”) se realizé diariamente
segun la norma ASTMD 4189-07 y empleando el equipo SDI-2000 (Millipore,
Billerica, Massachusets, E.E.U.U.) para determinar la capacidad de ensuciamiento
del agua micro o ultrafiltrada.

Con el objeto de encontrar el protocolo de limpieza mas eficaz se evaluaron
diferentes combinaciones de productos, temperaturas y tiempos de limpieza. Los
agentes de limpieza empleados fueron PermaClean® y UltrasillO®, ambos
suministrados por la compaifiia Nalco (Naperville, Illinois, E.E.U.U.). Las
limpiezas quimicas se realizaban cuando el flujo de permeado descendia entre un
10 y un 15% con respecto al inicial.

Finalmente, el permeado de cada unidad de OI se sometia a una etapa de
desinfeccion final a través de una lampara UV de 27 W proporcionada por
TrojanUVMax™ (London, Ontario, Canada).

4.1.5. Desinfeccién quimica

Para evitar el bioensuciamiento en las membranas de MF y UF, asi como la
aparicion de biopeliculas en zonas muertas o tanques de alimentacion, se garantizo
un cierto nivel de desinfeccion en continuo de las tres lineas. Como la
concentracion de cloro libre no se mantenia constante en el efluente del
tratamiento terciario, se procedié a dosificar antes de los pretratamientos 1 mg/L
de NaOCIl. Con esta dosis se garantiz6 una cocentracion de cloro libre entre 0,5 y
1,0 mg/L (Agus y col., 2009).

Este agente desinfectante se compar6 con el efecto de las cloraminas. Aunque el
mecanismo desinfectante de estas es mas lento que el del cloro libre, su
estabilidad es superior, es decir, su tiempo de retencion en las conducciones es
mayor, ademas de ser menos reactivas con los compuestos organicos presentes en
el agua. Por tanto, el riesgo de formacion de subproductos de desinfeccion se
reduce (Lazarova y col., 1999; Agus y col., 2009).
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Como las cloraminas son oxidantes mas débiles que el cloro libre, son
compatibles con las membranas de poliamida en algunas aplicaciones (Soice y
col., 2000). Generalmente, las membranas de “low fouling composite o LFC” y de
poliamida toleran entre 150 y 300 g/L-h de cloraminas antes de llegar a detectarse
un aumento en el paso de sales en la corriente de permeado (Bates, 1998). La
adicion de cloraminas comenz6 a la vez que la sustitucion de las membranas del
suministrador A por las del B. Las cloraminas se formaron en la propia
conduccion de alimentacion a la S-UF, tras dosificar 2 mg/L de NH; y 3 mg/L de
NaOCl; de esta manera se garantizaba una concentracion constante de cloraminas
en la linea de 2 mg/L (Gabelich y col., 2004).

En las lineas donde se empleaba cloro libre como desinfectante también se
dosificaron semanalmente 150 mg/L de biocida durante 1 h. La finalidad del
biocida es reemplazar el efecto del cloro libre tras ser neutralizado con NaHSO;.
Hasta el 80% de las cloraminas presentes en la corriente de alimentacion a la Ol
se filtran a la corriente de permeado, razén por la que no fue necesario la
dosificacion de biocida (Bates, 1998) en la linea donde se aplicaron cloraminas.

4.2. Caracterizacion analitica del agua

Se tomaron muestras tanto de la alimentacion como de las corrientes de
permeado y de rechazo de todos los sistemas de membranas instalados. Todos los
andlisis se realizaron siguiendo los protocolos indicados en el manual “Standard
Methods for Examination of Water and Wastewater” (Eaton y col., 2005).

Al final de las pruebas se realizaron autopsias de todas las membranas
estudiadas, para ello, a parte de las técnicas ya mencionadas en el apartado 3.1.1
(SEM-EDX y FTIR) se emplearon: el test de Fujiwara, para determinar si las
membranas de Ol habian estado expuestas a compuestos organicos halogenados
(AOX), como suelen ser los 6rgano-clorados (Fujwara test, 1917); el test del tinte
para saber si las membranas habian sido oxidadas (4STM D6908-06); vy el test de
ignicion, aplicado Unicamente a las membranas de arrollamiento en espiral para
determinar la fraccion organica (en peso) de su ensuciamiento, que seca en primer
lugar a 110°C y después entra en combustion a 950°C (Dow, 2005).

4.3. Planificacion de las pruebas en planta piloto

Las pruebas piloto tuvieron una duracion de cuatro meses y se dividieron en
seis etapas, de la I a la VI, donde se probaron diferentes flujos de permeado y
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tiempos entre retrolavados en las unidades de MF y UF, tal como muestra la
Tabla 19.

La planificacion consistio en comenzar a operar a un flujo conservador e ir
incrementandolo progresivamente hasta alcanzar el flujo méaximo al que la
membrana puede operar sin alcanzar valores continuos extremos de la PTM. La
seleccion del tiempo entre retrolavados se hizo manteniendo el equilibrio entre un
porcentaje de recuperacion elevado y la menor frecuencia posible de limpiezas
quimicas.

La etapa V se denomind de demostracion puesto que combinaba los valores
optimos de flujo y tiempos entre retrolavados probados en las etapas anteriores; y
durante la etapa VI o etapa en condiciones ‘N-1" se forzo a los sistemas a operar
durante 24 h bajo condiciones extremas de produccion; lo que se pretendia era
simular la parada (a escala industrial) de uno de los trenes de membranas por
cuestiones de limpieza u operaciones de mantenimiento.

Tabla 19. Planificacion de las condiciones de operacion en los sistemas

de MF y UF.
ETAPA Flujo, LMH Tiempo entre retrolavados, min
MF__ S-UF, S-UFy MF S-UF, S-UFg
1 36,0 30,0 34,0 22,0 15,0 30,0
I 43,0 34,0 43,0 22,0 15,0 30,0
I 49,0 26,0 38,0 22,0 15,0 25,0
v 36,0 28,0 28,0 18,0 15,0 20,0
\'% 41,0 29,0 27,0 20,0 65,0 23,5
vr 45,0 33,4 36,0 18,0 59,0 15,0

*Etapa de demostracion bajo condiciones dptimas; "Condiciones ‘N-1°.

