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Resumen

La emisidn de gases de efecto invernadero (GEI) a la atmdsfera supone uno
de los problemas medioambientales mas importantes en la actualidad, debido a su
relacién con el calentamiento global y el cambio climatico. En este sentido, uno de
los GEI mas relevantes es el metano, con un potencial de calentamiento global 28
veces superior al del dioxido de carbono. El sector del tratamiento de aguas
residuales contribuye a las emisiones de metano, siendo de especial relevancia los
tratamientos anaerobios que se llevan a cabo a temperatura ambiente. En estos
sistemas, una parte del metano generado puede encontrarse disuelto en el efluente
del proceso, debido al aumento de la solubilidad del metano a temperaturas bajas.
La desgasificacion controlada del metano de los efluentes de los tratamientos
anaerobios tiene una gran importancia, no sélo por los efectos negativos sobre el
medio ambiente de las emisiones difusas y su contribucion al cambio climatico, sino
por la recuperacién de una potencial fuente de energia. Los métodos
convencionales de desgasificacién como las torres de relleno o de platos presentan
algunos inconvenientes debido al contacto directo entre la fase liquida y gas, como
emulsiones, formacién de espumas, anegamientos, etc. En este sentido, la
tecnologia de los contactores de membrana surge como alternativa para los
procesos de desgasificacidn de corrientes liquidas.

En este trabajo de tesis doctoral se aborda el estudio de la recuperaciéon de
metano disuelto en el efluente de un reactor anaerobio mediante contactores de
membranas de fibras huecas. Los resultados obtenidos sirven como punto de
partida para la evaluaciéon de la implantacién de esta tecnologia en los sistemas de
tratamientos anaerobios de aguas.

Para realizar este estudio se tomé como efluente problema la corriente de
recirculacién de un reactor anaerobio de lecho expandido de laboratorio, con una
concentracién sobresaturada de metano disuelto. Tras la puesta en marcha y
operacion a alta carga del reactor, y después de evaluar el funcionamiento estable
del mismo, se conectaron alternativamente dos contactores de membranas de
fibras huecas de polidimetilsiloxano (PDMS) y de polipropileno (PP) a la corriente de
recirculacién de reactor.

Los contactores de membrana utilizados para aplicaciones de
desgasificacion pueden trabajar principalmente en dos modos de operacién: a vacio
y con gas de arrastre (en este caso nitrégeno). Para estudiar ambos modos de
operacion, se evalué la influencia de diferentes parametros operacionales en la
eficacia de eliminacion de metano disuelto con los contactores de PDMS y PP:
caudal de liquido, caudal de nitrégeno, presién de vacio y configuracion del liquido



en el contactor. Se observé una disminucion de la eficacia de eliminacidn con el
aumento del caudal de liquido tratado y con la disminucién de la presién de vacio
aplicada. Las eficacias maximas de eliminacién de metano en el modo de operacién
a vacio resultaron de 77 % y 93 % para los contactores de PDMS y PP
respectivamente, a un caudal de liquido de 0.36 L h'! para el contactor de PDMS y
de 4.07 L h'! para el de PP, a una presidn de vacio de 800 mbar. En el modo de
operacion con gas de arrastre, no se observaron variaciones significativas en la
eficacia de eliminacidn cuando se modifico el caudal de nitrégeno. Se obtuvo una
eficacia de eliminaciéon maxima del 74 % con el contactor de PDMS con un caudal
de liquido de 0.36 L h'l y de nitrégeno de 27 L h'l; mientras que con el contactor de
PP se alcanzd un 98 % con un caudal de 4.07 L h* y un caudal de nitrégeno de 800 L
h. El contactor de PP mostré mayores eficacias de eliminacion que el de PDMS en
general, salvo en los experimentos realizados a vacio y a caudales de liquido
superiores a 13.56 L h', en los que el contactor de PP experimenté un descenso
brusco en su eficacia de eliminacién, atribuido al fendmeno de mojado de los poros.

Las operaciones a vacio y con nitrégeno como gas de arrastre mostraron
eficacias de eliminacién muy similares con el contactor de PDMS. Sin embargo, para
el contactor de PP fue mds eficiente la eliminacién de metano disuelto con la
operacion con gas de arrastre. Para ambos modos de operacidn, se evalué la
influencia sobre la eficacia de eliminacién de la configuracién del liquido en el
contactor (por el interior o por el exterior de las fibras). La configuracion con el
liquido por el interior de las fibras fue siempre mas eficaz, debido probablemente a
la menor velocidad del liquido por la carcasa y a la apariciéon del fendmeno de
canalizacién o bypass.

Se llevd a cabo un estudio basico de la recuperacidn energética derivada de
la utilizacion del metano recuperado en los ensayos de laboratorio de la operacion
a vacio, obteniéndose una energia recuperada positiva a todas las presiones de
vacio ensayadas, tanto con el contactor de PDMS como con el de PP. Ademas, se
calcularon las emisiones difusas de metano evitadas a partir de los resultados de
laboratorio, obteniéndose un valor de hasta 1128 kg de CO; equivalente por cada
1000 m3 de agua tratada.

El estudio de la transferencia de materia en los contactores de membrana
resulta de gran importancia para poder llevar a cabo un adecuado dimensionado y
funcionamiento de los mismos. En este trabajo se realizé tanto la obtencion de los
coeficientes de transferencia de materia experimentales de los ensayos realizados,
como la estimacién de los coeficientes de transferencia de materia a partir de
correlaciones bibliograficas. Se pudo observar un aumento de los coeficientes de



transferencia de materia experimentales con la presiéon de vacio aplicada, con el
caudal de liquido tratado y con el caudal de nitrégeno utilizado. Se corroboré el
fendmeno de mojado de los poros de la membrana de PP al observarse un brusco
descenso del coeficiente de transferencia experimental a caudales intermedios. Con
la estimacion de los coeficientes de transferencia de materia con correlaciones, se
pudo comprobar que la resistencia a la transferencia de materia predominante en
estos sistemas es la de la fase liquida, siendo la de la fase gas despreciable, y la de
la membrana especialmente significativa en el caso de mojado de los poros de la
membrana de PP. El fendmeno de sobresaturacion de metano tuvo un efecto
positivo sobre la transferencia de materia, resultando en valores de la resistencia
experimental inferiores a los estimados con las correlaciones, especialmente
evidente en los experimentos a vacio con la membrana de PDMS. Se ha estimado
un factor de intensificacion de la transferencia de materia (E) debido a la
sobresaturacion, asociado a la resistencia de la fase liquida, resultando en un valor
de 1.6 para la operacién a 500 mbar.

El ensuciamiento de los contactores de membrana es uno de los
inconvenientes mas comunes de la utilizacién de la tecnologia de membranas, y
requiere de un estudio individualizado para poder adaptar las estrategias de lavado
a cada caso particular. El trabajo presentado en esta tesis representa el primer
estudio sistematico del efecto de la operacién a largo plazo de los contactores de
membrana sobre la eficacia de eliminacidon de metano disuelto, y el primer intento
de establecer un protocolo de operacién de estos sistemas. Durante los
experimentos de corta duracion de los contactores, se realizaron lavados diarios con
agua desionizada que permitieron el funcionamiento estable de los mdédulos
durante 5220 h de operacion (2970 h con el liquido por el interior de las fibras y
2250 h por la carcasa) con el contactor de PDMS y de 5130 h (3510 h con el liquido
por las fibrasy 1620 h por la carcasa) con el de PP, sin observar pérdida de la eficacia
de eliminacién. Sin embargo, en la operacidén en continuo sin lavados intermedios,
fue indispensable el lavado quimico de los mdédulos para recuperar la eficacia de
eliminacion inicial. El tiempo de funcionamiento en continuo con el liquido por las
fibras sin presencia de ensuciamiento para el contactor de PP fue de 200 horas,
superior a las 120 horas obtenidas para el contactor de PDMS. El ensuciamiento con
el liquido circulando por la carcasa fue mas rapido que por el interior de las fibras,
debido probablemente a la menor velocidad de circulaciéon. A la vista de los
resultados, se propone una estrategia de lavado consistente en un retrolavado con
agua cada 24 horas de operacion, tratando de evitar los lavados quimicos con el fin
de minimizar el consumo de reactivos y el potencial deterioro de las membranas.



En el marco de una futura ampliacion del estudio presentado en esta tesis
doctoral a escala piloto, se procedié al dimensionado de un sistema de membranas
de PP acoplable al prototipo industrial de biolavador anaerobio desarrollado y
operado por el grupo de investigacion en el que se enmarca esta tesis doctoral
(GI’AM) y por la empresa Pure Air Solutions. Ademds, se realizé un analisis de costes
de la implantacidn de este sistema de membranas. Para el tratamiento de 3 m3 h!
de efluente anaerobio, este analisis resulté en una inversidon de 14723 € y unos
costes operacionales de 7333 € afio™.

Para finalizar, cabe destacar que parte de los resultados presentados en los
capitulos 6, 7 y 8 se han publicado en el siguiente articulo:

Henares, M., lzquierdo, M., Penya-Roja, J. M. y Martinez-Soria, V. (2016).
Comparative study of degassing membrane modules for the removal of methane
from Expanded Granular Sludge Bed anaerobic reactor effluent. Separation and
Purification Technology, 170, 22-29.

Ademas, el siguiente trabajo ha sido aceptado para su publicacidon con
revision:
Henares, M., lzquierdo, M., Marzal, P. y Martinez-Soria, V. Demethanization of

aqueous anaerobic effluents using a polydimethylsiloxane membrane module: mass
transfer, fouling and feasibility. Separation and Purification Technology.

Y, por ultimo, se encuentra en fase de elaboracién el articulo:

Henares, M., Ferrero, P., Izquierdo, M. y Martinez-Soria, V. Evaluation of the
performance and fouling effect of a polipropylene membrane module treating
anaerobic effluents.

Los resultados de esta tesis doctoral se han presentado en cuatro congresos
internacionales, en los cuales la doctoranda realizé dos presentaciones orales con
los resultados mas significativos de este estudio.



Summary

Greenhouse gases (GHG) emissions into the atmosphere is one of the most
important environmental problems nowadays, due to its relation with global
warming and climate change. One of the most relevant GHG is methane, with a
global warming potential 28 times higher than that carbon dioxide. The wastewater
treatment sector contributes to methane emissions, especially the anaerobic
treatment at ambient temperature. In these systems, part of the produced methane
may be dissolved in the water due to the increase of methane solubility at low
temperatures. Controlled methane degassing of effluents from anaerobic treatment
is of great importance not only because of the negative effects to the environment
of diffuse emissions and their contribution to climate change, but also because of
the recovery of a potential energy source. Conventional degassing methods such as
packed or plate towers present some disadvantages associated to the direct contact
between the liquid and gas phases, such as emulsions, foaming, flooding, etc. In this
sense, membrane contactor technology is an alternative for the degassing of liquid
streams.

This doctoral thesis addresses the study of the recovery of dissolved
methane in the effluent of an anaerobic reactor with hollow fiber membrane
contactors. Results presented in this thesis are a starting point for the
implementation of this technology in anaerobic water treatment systems.

The recirculation stream of a laboratory anaerobic expanded granular
sludge bed reactor (EGSB) with an oversaturated concentration of dissolved
methane was taken as reference effluent. After the start up, the stable operation of
the EGSB reactor at high organic load was evaluated. Then, two
polydimethylsiloxane (PDMS) and polypropylene (PP) hollow fiber membrane
contactors were alternately coupled to the recirculation stream of the reactor.