4.4. Resultados y discusion

4.4.1. Calidad del efluente del tratamiento terciario

La calidad del agua de alimentacion a las tres plantas piloto no permaneciod
constante a lo largo de las pruebas, tal como demuestran los maximos y minimos
valores registrados en la Tabla 20. La temperatura varido entre 11 y 21°C,
dependiendo de las condiciones ambientales, y el pH entre 6,5 y 7,5. La
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conductividad se mantuvo por debajo de 1,2 mS/cm hasta finales de Noviembre y,
posteriormente, se incrementé hasta 1,5 mS/cm. Al estar el efluente del
tratamiento terciario contenido en una balsa, las fuertes lluvias del periodo otonal
tuvieron un efecto de dilucién, razén por la que se detectaron valores de
conductividad menores. Es importante destacar que durante los dias festivos de
Navidad, las empresas de la zona que vertian a la depuradora municipal donde se
estaban realizando las pruebas, aprovecharon para realizar operaciones de
limpieza en sus respectivos procesos, incrementandose la carga contaminante del
agua residual, y también la conductividad.

Tabla 20. Calidad del agua a la salida del tratamiento terciario (valores
maximos y minimos) y de los tres pretratamientos evaluados.

Efluente del

Parimetro tratamiento terciario MF salida  S-UF, salida  S-UFgsalida
pH 6,5-7,5 6,6-7,3 7,1-7,9 6,6-7,4
Conductividad, mS/cm 0,91-1,50 0,91-1,36 0,91-1,33 0,92-1,34
Temperatura, °C 11-21 - - -

SST, mg/L 2,0-15,0 <2 <2 <2
Turbidez, NTU 10 - - -
DQO total, mg/L 23-58 8-45 21-47 27-45
DBOs, mg/L 5-11 1-8 1-8 2-8

N total, mg/L <30 - - -

P total, mg/L <5 - - -

SOy, mg/L 123-314 130-302 119-296 116-286
Si, mg SiO,/L 1,9-20,0 1,2-20 3,9-18 4,0-20
Cl, mg/L 74-176 81-178 87-179 76-175
Dureza, mg CaCO;/L 120-147 120-147 120-144 123-147
Ca, mg/L 31-47 31-44 32-40 31-40
Mg, mg/L 6-13 6-12 7-12 6-12
Bicarbonatos, mg/L 148-260 74-239 79-236 77-241
Fe, mg/L 0,016-3,800 0,038-0,170  0,027-0,090  0,028-0,130
Al, mg/L 0,068-0,590 0,038-0,480  0,036-0,070 0,066-0,470
Mn, mg/L 0,06-0,10 0,06-0,21 0,06-0,21 0,06-0,19
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Las concentraciones de silice y hierro fueron crecientes a lo largo de todo el
periodo de pruebas (Figura 30a), no obstante, como el pH se mantuvo siempre
por debajo de 7,5 la hidroélisis del H4SiO4 no fue representativa. Sin embargo, las
concentraciones de hierro superaron los 0,5 mg/L desde mediados de Diciembre lo
que dio lugar a la formacion de precipitados insolubles de Fe(OH); en las
membranas (Luo y Wang, 2001, Ning, 2002), especialmente en la S-UFg. No se
produjeron precipitados de silicato magnésico a las condiciones de pH de
operacion ya que la concentracion de silice (como SiO;) se mantuvo por debajo de
200 mg/L, y el producto entre las concentraciones de ésta y magnesio (como
CaCQ;) tampoco supero el valor de 40000 (Weng, 1995).

La DQO, la DBOs y los SST se mantuvieron siempre por debajo de 60, 11y 15
mg/L, respectivamente. Los valores maximos de estos parametros se detectaron
durante los dias festivos de Navidad (Figura 30b).
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Figura 30. Evolucion de las concentraciones de: (a) silice y hierro; (b)
DQO, DBOs y SST a lo largo de las pruebas piloto.

4.4.2. Comportamiento de los pretratamientos

a) Sistema de MF

El comportamiento de este sistema se representa en la Figura 31.

Durante las tres primeras etapas de la prueba de pilotaje, se aprecia como la
PTM aumenta a medida que aumenta el flujo, mientras que la permeabilidad va
disminuyendo. Tanto los retrolavados como las limpiezas quimicas realizadas en
estas fases resultaron eficientes para mantener al sistema estable. Sin embargo, a
partir del 5 de Diciembre de 2006, todavia en la etapa III se aprecia en la Figura
30a y en la Figura 30b, como la DQO, los SST y la silice del agua de
alimentacion aumentaron. El resultado inmediato fue un rapido aumento de la
PTM, pero que logré recuperarse con una limpieza quimica.
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Figura 31. Evolucién de la PTM y de la permeabilidad en las diferentes
etapas del sistema MF.

A medida que la carga organica e inorganica del influente se incremento, la
PTM aument6 también progresivamente, independientemente de las limpiezas
quimicas, por esta razén, en la etapa IV se recuper6 el flujo de permeado de la
etapa 1. A pesar de este descenso, la PTM continud creciendo hasta el 30 de
Diciembre de 2006, dia en que se pararon tanto las plantas piloto como el
tratamiento terciario de la EDAR por la festividad de Afio Nuevo hasta el 2 de
Enero de 2007.

Este comportamiento inestable se debid, probablemente, a las operaciones de
mantenimiento y limpieza que las industrias de la zona, que vierten a esta EDAR,
realizaron durante esas fechas. De hecho, en ese periodo se detectaron
concentraciones de 2 mg/L de grasas y aceites en el agua procedente del
tratamiento terciario.

86



Las pruebas piloto se reiniciaron el 2 de Enero de 2007 en las condiciones de la
etapa IV, con el objeto de conseguir cierta estabilidad antes de comenzar la etapa
siguiente. En la etapa V el sistema operd en las condiciones 6ptimas durante un
mes, es decir a un flujo de 41 LMH, a 20 min entre cada retrolavado y con
limpiezas quimicas semanales. En esta etapa se detectd otro periodo de
ensuciamiento severo en el que la PTM alcanzo los 1,3 bar, la maxima permitida
para este sistema. Aunque en la Figura 30a se vé como la concentracion de hierro
empieza a aumentar a mediados del mes de Diciembre, no es hasta el 22 de Enero
de 2007 cuando alcanza el valor de 1,5 mg/L, afectando severamente a la PTM del
sistema, no obstante, las limpiezas quimicas fueron de nuevo lo suficientemente
eficaces como para recuperar las condiciones iniciales. Ademas, como los
retrolavados se hacian cada 20 min, no habia tiempo suficiente como para
formarse una capa gruesa de material adherente.