Membrane contactors used in degassing applications can operate mainly in
two modes of operation: vacuum mode and sweep gas mode (in this case nitrogen).
In order to study both modes of operation, the influence of different operational
parameters on the removal efficiency of dissolved methane with the PDMS and PP
contactors was evaluated: liquid flow rate, nitrogen flow rate, vacuum pressure and
configuration of the liquid in the contactor. A decrease in the removal efficiency was
observed with the increase of the treated liquid flow rate and with the decrease of
the applied vacuum pressure. The maximum removal efficiencies with the vacuum
operation mode were 77 % and 93 % for the PDMS and PP contactors, respectively,



at a liquid flow rate of 0.36 L h* for PDMS contactor and 4.07 L h! for PP, at a
vacuum pressure of 800 mbar. In the operation sweep gas mode, no significant
changes in the removal efficiency were observed when the nitrogen flow rate was
modified. A maximum removal efficiency of 74 % was obtained with the PDMS
contactor with a liquid flow rate of 0.36 L h™* and nitrogen flow rate of 27 L h'%; while
a removal efficiency of 98 % was achieved with the PP contactor at a liquid flow rate
of 4.07 Lh** and at a nitrogen flow rate of 800 L h''. In general, PP contactor showed
higher removal efficiencies than PDMS, except for experiments carried out under
vacuum conditions and at liquid flow rates higher than 13.56 L h%, in which the PP
contactor experienced a sudden drop in the removal efficiency, attributed to the
pore wetting phenomenon.

Vacuum operation and sweep gas with nitrogen showed similar removal
efficiencies with the PDMS contactor. However, for the PP contactor, sweep gas
operation was more efficient in the methane removal. For both modes of operation,
the influence on the removal efficiency of the liquid configuration in the contactor
(lumen side or shell side) was evaluated. The configuration with the liquid inside the
fibers (lumen side) was always more efficient, probably due to the lower velocity of
the liquid through the shell and to the appearance of the channelling or bypass
phenomenon.

A basic study of the energy recovery from the use of methane was carried
out from the results of the laboratory tests in vacuum mode. A positive recovered
energy at all the vacuum pressures tested was obtained, with both the PDMS
contactor and with the PP one. In addition, the diffuse emissions of methane
avoided from the laboratory results were calculated, obtaining a value of up to 1128
kg of COz equivalent for each 1000 m? of treated water.

Mass transfer studies in membrane contactors are of great importance in
order to carry out an appropriate dimensioning and operation. In this work, both
the experimental mass transfer coefficients obtained from the tests performed and
the estimation of the mass transfer coefficients from literature correlations were
obtained. An increase of the experimental mass transfer coefficients was observed
with the applied vacuum pressure, the treated liquid flow rate and the nitrogen flow
rate. The phenomenon of pore wetting of the PP membrane contactor was
corroborated by a sharp drop in the experimental mass transfer coefficient at
intermediate flow rates. The estimation of mass transfer coefficients with
correlations checked that the predominant resistance to the mass transfer in these
systems is that of the liquid phase. The gas phase resistance resulted negligible, and
that of the membrane was especially significant in the case of pore wetting of the



PP membrane. The methane oversaturation had a positive effect on the mass
transfer, resulting in values of experimental resistance lower than those estimated
with the correlations, especially in the vacuum tests with the PDMS contactor. An
enhancement factor of the mass transfer (E) due to oversaturation has been
estimated, associated with the resistance of the liquid phase, resulting in a value of
1.6 for the operation at 500 mbar.

Fouling of membrane contactors is one of the most common drawbacks of
the use of membrane technology and requires an individualized study to be able to
adapt cleaning strategies to each particular case. The work presented in this
doctoral thesis represents the first systematic study of the effect of the long-term
operation of membrane contactors on the removal efficiency of dissolved methane,
and the first attempt to establish an operating protocol for these systems. During
the short-time experiments of the contactors, daily cleanings were carried out with
deionized water which allowed the stable operation of the modules for 5220 h (2970
h in lumen side configuration and 2250 h in shell side) with the PDMS contactor and
5130 h (3510 h in lumen side and 1620 h in shell side) with the PP one, without
observing loss of removal efficiency. However, in continuous operation without
intermediate cleanings, chemical washes of the modules were necessary to recover
the initial removal efficiency. The time of continuous operation with the liquid into
the fibers without fouling observation was of 200 hours for PP contactor, higher
than the 120 hours obtained for PDMS contactor. Fouling with the liquid into the
shell was faster than inside the fibers, probably due to the lower liquid velocity.
From the results, a cleaning strategy consisting of backwashing with water is
proposed every 24 hours, trying to avoid chemical washes in order to minimize
reagents consumption and membrane damage.

In the framework of a future extension of the study presented in this
doctoral thesis at pilot scale, it was proceeded to the dimensioning of a system of
PP membranes coupled to the industrial prototype of anaerobic bioscrubber
developed and operated by the research group GI?’AM and by the company Pure Air
Solutions. A cost analysis of the implantation of this membrane system was
performed. For the treatment of 3 m3 h? of anaerobic effluent, this analysis resulted
in an investment of 14723 € and operational costs of 7333 € per year.

Finally, it should be noted that part of the results presented in chapters 6, 7
and 8 has been published in the following scientific paper:

Henares, M., lzquierdo, M., Penya-Roja, J. M. and Martinez-Soria, V. (2016).
Comparative study of degassing membrane modules for the removal of methane



from Expanded Granular Sludge Bed anaerobic effluent reactor. Separation and
Purification Technology, 170, 22-29.

In addition, the following work is accepted for publication with revisions:

Henares, M., Izquierdo, M., Marzal, P. and Martinez-Soria, V. Demethanization of
aqueous anaerobic effluents using a polydimethylsiloxane membrane module: mass
transfer, fouling and feasibility. Separation and Purification Technology.

And, finally, the next paper is being prepared for publication:

Henares, M., Ferrero, P., lzquierdo, M. and Martinez-Soria, V. Evaluation of the
performance and fouling effect of a polypropylene membrane module treating
anaerobic effluents.

The results of this doctoral thesis have been presented in four international
conferences, in which two oral presentations were made by the PhD student with
the most significant results of this study.
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1.1 PROBLEMATICA AMBIENTAL

1.1.1 Emisiones de gases de efecto invernadero y cambio climatico

1.1.1.1 Principales gases de efecto invernadero y fuentes de emision

Segin el Panel Intergubernamental sobre Cambio Climatico
(Intergovermental Panel on Climate Change o IPCC, por sus siglas en inglés), un gas
de efecto invernadero (GEIl) es “un componente gaseoso de la atmdsfera, natural o
antropogénico, que absorbe y emite radiacidn en determinadas longitudes de onda
del espectro de radiacidon terrestre emitida por la superficie de la Tierra, por la
propia atmdsfera y por las nubes”. Entre los gases de efecto invernadero presentes
naturalmente en la atmédsfera terrestre se encuentran el vapor de agua, el diéxido
de carbono, el éxido nitroso, el metano y el ozono.

Los GEl se pueden clasificar en directos e indirectos. Los GEI directos son los
gases que contribuyen al efecto invernadero, tal y como son emitidos a la
atmésfera. En este grupo se encuentran el didxido de carbono, el metano, el éxido
nitroso y los compuestos halogenados. Los GEl indirectos son precursores de ozono
troposférico, ademas de contaminantes del aire ambiente de caracter local y que en
la atmodsfera se transforman en gases de efecto invernadero directos. En este grupo
se encuentran los oxidos de nitrégeno, los compuestos organicos volatiles
diferentes del metano y el monéxido de carbono.

Se puede hacer una distincidn entre GEIl de larga vida y GEI de corta vida.
Los GEI de larga vida, como el didxido de carbono y el éxido nitroso, son
guimicamente estables y persisten en la atmédsfera durante escalas de tiempo desde
décadas hasta siglos, de modo que sus emisiones ejercen una influencia en el clima
a largo plazo. Debido a su larga vida, estos gases se mezclan bien en la atmésfera,
mucho mas rapido de lo que se eliminan, y los datos de sus concentraciones
mundiales no se pueden calcular con exactitud. Los GEI de corta vida, como el
metano, diéxido de azufre y el mondxido de carbono, son quimicamente reactivos
y se eliminan por lo general mediante procesos naturales de oxidacion en la
atmaésfera o gracias a las precipitaciones, por lo que sus concentraciones son muy
variables.

Cada uno de los GEl afecta a la atmdsfera de forma distinta, permaneciendo
en ella durante un periodo de tiempo diferente. El potencial de calentamiento
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global (Global Warming Potential o GWP, por sus siglas en inglés) se define con el
objetivo de cuantificar la contribucién de un determinado GEIl al calentamiento
global. Para poder comparar los efectos de varios gases, el GWP indica el potencial
de calentamiento de un determinado gas comparado con el que tiene un mismo

volumen de diéxido de carbono durante un mismo periodo de tiempo,
considerando el potencial de calentamiento global del diéxido de carbono igual a 1.
En la Tabla 1.1 se muestran los principales GEI, su GWP, y sus fuentes de emision a

la atmosfera.

Tabla 1.1 Gases que producen efecto invernadero con sus potenciales de
calentamiento global a 100 afios (GWP1g0) y sus fuentes de emision.
Adaptada de Forster et al. (2007).

GEl Fuente de emision GWP1g0
Didxido de carbono - Natural: océanos, suelos, plantas, animales.
(CO,) - Antropogénica: quema de combustibles 1
fosiles, procesos industriales, deforestacion.
- Natural: procesos naturales de fermentacién
anaerobia, por ejemplo humedales.
Metano (CHa) - Antropogénica: ganaderia, fugas en 28
instalaciones de gas natural, tratamiento de
residuos y aguas.
- Natural: océanos y suelos.
) - Antropogénica: uso de fertilizantes, quema
Oxido nitroso (N20)  ge combustibles fésiles, produccién de cido 298
nitrico y adipico, tratamiento de aguas
residuales y quema de residuos y biomasa.
Reacciones quimicas complejas de
Ozono troposférico  compuestos orgénicos volatiles que se nd.
(0s) mezclan con éxidos de nitrégeno en presencia
de luz solar. Produce el llamado smog
Vapor de agua Emisidn indirecta por causa del calentamiento n.d.
global que producen otros GEI.
’ -Natural: quema de biomasa, reldmpagos y
Oxidos de nitrégeno  3ctividad microbiana del suelo. nd.
(NOx) -Antropogénica: motores de automoviles y
centrales de energia).
Hidrofluorocarbonos Gases refrigerantes, fundicion de aluminio, 124-
(HFC) produccién de semiconductores 14800
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GEl Fuente de emision GWP1g0
Perfluorocarbonos Produccion de aluminio, produccion de 7390-
(PFC) semiconductores... 12200
Hexafluoruro de Generadores eléctricos, como agente 22800
azufre (SFe) desgasificante de metales fundido

Combustién incompleta de automoviles o

Monoxido de R _ ° o 19
carbono (CO) pequeiios equipos de combustion domésticos. .

Precursor de ozono troposférico y metano.