Durante la etapa de demostracion (VI) se forzo a las membranas a trabajar a un
flujo de 45 LMH, dejando 18 min entre cada retrolavado. Los retrolavados se
fijaron con mayor frecuencia para hacer frente a las condiciones de filtracion mas
forzadas a las que se enfrentaba el sistema. Asi, pasado este periodo de 24 h la
planta recuperé de nuevo las condiciones iniciales de PTM y permeabilidad. En la
Figura 31 se aprecia como tras la etapa de demostracion la PTM alcanzé el valor
maximo mencionado en el parrafo anterior, lo que pudiera atribuirse a las
condiciones mas forzadas de esta etapa, sin embargo, como se vera en el apartado
4.4.3, la S-UF, también experimentd altos valores de PTM sin estar operando en
condiciones “N-1”, de manera que se debio6 al pico de hierro en el influente, ya
mencionado.

Tras finalizar el periodo de pilotaje, las fibras se analizaron mediante la técnica
SEM-EDX con ¢l objeto de caracterizar el tipo de ensuciamiento que no habia
sido eliminado. La capa depositada se componia de: C (54,1%), Si (26,1%), F
(10,4%), O (8,4%), Cu (0,5%), CI (0,3%), Na (0,1%), Ca (0,1%) y Zn (0,1%).

b) Sistema de S-UF 4

La Figura 32 recoge la evolucion de la PTM y de la permeabilidad a lo largo de
las pruebas piloto para la S-UF 4. Este sistema de UF oper6 sin drenar el tanque de
membranas después de cada retrolavado durante las dos primeras etapas del
pilotaje (I y II) con el fin de mantener el porcentaje de recuperacion lo mas
elevado posible ya que los retrolavados estaban fijados cada 15 min. Estas
condiciones provocaron un ensuciamiento irreversible de las membranas y el
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consecuente alcance de las méaxima PTM permisible (0,7 bar), provocando la
rotura del disco de ruptura. Por este motivo la planta permanecié parada hasta el
recambio de este ultimo el 5 de Diciembre de 2006.
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Figura 32. Evolucion de la PTM y de la permeabilidad en las diferentes
etapas del sistema S-UF .

La etapa III se inicid, por tanto, a un flujo menor de 26 LMH. Al inicio de esta
fase, uno de los cuatro modulos de membranas se descolgd dentro del tanque de
alimentacion. Aunque al detectarse el fallo se colocod de nuevo, es probable que
parte del agua residual a tratar se introdujese en los canales de permeado,
provocando un ensuciamiento interno irreversible y el consecuente incremento de
la PTM. Ni los retrolavados, ni las limpiezas quimicas resultaron efectivas, de
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manera que se procedido a reemplazar los cuatro modulos por otros nuevos;
comenzando la etapa IV el 14 de Diciembre de 2006.

La continua aireacion durante la filtracion dio lugar a importantes episodios de
formacion de espumas, teniéndose que dosificar antiespumante y como
consecuencia, incrementar los costes de operacion. Durante la primera semana de
Enero de 2007 se mantuvieron las condiciones de operacion de la etapa IV hasta
alcanzar un comportamiento estable tras la parada, a la vez que se probaron
diversas alternativas para aumentar el porcentaje de recuperacion y reducir el
volumen de espumas. Para ello se decidi6 operar vaciando el tanque de
membranas completamente tras cada retrolavado y se procedio6 a airear el tanque
de membranas exclusivamente el 33% del tiempo de filtracion.

Finalmente, en la etapa V de desmostracion se fijo un flujo de 29 LMH y 65
min entre cada retrolavado. A lo largo de esta etapa, las membranas demostraron
la misma sensibilidad que las de la planta de MF en relacion al pico de
concentracion de hierro en el agua de alimentacion el 22 de Enero de 2007, no
obstante, lograron recuperarse tras la limpieza quimica.

La secuencia de limpieza quimica mas efectiva de todas las probadas en esta
planta piloto durante las pruebas consistid en realizar: (1) una limpieza quimica
diaria a un pH entre 6,5 y 7,5 con NaOCI a una concentracion de cloro libre de
0,015%; (2) una limpieza complementaria con acido citrico al 0,8% cada 3 dias y
(3) una limpieza quimica de recuperacion cada 12-14 dias combinando NaOCl al
0,1% de cloro libre con NaOH hasta alcanzar un pH=10,5. Estas disoluciones se
hicieron recircular a través de las membranas durante 15 min, posteriormente se
dejaron reposar durante 240 min y finalmente se drenaron, procediendo a filtrar
durante 2 min con agua de alimentacion.

La etapa con las condiciones “N-1” se realiz6 al principio de la etapa V, y en
ella se fij6 un flujo de 33,4 LMH y un tiempo de 59 min entre retrolavados.
Pasadas las 24 h de esta etapa el sistema recuperd sin problemas las condiciones
de la etapa V tras la correspondiente limpieza quimica.

Al finalizar el pilotaje, se recogieron muestras del residuo adherido a las
membranas, y tras realizar ensayos de ignicion se concluy6 que el ensuciamiento
de las membranas se debia a (en base seca): SiO, (<20%), Fe,O; (>20%),
Ca;3(PO4), (>20%) y materia organica de composicion desconocida (>20%).
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c) Sistema de S-UFp

La evolucion de la permeabilidad y de la PTM en el sistema S-UFp esta
representada en la Figura 33.
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Figura 33. Evolucién de la PTM y de la permeabilidad en las diferentes

etapas del sistema S-UFyg.

En la primera etapa, ni la PTM ni la permeabilidad mostraron variaciones
importantes, indicando que los retrolavados mantenian el sistema estable. Tras
incrementar el flujo de trabajo en la etapa II, a 43 LMH, el sistema empez6 a
comportarse de forma inestable, alcanzandose la maxima presion de trabajo (0,7
bar). Por tanto, en la etapa III se redujeron tanto el flujo de permeado como el
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tiempo entre retrolavados a 38 LMH y 25 min, respectivamente. Sin embargo, no
se alcanzo6 la estabilidad esperada a pesar de las limpiezas quimicas, de hecho, la
situacion empeord a partir del 5 de Diciembre de 2006, cuando la carga orgéanica
del influente se incremento.