Etano (CzHe) Quema de combustibles para automdviles, el 5.5
sector residencial y los procesos industriales.
Formacién de ozono troposférico y otros

Butano (C4H10) oxidantes fotoquimicos. 4

Propano (CsHs) 35

El didxido de carbono es el principal GElI emitido a través de actividades
antropogénicas. Esta presente naturalmente en la atmdsfera como parte del ciclo
del carbono, el equilibrio natural del carbono entre la atmésfera, los océanos, los
suelos, las plantas y los animales. Mientras que las emisiones de diéxido de carbono
provienen de una gran variedad de fuentes naturales, son las emisiones
antropogénicas las principales responsables del aumento que se ha producido en la
atmdsfera desde la revolucién industrial. Las actividades humanas estan alterando
el ciclo del carbono, aumentando el diéxido de carbono emitido a la atmdsfera y
limitando la capacidad que tienen los sumideros naturales, como los bosques, para
eliminar el didxido de carbono producido. En la Figura 1.1a se observan las
emisiones de didxido de carbono en 2014 en EU-28 (Agencia Europea de Medio
Ambiente, 2016a). Como se puede observar, la principal actividad humana que
emite dioxido de carbono es la quema de combustibles fdsiles (carbdn, gas natural
y petrdleo) para produccion de energia (49.6 %) y transporte (25.3 %). También es
emitido en menor medida en procesos industriales como la produccién vy el
consumo de productos minerales como el cemento, la produccion de metales tales
como el hierro y el acero, y la produccién de productos quimicos (6.9 %). Las
emisiones debidas a los cambios en el uso del suelo (desforestacion) y agricultura
son poco importantes, aunque también influyen en las emisiones totales de didxido
de carbono.

El metano es el segundo GElI mas relevante emitido a la atmésfera por
actividad antropogénica. Por un lado, es emitido por fuentes naturales como por
ejemplo los humedales, como consecuencia de los procesos naturales de
fermentacion anaerobia. Por otro lado, el metano es también liberado a la
atmésfera mediante actividades humanas. En la Figura 1.1b se observan las
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emisiones de metano en 2014 en EU-28 (Agencia Europea de Medio Ambiente,
2016a), donde se aprecia que el sector de la agricultura es la principal fuente de
emisiones de metano. El ganado doméstico produce grandes cantidades de metano
como parte de su proceso digestivo (fermentacién entérica, 41.2 %), y cuando se
almacena y gestiona el estiércol de los animales (9.9 %). Al igual que la ganaderia,
otras fuentes antropogénicas son destacables en cuanto a emisiones de metano,
como los vertederos (23.7 %), o la extraccion de combustibles fosiles para
produccién de energia (18.3 %) y en menor medida los tratamientos de aguas
residuales (4.4 %). Las fugas de los sistemas de gas natural (cuyo componente
mayoritario es el metano) durante su produccion, procesamiento, almacenamiento
y distribucién son también fuentes de emisidon frecuentes, aunque de menor
importancia.

a) b)
Otros Otros Tratamiento de
Gestion de 17.8%1\ 25% == - aguaresiduales
residuos 4.4%
0.1% _\ Gestidn
Agricultura_/’ Energia es;;l;:ol
Procesos/ - Energia
industriales / 18.3%
y de uso de L
roducto Fermentacion
P 6.9% entérica del
et / ganado
Transporte 41.2% ———— Vertederos
25.3% 23.7%

Figura 1.1 Emisiones por sectores en 2014 en EU-28 de a) diéxido de carbono y b)
metano. Adaptada de la Agencia Europea de Medio Ambiente (2016a).

1.1.1.2 Cambio climdtico: consecuencias y politicas de mitigacion

Segun el Panel Intergubernamental sobre Cambio Climatico (IPCC), el
cambio climatico se define como:

“Cambio en el estado del clima identificable (por ejemplo, mediante analisis
estadisticos) a raiz de un cambio en el valor medio y/o en la variabilidad de sus
propiedades, y que persiste durante un periodo prolongado, generalmente cifrado
en decenios o en periodos mas largos”

Esta definicidn hace referencia a un cambio del clima con el tiempo tanto si
es debido a la variabilidad natural como si es consecuencia de la actividad humana.

Por otra parte, la Convencién Marco de las Naciones Unidas sobre el Cambio
Climatico, lo describe como:
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“Cambio del clima atribuido directa o indirectamente a la actividad humana,
que altera la composicion de la atmésfera mundial y que viene a sumarse a la
variabilidad climatica natural observada en periodos de tiempo comparables”.

Los efectos del cambio climatico son perceptibles en casi todos los ambitos
de la vida (Agencia Europea de Medio Ambiente, 2015). Con respecto al medio
ambiente, la inestabilidad en la pluviosidad dard lugar a grandes inundaciones y
sequias, los ecosistemas se verdn afectados, y todo ello repercutird negativamente
en la agricultura, la produccidn energética, el turismo, etc. Con respecto a la salud
publica, el cambio climatico también tiene graves consecuencias, habiendo causado
unos 150000 muertos en todo el mundo en el afio 2000. Segln un nuevo estudio de
la Organizacién Mundial de la Salud (OMS, 2016), esta cifra ascendera a 250000
muertos al afno en 2040. Las olas de calor, la contaminacidon atmosférica o los
cambios estacionales constituyen un problema importante de salud, generando un
alto indice de mortalidad y enfermedades. A nivel econémico, el cambio climatico
también puede acarrear costes importantes. El coste de los dafios ocasionados por
las inundaciones podria superar los 10000 millones de euros al afio, y unas pérdidas
econdmicas generadas por la elevacion del nivel del mar de hasta 42000 millones
de euros anuales (Agencia Europea de Medio Ambiente, 2015).

El calentamiento del sistema climatico es indiscutible, tal y como se deduce
del aumento de la temperatura del aire y de los océanos, de la disminucion del
volumen de nieves y hielos, y del aumento del nivel del mar. La mayor parte del
calentamiento global registrado desde mediados del siglo XX se debe al aumento de
las concentraciones de GEl, como consecuencia de las emisiones que proceden de
la actividad humana. La temperatura mundial ha aumentado aproximadamente 0.8
°C en los 150 ultimos afios, con previsién de que siga haciéndolo (IPCC, 2014). Las
evidencias cientificas y, por tanto, organismos como la Convencidn Marco de las
Naciones Unidas sobre el Cambio Climatico, han reconocido el objetivo de limitar el
aumento de la temperatura media global a menos de 2 °C con respecto a los niveles
de la era preindustrial. De hecho, en diciembre de 2015, el Acuerdo de Paris
establecié el objetivo de evitar que el calentamiento global supere los 1.5 °C,
promoviendo para ello esfuerzos adicionales. Un aumento de la temperatura media
global de 2 °C nos llevaria mucho mas alld de las variaciones naturales de
temperatura que la Tierra ha experimentado desde la existencia del ser humano,
provocando efectos muy graves para nuestra salud, para el medio ambiente y para
la economia (IPCC, 2014).