En la etapa IV el flujo se disminuy6 hasta 28 LMH y se aumento la frecuencia
de los retrolavados a 20 min, pero el sistema tampoco logréd alcanzar condiciones
estables. Asi, en la etapa V de demostracion se optd por fijar un flujo de 27 LMH
y los retrolavados se espaciaron en 23,5 min. La etapa VI (/=36 LMH y 15 min
entre retrolavados) comenz6 el 26 de Enero de 2007, pero el sistema permanecio
inestable. Aunque los retrolavados recuperaban la PTM el ensuciamiento era tan
rapido que no se alcanzaba estabilidad de operacion. La limpieza quimica
seleccionada como la mas adecuada para esta unidad se componia de: (1) una
limpieza con NaOCl al 0,01% de cloro libre y 25°C cada 8 h, (b) una limpieza con
HCl al 0,16% cada 2 dias, y (c) una limpieza quimica semanal combinando 0,16%
de HCl y NaOCl al 0,1% de cloro libre.

Es importante destacar el hecho de que este sistema resultd mas sensible al
ensuciamiento que los dos anteriores. Una diferencia importante con la planta S-
UF, es que esta termind operando vaciando el tanque de membranas después de
los retrolavados, mientras que el S-UFg no, por lo que los contaminantes del
influente se concentraban progresivamente con el tiempo. Otra diferencia
relevante es que en el sistema S-UFg no habia aireacion durante la filtracion, lo
que evitaba la formacion de espumas, pero resultaba perjudicial para el
ensuciamiento de las membranas. Por esta razén, las membranas de la unidad S-
UFg presentaron al final una capa de materia adherente mas importante que las
membranas de los otros sistemas. Los resultatos de la autpsia por SEM-EDX
revelaron que este ensuciamiento estaba formado por: Fe (60%), P (10,9%), Mn
(8,6%), Si (4,4%), Al (4,3%), Cl (3,5%), Ca (3,5%), Zn (2,3%), Mg (0,9%) y S
(0,6%). La técnica FTIR también revelo la presencia de materia organica (amidas)
y microbioldégica pero su proporcion, en relacion a la cantidad de hierro
encontrada, fue baja.

4.4.3. Comparativa de los pretratamientos

A pesar de los episodios de ensuciamiento experimentados a lo largo del
periodo de pruebas, la calidad del agua generada por los tres pretratamientos fue
constante y elevada, tal como muestra la Tabla 20. Los rendimientos de
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eliminacion de los tres sistemas se muestran en la Figura 34, siendo siempre
superiores al 20, 25, 65y 55% para la DQO, DBOs, hierro y aluminio.

El permeado producido en los tres casos presenté un SDI;5s < 3. Los porcentajes
de recuperacion durante las etapas de demostracion fueron del 95% para la MF y
del 85% para los dos sistemas sumergidos.
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Figura 34. Rendimientos de eliminacion de SST, DQO, DBOs, hierro y
aluminio de los tres pretratamientos evaluados.

4.4.4. Comportamiento de los sistemas de Ol

La Figura 35 muestra la evolucion del flujo de permeado normalizado para los
tres sistemas de Ol. La capacidad de produccion de los tres sistemas se mantuvo
constante, pero las presiones de partida fueron diferentes, siendo mayor la presion
del sistema OI-1 al inicio de las pruebas. Las unidades OI-1 y OI-3 evolucionaron
paralelamente disminuyendo el flujo hasta finales de Noviembre de 2006. La linea
OI-2, aunque se puso en marcha mas tarde, sigui6 también la misma tendencia.
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Figura 35. Evolucion de los flujos normalizados de los tres sistemas de
OL

En la linea OI-1 se probaron diferentes protocolos de limpiezas quimicas que
combinaban HCI/NaOH o Ultrasil10®/NaOH a diferentes temperaturas (22-33°C)
y tiempos de lavado (1-26 h). Como esta linea comenzd operando a mayores
presiones fue mas susceptible al ensuciamiento que las otras dos. Las
combinaciones con HCI no resultaron efectivas, sin embargo, la limpieza realizada
el 28 de Noviembre de 2006, tanto a la OI-1 como a la OI-3, combinando
Ultrasil10®/NaOH increment6 el flujo de ambos sistemas por encima de 25 y 21
LMH, respectivamente. Esta limpieza combin6é UltrasillO® (0,2%)/NaOH y
Ultrasil10® (1,5%)/NaOH en las lineas OI-1 y OI-3, respectivamente, pero en
ambos casos el pH de la disolucion fue de 12 y se mantuvo 1 h de tiempo de
contacto. En las membranas OI-1 la limpieza resultd mas efectiva manteniendo la
temperatura entre 33 y 34°C durante una filtracion de 26 h; mientras que en el
sistema OI-3 la temperatura fue mas elevada, 35,5°C pero el tiempo de filtracion
mas reducido, 21 h. Aunque la limpieza quimica parecid mas efectiva en el
sistema OI-1, se aprecia como también el ensuciamiento posterior fue mas rapido
(Figura 35).

Puede apreciarse en la Figura 35 cémo los flujos tras estas limpiezas fueron
superiores a los de partida. Este fenomeno implica que las membranas ya
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presentaban sintomas de ensuciamiento antes de la puesta en marcha. La causa
principal apunta a que las membranas de OI no se conservaron en condiciones
asépticas durante el periodo de estabilizacion de los pretratamientos. El tipo de
ensuciamiento fue principalmente organico y microbiologico, dado que las
limpiezas &cidas no tuvieron ningtn efecto sobre él.

Después de esta etapa de limpieza ambos sistemas mantuvieron una tendencia
de flujo descendente, especialmente la unidad OI-1, que requirio seis limpiezas
quimicas mas que las membranas de la OI-3 para mantener un flujo estable. No
obstante, ninguna de las limpiezas quimicas realizadas posteriormente consiguid
recuperar los niveles de flujo alcanzados con la realizada el 28 de Noviembre de
2006, lo que explica la existencia de un ensuciamiento irreversible.

La unidad OI-2 se puso en marcha después que OI-1 y OI-3, pero mostro el
mismo patron de flujo inestable que éstos. En lugar de intentar recuperar el flujo
de las membranas de esta linea mediante diferentes protocolos de limpieza, se
procedid a sustituir las membranas de la OI-2 por las de otro suministrador (B,
Tabla 18). Al mismo tiempo que se produjo el cambio, se comenzaron a dosificar
cloraminas a la entrada de la S-UF, y se redujo la cantidad afiadida de NaHSO;.
Tras la puesta en marcha de las nuevas membranas, el flujo de permeado ascendiod
rapidamente a 30 LMH, manteniéndose en 28 LMH hasta el 5 de Febrero de 2007.