La Unidn Europea ha fijado objetivos para reducir progresivamente las
emisiones de GEI hasta 2050. Los principales objetivos quedan establecidos en el
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paquete de medidas sobre clima y energia hasta 2020 y en el marco sobre clima y
energia para 2030 (Comisién Europea, 2016). El paquete de medidas sobre climay
energia hasta 2020 tiene como objetivos fundamentales un 20 % de reduccién de
las emisiones de GEI (respecto a los niveles de 1990), un 20 % de energias renovables
y un 20 % de mejora de la eficiencia energética. Los objetivos fundamentales del
marco de clima y energia para 2030 son al menos un 40 % de reduccién de las
emisiones de GEl (respecto a los niveles de 1990), un 27 % de energias renovables,
y un 27 % de mejora de la eficiencia energética. Ademas, la hoja de ruta hacia una
economia hipocarbdnica pone de manifiesto que en 2050 la Unién Europea debera
haber reducido sus emisiones un 80 % respecto a 1990 siendo necesaria la
contribucion de todos los sectores. La Unidn Europea y sus paises miembros deben
informar a las Naciones Unidas anualmente de las emisiones registradas, a través
de los inventarios de GEl, y notificar periddicamente de sus medidas y politicas
contra el cambio climatico.

En el informe anual que emite la Unidn Europea respecto a los avances
sobre el clima en el contexto de la Estrategia Marco para una Unidn de la Energia se
han observado importantes avances (Comision Europea, 2015). La crisis econdmica
ha sido uno de los motivos que ha contribuido al descenso de las emisiones debido
a la caida de la produccién industrial, especialmente en 2009. A la vista de los
resultados, se espera que la Unién Europea alcance los objetivos de reduccion de
emisiones establecidos en el paquete de medidas sobre clima y energia hasta 2020
y el Protocolo de Kyoto a finales de esta década. Aun asi, a medida que los efectos
de la recesiéon econdmica se disipen lentamente, es importante que la Unién
Europea y sus Estados miembros mantengan o aumenten sus esfuerzos en la
aplicacién de una combinacion adecuada de politicas con el fin de separar el
crecimiento econémico de los impactos ambientales para poder cumplir el objetivo
de 2030y 2050.

1.1.2 Fuentes de emision de metano

El metano es un hidrocarburo y el principal componente del gas natural. El
metano es ademdas un potente y abundante GEl, lo cual lo convierte en un
importante contribuyente al cambio climatico, especialmente a medio plazo (10-15
afios). Es el segundo gas mas importante de efecto invernadero después del didxido
de carbono, y, aunque es emitido en la atmdsfera en cantidades mas pequefias que
éste, su potencial para el calentamiento global (capacidad del gas para atrapar el
calor en la atmdsfera) es 28 veces mayor que el del diéxido de carbono en un
horizonte temporal de 100 afios (IPCC, 2014).
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Aungue la cantidad neta de metano en la atmdsfera ha aumentado en los
ultimos 30 afos, durante ciertos periodos se ha observado que la tasa de
crecimiento del metano atmosférico ha disminuido, debido en parte a su gran
reactividad (IPCC, 2007a) . La mayor parte del metano se elimina de la atmdsfera
mediante su oxidacidn con los radicales libres hidroxilo producidos
fotoquimicamente en la troposfera. Esto conduce a la formacién de formaldehido,
monodxido de carbono y ozono en presencia de niveles de O6xido nitroso
suficientemente elevados. Por tanto, el metano actia como regulador de radicales
libres hidroxilo en la atmdsfera. Otros sumideros de metano menos importantes
estan relacionados con su reactividad con cloro libre, su destruccién en la
estratosfera y su disipacién en suelos. Ademas, las emisiones de metano presentan
una gran variabilidad interanual que no se ha podido explicar hasta la fecha, pero
gue puede ser debida a variaciones en las emisiones de la quema de biomasa y de
los humedales (IPCC, 2007b).

Segun el Panel Intergubernamental sobre Cambio Climatico (IPPC, 2013), la
concentracién de metano en la atmdsfera se ha multiplicado por un factor de 2.5,
aumentando desde 722 ppmm (partes por mil millén) en la era preindustrial (afio
1750) hasta 1803 ppmm en el afio 2011. Este aumento de metano es principalmente
debido a la actividad antropogénica.

La fuente mds importante de metano es la descomposicidon de materia
organica en sistemas bioldgicos (Figura 1.1b). Asi, las actividades agricolas
contribuyen de manera notable a las emisiones de metano, debido a la
fermentacion entérica como consecuencia del proceso digestivo de los herbivoros
(41.2 %), y a la descomposicion en condiciones anaerobias del estiércol generado
por especies pecuarias y de los cultivos de arroz bajo riego (9.9 %). La disposicion de
residuos sdélidos en vertederos también es la responsable de gran cantidad de las
emisiones (23.7 %), al igual que el tratamiento anaerobio de aguas residuales
domeésticas e industriales (4.4 %). Otra fuente importante de metano es la
relacionada con la producciéon y distribucién del gas natural y del petrdleo, y la
explotacidon de carbdn mineral (18.3 %). Las emisiones difusas de metano de
actividades relacionadas con el gas y el petréleo provienen de pérdidas durante su
operacion (produccién, transporte, almacenamiento y refinacidn), asi como las
asociadas al venteo, escapes crénicos, y emisiones durante el mantenimiento o
accidentes.