En esta fecha se produjo un vertido incontrolado de NaOCl (150-200 mg/L) en
la balsa que contenia el agua procedente del tratamiento terciario, forzando a las
membranas de Ol a estar en contacto con dosis elevadas de cloro libre durante 6 h
por la noche, ya que las bombas encargadas de dosificar NaHSO; no estaban
ajustadas para neutralizar esa cantidad de oxidante. Esta dosis de cloro libre tuvo
un efecto de limpieza sobre las membranas de OI, excepto en las de la OI-3, que
en ese momento estaba parada, alcanzandose flujos de 33 LMH.

A pesar de todos los problemas mencionados, la calidad del permeado de las
tres unidades de OlI, tras pasar la desinfeccion con radiacion UV fue muy elevada,
tal como se muestra en la Tabla 21.
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Tabla 21. Calidad del agua a la salida de las unidades de radiacion UV.

Parametro Ol-1 OI-2 OI-3
pH 57 5,8 5,6
Conductividad, uS/cm 12 9 11
SST, mg/L <2 <2 <2
Turbidez, NTU <1 <1 <1
DQO total, mg/L <5 <5 <5
DBOs, mg/L <2 <1 <1
SOy, mg/L <3 <3 <3
Si, mgSiO,/L <0,2 <0,2 0,2
Cl, mg/L <3 <3 <3
Dureza, mgCaCO,;/L <7 <7 <7
Ca, mg/L <1 <1 <1
Mg, mg/L <1 <1 <1
Bicarbonatos, mg/L <5 <5 <5
Fe, mg/L <0,01 <0,01 <0,01
Al, mg/L <0,01 <0,01 <0,01
Mn, mg/L <0,06 <0,06 <0,06
NH;, mgN/L <0,05 <0,05 <0,05
NO;, mgNO;/L 0,69 0,23 0,24
P total, mg/L 0,07 0,06 0,06
Microorganismos, UFC/100mL <l <1 <l

De hecho, el agua regenerada producida no s6lo cumplié con los requerimientos
de calidad para sustituir el agua de alimentacion de una fabrica de papel 100%
reciclado, sino también los limites de calidad establecidos por la legislacion
espanola (RD 140/2003), por la EPA de Estados Unidos (USEPA, 1996) y por la
Organizacion Mundial de la Salud (WHO, 1998) para que un agua sea considerada
potable. Ademads, los pardmetros también se encuentran por debajo de los
caracteristicos del agua NEWater de Singapur (PUB, 2003) (Tabla 22). El valor
de pH no cumple ninguna de las legislaciones mencionadas porque los permeados
de las tres lineas no han sido estabilizados (tratamiento con cal o NaOH) a la
salida de las unidades de radiacion UV.
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Tabla 22. Criterios de calidad para el agua de alimentaciéon en una
fabrica de papel prensa y estucado ligero 100% destintado, para el agua
potable segun legislacion espafiola; para el agua NEWater y para el agua
potable seguin USEPA/WHO.

Parimetro ﬁ,%‘?,;jcj'eggnp;gi{. ];‘;f;?:g’b“ NEWater'  USEPA/WHO'
pH 6,5-7,5 6,5-9,5 7,0-8,5 6,5-8,5/-"
Conductividad, mS/cm <500 2500 <200 (1)
SST, mg/L <5 S - (/)"
DQO total, mg/L <5 S - ()
SOy, mg/L <100 250 <5 250/250
Si, mg/L <5 N <3 )

Cl, mg/L <50 250 <20 250/250
Dureza, mgCaCO5/L <200 N <20 **

Ca, mg/L <60 N 4-20 (1)
Mg, mg/L <15 N N (1)
Alcalinidad, mg/L <100 S - ()
Fe, mg/L <0,1 0,2 <0,04 0,3/0,3
Al, mg/L <0,1 0,2 <0,1 0,05-0,2/0,2
Mn, mg/L <0,05 0,05 <0,05 0,05/0,4
NO;, mg/L <1 50 <15 10/11

P, mg/L <0,2 S S 1)

*Comunicacién personal; "RD 140/2003; “Public Utilities Board of Singapore (2003); “US Environmental
Protection Agency (1996) y Organizacion Mundial de la Salud (1998); “No especificado; “No disponible.

4.4.5. Autopsias de las membranas de Ol

De cada una de las lineas se realizé la autopsia del primer y cuarto elemento. El
test de Fujiwara resulto positivo tanto para las membranas de la OI-1 como para
las del suministrador B de la OI-2, indicando que estuvieron expuestas a cloro
libre. Sin embargo, los test de tinta fueron negativos para todas las membranas,
indicando que aunque estuvieron expuestas a cloro libre no fueron oxidadas ni

degradadas de forma acusada.
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a) Membranas de la linea OI-1

La superficie de la membrana del primer y cuarto elemento presentaba
depositos blandos, de aspecto gris y gelatinoso, aunque el primero presentaba mas
ensuciamiento (0,18 mg/cm?) que el cuarto (0,10 mg/cm?). Los dep6sitos eran de
composicion similar, principalmente de tipo organico y bioldgico, aunque también
se encontraron en una proporcion inferior al 1% o6xidos de silice, fosforo, azufre y
calcio.

b) Membranas de la linea OI-2

Con respecto a las membranas del suministrador A, ambos elementos
presentaban depdsitos similares a los mencionados en la linea OI-1. El
ensuciamiento era principalmente de tipo organico y biologico, pero también se
encontraron 6xidos como el P,Os5 (4%), el CaO (1%), el SO5 (1%) y el Fe 04
(1%), éste ultimo compuesto solo en el cuarto elemento.

Las membranas del suministrador B estaban muy limpias, s6lo se encontraron
algunos restos dispersos de materia organica y pequefios agregados ricos en hierro
y particulas aisladas. El hecho de que estos elementos presentasen menores
sintomas de ensuciamiento puede deberse a la adicion de cloraminas, aunque
también es cierto que sélo estuvieron operando durante un mes.

¢) Membranas de la linea OI-3

Estos modulos presentaban depoésitos de aspecto marron y gelatinoso, siendo la
densidad del depésito en el primer elemento de 0,22 mg/cm” y en el cuarto de 0,10
mg/cm’. La composicion organica y biologica era similar a la de los depésitos de
las membranas de la OI-1 y OI-2 (A). La distribuciéon de componentes inorganicos
fue la siguiente: Fe,O; (9-14%), P,Os (8-6%) y CaO (2-3%). También se
detectaron pequenas cantidades de SiO, y azufre en proporciones del 1%.

4.4.6. Protocolos de limpieza éptimos para las membranas de Ol

Las mejores alternativas que se proponen en esta tesis doctoral para ejecutar las
limpiezas quimicas de las membranas de Ol que se han evaluado durante estas
pruebas piloto son:
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(a) 4% v/v de disolucion PermaClean® PC-98 a pH=11,5 y T=30-
35°C, durante 2 h + 4% v/v de disolucion PermaClean® PC-77 a
pH=3,8 y T=20-25°C, durante otras 2 h.

(b) 1% v/v de disolucion PermaClean® PC-67 + 2% v/v de
disolucion PermaClean® PC-33 a pH=11,5 y T=30-35°C,
durante 2 h.

4.4.7. Recomendaciones para operadores de sistemas de membranas

Cuando el porcentaje de vertidos industriales es elevado, la calidad del agua que
se pretende regenerar empeora, dificultando a su vez el tratamiento de
regeneracion. La carga organica de las aguas aumenta especialmente antes de los
periodos festivos, ya que las industrias aprovechan para realizar operaciones de
limpieza y mantenimiento, vertiendo a la EDAR productos quimicos diferentes a
los vertidos en periodos normales de produccion. La identificacion de dichos
productos es importante para poder tomar medidas de prevenciéon adecuadas en el
menor tiempo posible.

Debe garantizarse siempre la ausencia de cualquier tipo de halégeno residual en
el agua de alimentacion a las membranas de OI para evitar su oxidacion. Las
reacciones de oxidacion estan a su vez catalizadas por la presencia de hierro y
otros metales de transicion que puedan depositarse sobre las membranas, de
manera que la concentracion de estas sustancias también tiene que estar regulada.

Es muy importante mantener una desinfeccidon en continuo de los sistemas con
membranas de MF o UF. Las cloraminas empleadas durante estas pruebas piloto
garantizaron una desinfeccion eficiente de las membranas de Ol de poliamida.

Otro aspecto importante es que los codos en conducciones y zonas muertas son
lugares susceptibles para el rapido crecimiento de los microorganismos, al ser
zonas carentes de luz y turbulencia, ademés de ser menos accesibles para los
biocidas. Por tanto, a la hora de disefar este tipo de instalaciones, estos puntos
deben reducirse al maximo. Debe tenerse también en cuenta que a mayor longitud
de tuberia, mayor es el potencial bioensuciamiento.

La optimizacion de los costes de operacion de este tipo de sistemas se basa en
aspectos técnicos. Es decir, mientras que los sistemas presurizados operan a
presiones mayores suponiendo mayores costes de bombeo, los sistemas
sumergidos requieren mayor inversion en aireacion, ademas de operar a
porcentajes de recuperacion menores. En el célculo de costes también influyen
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otros factores, como son la calidad del agua producto, el flujo de permeado, la
mano de obra y consumibles.

Durante esta experiencia, se ha observado que trabajando en los sistemas de UF
sumergidos bajo aireacion continua se reduce la velocidad de ensuciamiento de las
membranas, pero también aumenta el pH del permeado debido a la rapida
eliminacion del CO, y surgen problemas de espumas.

Como la MF presurizada empled retrolavados mas frecuentes, su
comportamiento resultd mas estable. Por el contrario, los sistemas sumergidos
tuvieron que espaciar mas sus retrolavados para mantener el porcentaje de
recuperacion elevado, lo que repercute en un ensuciamiento de las membranas
mas rapido.

La seleccion del tipo de agente quimico, asi como el protocolo de limpieza a
seguir, resultd clave para garantizar un comportamiento estable de todos los
sistemas. Siendo la temperatura, y los tiempos de contacto con la disolucion de
limpieza parametros especialmente importantes, sobre todo para la limpieza de las
membranas de OI.

99



5. CONCLUSIONES

Con esta tesis doctoral se ha demostrado que: (1) es posible reducir en un 20%
el consumo de agua en la industria papelera, concretamente en la industria del
papel reciclado, mediante la regeneracion del propio efluente (este porcentaje
podra ampliarse siempre que se reduzca la presencia de silice); (2) se puede
sustituir el 100% del agua de alimentacion a una planta de fabricacién de papel
100% destintado por agua municipal regenerada mediante un sistema de doble
membrana y desinfeccion.

La combinacion de procesos biolégicos y de membranas, evaluados a escala
piloto, resulta una alternativa técnicamente viable para regenerar los efluentes
de baja carga organica generados en fabricas de papel prensa y estucado ligero
100% reciclado y reutilizarlos de nuevo en el proceso.

e Las dos lineas de tratamiento biolégico comparadas, (a)
anaerobio+aerobio de lodos activostclarificacion, y (b) anaerobio+BRM,
mostraron rendimientos de eliminacion de DQO soluble, DBOs y sulfatos
entre el 80 y el 85%, el 95 y 99% y el 25 y 35%, respectivamente. El
caudal de biogas generado resultd aceptable (0,2-0,3 m’/h) para ser
considerado rentable a escala industrial. La ventaja de emplear un BRM es
la reduccion de la superficie de tratamiento y la garantia de ausencia de
solidos en suspension en el efluente.

e Un tratamiento basado en la combinacién de anaerobio+tBRM+OI es
capaz de generar un permeado de elevada calidad, cumpliendo en todo
momento con los requisitos para reemplazar el agua de alimentacion en
una fébrica de papel destintado.

La presencia de altos niveles de silice en el efluente a tratar es uno de los
principales cuellos de botella que deben superarse para poder operar a porcentajes
de recuperacion por encima del 20% en las membranas de OI a escala industrial.
Tras estudiar un pretratamiento de coagulacion/floculacién para la eliminacion de
silice se han obtenido las siguientes conclusiones:

e La eficacia de eliminacién de silice de los PACIs estudiados estd
relacionada con la forma de los agregados que resultan de la
desestabilizacion de la materia disuelta y coloidal. La formacion de
particulas de morfologia cilindrica favorece la eliminacion de silice.
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e Los PACIs de mayor basicidad, adicionados a pH=10,5, alcanzaron
rendimientos de eliminacion de silice superiores al 90%, sin embargo las
dosis necesarias resultan muy elevadas lo que, ademas de incrementar la
conductivad del agua, no es rentable. Empleando una dosis aceptable de
2,5 g/L, sin modificar el pH, de PACI5 pueden alcanzarse rendimientos de
eliminacion del 60%, lo que permitiria incrementar el porcentaje de
recuperacion en las membranas de OI de un 20 a cerca de un 40% a escala
industrial.

e Con todos los coagulantes se obtuvieron eliminaciones del 50% de DQO
soluble, aunque la eliminacion de silice fue inversamente proporcional a
la eliminacion de DQO. Es decir, los rendimientos mas elevados en DQO
se obtuvieron con coagulantes que conseguian menos eliminacion de
silice.