Aungue el tratamiento de aguas residuales no es la fuente mayoritaria en
las emisiones de metano en la Unidn Europea, es importante desarrollar e implantar
metodologias que lleven a su mitigacion, ya que se espera que las emisiones
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globales de metano a partir esta fuente crezcan aproximadamente un 19 % de 2010
a 2030 (EPA, 2012). Las actividades de tratamiento de aguas residuales domésticas
e industriales conllevan la generacion de metano cuando el material organico
presente en los efluentes de las aguas residuales se descompone en condiciones
anaerobias. Destacan, en este sentido, los tratamientos secundarios de estaciones
depuradoras de aguas residuales que consisten en procesos biolégicos aerobios o
anaerobios. En los procesos aerobios, como los tratamientos con fangos activados,
se puede producir emisiones de metano cuando la aireacion es deficiente. Durante
los procesos anaerobios, el biogas generado (principalmente metano y didxido de
carbono) se quema en una antorcha o se utiliza como combustible en motores de
gas, para lo que es necesaria una etapa de acondicionamiento. En este proceso de
descarga de biogds, se pueden generar emisiones difusas de metano. Ademas, el
fango producido en el tratamiento de aguas residuales pasa a la linea de fangos,
donde suele ser biodegradado y estabilizado bajo condiciones anaerobias,
resultando en emisiones adicionales de metano a la atmdsfera (Tchobanoglous et
al., 2003). No solo se deben tener en cuenta las emisiones de metano a partir de los
tratamientos bioldgicos dentro de las plantas de tratamiento, sino también las
emisiones difusas generadas de forma espontdnea en las instalaciones de
distribucion del agua residual, como por ejemplo en las alcantarillas, donde existen
condiciones anaerobias (Guisasola et al., 2008).

Los factores clave que determinan la cantidad de metano en instalaciones
de aguas residuales son la cantidad de materia organica degradable presente en el
agua residual, la temperatura y el tipo de sistema de tratamiento utilizado. (IPPC,
2006; Wang et al., 2011).

Entre las principales fuentes de emisién de metano a partir de aguas
residuales industriales, se incluyen las actividades de la fabricacién de pasta y papel,
procesamiento de carne y aves de corral (mataderos), produccion de
alcohol/cerveza, produccion de almiddén, produccién de productos quimicos
organicos, y procesamiento de alimentos y bebidas (productos lacteos, aceites
vegetales, frutas y verduras, conservas, zumos, etc.) (IPPC, 2006).

La reduccién de las emisiones de metano no sélo es importante para
atenuar el cambio climatico, sino que aporta muchos otros beneficios relacionados
con la energia, la salud y la seguridad. Muchas tecnologias que reducen las
emisiones de metano también reducen las emisiones de compuestos organicos
volatiles y otros contaminantes nocivos del aire, lo que conlleva beneficios para la
salud de la poblacién. Ademds, como el metano es un importante precursor del
ozono troposférico, la reduccidon de emisiones de este gas también reduce los
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efectos del ozono en la salud. En los vertederos y las plantas de tratamiento de
aguas residuales, los proyectos para la reduccién de metano ayudan a reducir los
olores, mientras que, en el sector agricola, controlando la gestién del estiércol, se
fomenta la proteccidn de las aguas y los ecosistemas. La produccion de energia
proveniente del metano recuperado brinda una fuente de energia limpia que puede
estimular el desarrollo econédmico reemplazando otras fuentes de energia y de
diéxido de carbono, que tienen un elevado impacto ambiental al igual que los
combustibles fosiles (EPA, 2012).

1.1.3 Tratamientos anaerobios de aguas residuales: produccién de
biogas y emisiones de metano

El tratamiento anaerobio de aguas residuales es una tecnologia
ampliamente utilizada para el tratamiento de aguas residuales urbanas e
industriales, en la que el carbono organico se convierte por reacciones de oxidacion
y reduccion principalmente en metano y diéxido de carbono. También se forman en
menor cantidad (menor de un 1 % del volumen total del gas) otros productos tales
como nitrégeno, éxidos de nitrégeno, hidrégeno, amoniaco, sulfuro de hidrégeno y
otros compuestos volatiles. La mezcla de estos productos gaseosos se denomina
biogds y dependiendo de la cantidad de materia orgdnica que contenga el agua
tratada tiene diferente composicion (Angelidaki y Sanders, 2004). El porcentaje de
metano normalmente varia entre un 55 % y un 75 %, pudiendo ser incluso superior
a este valor dependiendo de la interaccion del didxido de carbono con la fase
acuosa. El metano, principal componente del biogds, es susceptible de un
aprovechamiento energético mediante su combustion.

La equivalencia energética del biogas depende de la concentracion de
metano que haya en él. Asi cuanto mayor sea la cantidad de metano en el biogas,
mayor sera su poder calorifico. Las operaciones de depuracién pueden variar en
funcién del uso que se le vaya a dar al biogds. Los requerimientos de calidad son
mayores cuando el metano se utiliza como combustible de automocién, lineas de
distribucion del gas natural o pilas de combustible, por lo que se deben tener en
cuenta los costes de los pretratamientos en los estudios de rentabilidad de las
instalaciones. La purificacion del biogds incluye la eliminacion de diéxido de
carbono, sulfuro de hidrégeno, amoniaco, agua y particulas sdlidas.

La energia producida en los tratamientos anaerobios ha sido utilizada
frecuentemente para mantener la temperatura mesdfila o termdfila del proceso
anaerobio o generar electricidad en otras partes de la instalacion (Alderman et al.,
1998; Wang et al., 2013), siendo usual la utilizacion del excedente térmico para
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otros usos (calefaccién, agua caliente sanitaria, secado, invernaderos, etc.). El
beneficio de recuperar este metano no es sélo importante para reducir el potencial
de calentamiento global del metano emitido, sino que ademas disminuye el uso de
combustibles fésiles y de las emisiones de GEl asociadas a la generacion de una
cantidad de energia equivalente necesaria para consumo (El-Fadel y Massoud,
2001). Asimismo, la quema directa del metano generado por digestores anaerobios
se utiliza cuando la cantidad generada es tan pequeifa que no justifica la
construccién de un sistema de recuperacion, ya que el diéxido de carbono generado
tiene un potencial de calentamiento global menor que el metano.