Un problema siempre asociado a la filtracién por Ol es el tratamiento de las
corrientes de rechazo, las cuales deben cumplir con los limites de vertido. Tras
combinar una etapa de coagulacién/floculacion con una de ablandamiento
intermedia para reducir la elevada conductividad y concentracion de DQO
refractaria por las que se caracterizan este tipo de rechazos, se ha podido
demostrar lo siguiente:

e Aplicando uUnicamente una etapa de coagulacion, el PAClI de menor
basicidad fue el mas efectivo a la hora de eliminar la DQO refractaria, de
hecho la Asg se redujo, aunque a dosis elevadas de 10 g/L, por encima del
95%. Emplear tinicamente etapa de coagulacion no es viable, porque estas
dosis de coagulante incrementan la conductividad (incumpliéndose el
limite de vertido), ademaés de no ser viable econdmicamente.

e La combinacion de 2,5 g/l de PACI1 con 5 mg/L de aPAM aumenta el
rendimiento de eliminacion de DQO del 30% (sin floculante) al 40%,
aunque la conductividad no se reduce. El polimero catiéonico no tiene
ningun efecto.

e El ablandamiento con cal resulta altamente eficaz cuando se combina con
coagulante (ni la adicion de aPAM ni cPAM tuvieron efecto a las dosis
estudiadas), consiguiéndose reducciones de conductividad del 45 y 55% a
pH de 9,5 y 10,5, respectivamente, y 2,5 g/L. de PACI1; cumpliéndose los
limites de vertido en ambos casos.
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Independientemente de la dosis de floculante empleada, la dosificacion de
2,5 g/ de PACII1, ajustando con cal el pH a 9,5 obtuvo reducciones de
DQO del 50 y 60% en presencia de cPAM y aPAM, respectivamente.

Se ha comprobado que la calidad del agua empleada en la preparacion de los

agentes de retencion y drenaje afecta de manera importante a su eficacia.

La eficacia de floculacion del sistema cPAM/bentonita estudiado
disminuye cuanto mayor es el caracter anidnico de las aguas de
preparacion (DC>0,34 mEq/L), siendo la cPAM la principal afectada, no
asi la bentonita, que en ningun caso se vio alterada. De los dos permeados
estudiados, procedentes de la UF interna y de un BRM, es con este Gltimo
con el que se perjudica en mayor medida a la eficacia de floculacién y, en
consecuencia, a la retencion de finos y cargas y a la velocidad de drenaje.
Por el contrario, las propiedades mecanicas del papel mejoran, al estar
formada la hoja principalmente por fibras.

El efecto de la DQO no ionica resulté despreciable, por tanto, siempre que
se quiera reutilizar el agua de proceso o el efluente de una fabrica de papel
reciclado para preparar poliacrilamidas cationicas es de suma importancia
una neutralizacién previa para eliminar la basura anidnica.

Aunque se consiga la maxima optimizacion interna de los circuitos y

reutilizacion del efluente, existira siempre un porcentaje de pérdidas de agua por

evaporacion y una demanda minima de agua de alta calidad para, por ejemplo,

rociadores y calderas, que implique un aporte externo de agua de alimentacion.

Tras evaluar la regeneracion de agua residual municipal mediante membranas

para reemplazar el suministro de agua de alimentacion en una fabrica de papel

100% reciclado, se concluye lo siguiente:

De los tres pretratamientos probados, la planta de MF presurizada es la
que operdé de forma mdas estable, con excepcion de episodios de
ensuciamiento debidos a la variacion de la calidad del agua de aporte, que
también afecto a los otros sistemas.

La UF sumergida con membranas de fibra hueca resultd ser la mas
sensible al ensuciamiento.

En los sistemas sumergidos debe encontrarse una situacion de
compromiso a la hora de fijar las frecuencias de vaciado del tanque de
membranas y de aireacion. A mayor frecuencia de vaciado y aireacion,
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menor riesgo de ensuciamiento, pero también se consiguen menores
porcentajes de recuperacion de permeado y se incrementan los costes
energéticos, respectivamente.

No obstante, independientemente de los problemas operacionales
asociados a cada sistema, los tres pretratamientos (independientemente del
tipo de sistema de membrana) a una etapa de OI que se analizaron a escala
piloto redujeron la turbidez un 95%, produjeron un agua de calidad
similar, con un SDI;s < 3, y operaron a porcentajes de recuperacion
superiores al 85%. Tras las etapas de Ol y desinfeccion por radiacion UV
los microorganismos se mantuvieron por debajo de 100 UFC/100 mL y la
DQO total por debajo del limite de deteccion (< 5 mg/L). El porcentaje de
rechazo de sales estuvo siempre por encima del 99%.

El agua regenerada, de origen municipal, cumple todos los requisitos de
calidad para ser empleada como agua de alimentacion en la fabricacion de
papel 100% destintado.

Resulta de vital importancia que toda EDAR municipal que disponga de
un tratamiento avanzado de membranas para regenerar el influente, tenga
un control 6ptimo del tratamiento terciario previo, especialmente si el
porcentaje de vertidos industriales a la misma es elevado, para evitar el
ensuciamiento repentino de las membranas y garantizar la estabilidad del
proceso, sobre todo en fines de semana o periodos festivos.

En base a los buenos resultados derivados de este pilotaje, el Canal de
Isabel II estd llevando a cabo la ampliacién de la EDAR de la Cuenca
Media-Alta de Arroyo Culebro con la construccion de una planta de
regeneracion mediante un tratamiento avanzado de membranas, basado en
una UF presurizada con membranas de fibra hueca, una Ol y una
desinfeccion por radiacion UV, de acuerdo con el tratamiento propuesto
en esta tesis doctoral.
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6. RECOMENDACIONES

Si bien esta tesis doctoral ha permitido dejar constancia del gran potencial que
la regeneracion y posterior reutilizacion suponen para reducir el consumo de agua
en la industria papelera; también deja abiertas nuevas lineas de investigacion,
igualmente importantes, como son:

e La busqueda de tratamientos alternativos que permitan eliminar o reducir
el contenido en silice de los efluentes papeleros de una manera eficiente y
rentable.

e La propuesta de técnicas que reduzcan el impacto ambiental de las
corrientes concentradas generadas en los sistemas de 6smosis inversa,
haciendo especial hincapié en aquellos tratamientos que no impliquen el
uso de altas cantidades de productos quimicos.

e La disminucion al maximo de la variabilidad de las aguas residuales
destinadas a regeneracion. Un control efectivo de la calidad de las aguas
residuales minimiza las labores de limpieza de los sistemas de
regeneracion, reduciéndose los periodos de parada y, por tanto,
reduciéndose los costes de operacion.

e Profundizar en el estudio de métodos de desinfeccién continua en los
sistemas de 6smosis inversa para garantizar una operacion mas estable en
el tiempo y mas independiente de los periodos de ensuciamiento.
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8. ANEXO 1: VARIABLES DE OPERACION

Sistemas biologicos

Tiempo de retencién hidraulico (TRH): Hace referencia al tiempo de
residencia medio que el agua residual permenece en un rector bioldgico (ecuacion
[A.1]). Pardmetro que también se emplea para los BRM, pero empleando el caudal
de permeado, en lugar del caudal de alimentacion al sistema.

=V [A.1]
0

donde, ¢ es el tiempo de retencion hidraulico (h); V' es el volumen del reactor
biologico (m’); O es el caudal de alimentacion o de permeado en el caso de los
BRM (m’/h).

Carga organica: Este parametro se emplea en los reactores anaerobios,
principalmente, y representa la cantidad diaria de materia organica alimentada por
unidad de volumen de reactor (ecuacion [A.2]).

_95

LV
v

[A.2]

donde, L, es la carga organica (kgDBOs/m’h 6 kgDQO/m™h); O es el caudal de
alimentacion (m’/h); S, es la DBOs o la DQO del caudal del agua residual a tratar
(kgDBOs/m® 6 kgDQO/m?); ¥ es el volumen del reactor (m?).

Relacién F/M: Es la carga organica referida a los reactores aerobios, pero que
también se emplea para el control de los BRM. Expresa la relacion entre el caudal
de alimentacion y la carga de fangos del mismo, tal y como muestra la ecuacion
[A.3].

Sy
XV

QS

F/M = [A.3]

donde, Sy es la DBOs o la DQO del caudal del agua residual a tratar (kgDBOs/m’
6 kgDQO/m’); O es el caudal de alimentacion (m’/h); X son los SS del licor de
mezcla (kgSSVLM/m® o kgSSTLM/m?); ¥ es el volumen del reactor (m”?).

Carga hidraulica: Parametro empleado en los reactores anaerobios. Se refiere

al volumen de agua residual que se trata diariamente por unidad de area en un
reactor (ecuacion [A.4]).
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iR =2 [A.4]
A

donde, HLR es la carga hidraulica (m*/m*h); Q es el caudal de alimentacién
(m’/h) y A es el 4rea transversal del reactor (m®).

Tiempo de retencién de sélidos (TRS) o edad del fango: Parametro aplicable a
los reactores acrobios de lodos activos o BRMs. Es la relacion entre la masa de
fangos dentro del reactor y la masa de fangos extraidos por unidad de tiempo
(ecuacion [A.5]).

iy [A5]
0, X,

donde, 6. es la edad del fango (h); ¥ es el volumen del reactor (m®); X son los SST
del licor de mezcla (kgSSTLM/m’); 0, es el caudal de lodo en exceso que se
purga del sistema (m’/h); X, son los SST de la corriente de purga (kgSSTLM/m’).

Tasa de recirculacion: Factor que hace referencia a la cantidad de fango
aerobio que se recircula desde el tanque de sedimentacion hasta el reactor aerobio
(ecuacion [A.6]).

_o X
0 X +X

[A.6]

donde, R es la tasa de recirculacion; Q, es el caudal de lodo que se recircula desde
el sedimentador al reactor aerobio (m’/h); O es el caudal de alimentacion al
reactor aerobio (m*/h); X son los SST del licor de mezcla (kgSSTLM/m’) y X, son
los SST de la corriente de recirculaciéon (kgSSTLM/m?).

Sistemas de membranas

Flujo de permeado: Se define como el cociente entre el caudal de agua filtrada
y el area superficial de la membrana (ecuacion [A.7]).

= [A.7]

donde, J es el flujo de permeado (L/h-m* o LMH); 0, es el caudal de permeado
(L/h); 4 es el area superficial de membrana (m?).

Un descenso de 4°C de la temperatura del agua de alimentacion reduce el

caudal de permeado en un sistema de Ol un 10%. Para poder comparar unos
sistemas con otros, los efectos de la temperatura tienen que eliminarse; por esta
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razoén todos los flujos de permeado de los sistemas de Ol expuestos en la seccion 4
estan normalizados a 25°C como temperatura de referencia, mientras que los
pretratamientos de MF y UF lo estan a 20°C (WEF, 2006).

Presion transmembrana (PTM): representa la diferencia de presion que existe
a ambos lados de la membrana, es decir, entre el lado de la alimentacion y el lado
del permeado (ecuacion [A.8]).

AP=p,-p, [A.8]

donde, 4P es la presion transmembrana (bar); p, es la presion en el lado de la
alimentacion (bar); p, es la presion del lado del permeado (bar).

Permeabilidad: también se conoce como flujo especifico normalizado. A
medida que el agua se enfria, su viscosidad aumenta, haciendo que su paso a
través de los poros de la membrana sea mas dificil y, por tanto, reduciéndose la
permeabilidad. La ecuacion [A.9] se ha empleado para calcular la permeabilidad
de los sistemas de MF y UF empleados en la seccion 4.

L, = (é) exp(~0.032-(20-T)) [A.9]

donde, L) es la permeabilidad a 20°C (L/m*bar-h); J es el flujo de permeado
(L/h'm* o LMH); AP es la presion transmembrana (bar) y T es la temperatura del
agua (°C).

Recuperacion: es la relacion, expresada en porcentaje, del caudal de permeado
y el de alimentacién (ecuacion [A.10]).

0
R (%) == 1100 [A.10]
(%) [Q J

donde, R es el porcentaje de recuperacion; Q es el caudal de alimentacion (L/h) y
0, es el caudal de permeado (L/h).
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