La produccidn de biogas en las plantas de tratamiento de aguas residuales,
supone una ventaja econdmica. Sin embargo, en estas instalaciones también se
generan emisiones difusas de metano (concentraciones de entre 1y 2.5 % v/v) que
pueden afectar gravemente al calentamiento global. Este metano se puede formar
en la red de alcantarillado que conduce el agua residual hasta la instalacién y
liberarse en la entrada a la planta. Ademas, una parte de metano residual queda
disuelto en el agua tratada tras el tratamiento anaerobio, pudiéndose liberar de
igual forma a la atmédsfera. Varios estudios demuestran cdmo las emisiones difusas
de metano pueden afectar al medioambiente, ademads de suponer una pérdida de
una potencial fuente de energia (Daelman et al., 2012, 2013; Listowski et al., 2011).
En el trabajo de Daelman et al. (2012) se recopilan algunos estudios en los que se
evaluaron las emisiones de metano en plantas depuradoras de aguas residuales. En
este trabajo se pone de manifiesto que hasta un 1 % de la demanda quimica de
oxigeno (DQO) de la corriente de entrada a la planta puede ser emitida como
metano en las plantas de tratamiento de aguas residuales estudiadas. En los analisis
energéticos de las plantas de tratamiento anaerobio, generalmente se desprecia el
metano que queda disuelto en el efluente del proceso. Sin embargo, en
determinados tratamientos con aguas residuales de baja carga organica, esta
cantidad puede llegar a ser de un orden de magnitud semejante al metano
producido en el biogds (Cakir y Stenstrom, 2005), siendo importante el desarrollo
de tecnologias para la recuperacién de estas emisiones difusas de metano.

1.2 TRATAMIENTO ANAEROBIO DE LECHO GRANULAR

Ademas del aprovechamiento energético del metano producido en los
tratamientos anaerobios, éstos presentan otras ventajas en comparacion con los
sistemas aerobios. Algunos de estos beneficios son la produccién de menos sélidos
y menor requerimiento de nutrientes, de energia y de volumen de reactor (cargas
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organicas mas altas) que la mayoria de los tratamientos biolégicos aerobios
convencionales (Grady et al., 2011). Ademas, los procesos anaerobios son capaces
de metabolizar compuestos orgdnicos dificilmente biodegradables en sistemas
aerobios. No obstante, los tratamientos anaerobios también presentan algunas
desventajas frente a los aerobios, como una peor calidad del efluente tratado,
siendo necesaria en ocasiones la implantacidn de un tratamiento aerobio posterior
para alcanzar la calidad del efluente deseada. Los tratamientos anaerobios también
son mas sensibles a cambios bruscos de cargas y a componentes toxicos, aunque el
desarrollo de esta tecnologia en los ultimos afios ha demostrado suficiente
resistencia a estos inconvenientes.

Hay varios factores que influyen en la eleccién entre sistemas de
tratamiento anaerobio y aerobio de aguas residuales. Los procesos anaerobios
funcionan mejor a temperaturas cercanas a la éptima, ya sea para microorganismos
mesofilos (30 a 40 °C) o termdfilos (50 a 60 °C). Las desviaciones de estos intervalos
pueden dar lugar a reducciones significativas en la actividad microbiana. El caudal
del agua residual a tratar también afecta a la posibilidad de elegir entre los sistemas
aerobios y anaerobios. Debido a la simplicidad de los sistemas aerobios
generalmente se utilizan para tratar caudales de aguas residuales mds pequefios,
mientras que el ahorro de energia favorece el uso de sistemas anaerobios para
caudales de aguas residuales mas grandes. La composicidn del agua residual es otro
factor a considerar para elegir entre tratamientos aerobios y anaerobios.

En este apartado se van a analizar los fundamentos y caracteristicas mas
destacables de la degradacion anaerobia.

1.2.1 Aspectos bioquimicos y microbiolégicos

Como vimos en el apartado 1.1.3, la digestidon anaerobia es un proceso
microbioldgico que en ausencia de oxigeno permite transformar la materia organica
en metano. Este proceso se compone de multiples etapas en la que interviene una
poblacién heterogénea de microorganismos y multiples reacciones, que se pueden
resumir en cuatro etapas: hidrélisis, acidogénesis, acetogénesis y metanogénesis.

Hidrdlisis

En esta etapa las bacterias hidroliticas actuan sobre las macromoléculas
orgdanicas formando los correspondientes mondémeros o fragmentos mas sencillos.
Estas reacciones las llevan a cabo enzimas extracelulares, como las proteasas,

lipasas y celulasas. La etapa de hidrdlisis es limitante en el proceso de degradacion
anaerobia, sobre todo en el tratamiento de residuos sdlidos, debido



14|Introduccic’)n

fundamentalmente a la dificil accesibilidad del sustrato, por lo que pueden ser
necesarios pretratamientos fisicos, quimicos o biolégicos para la reduccién del
tamafio de particula, aumentando asi la superficie disponible. Una baja velocidad
de hidrdlisis puede conllevar un aumento de sélidos suspendidos (Miron et al.,
2000).

Acidogénesis

Las bacterias acidogénicas transforman los mondmeros anteriores en acidos
grasos de cadena corta (acidos grasos volatiles) como acético, propidnico y butirico,
y otros compuestos, como alcoholes, amoniaco, hidrégeno y diéxido de carbono
(Gali et al., 2009).

Acetogénesis

Las bacterias acetogénicas transforman los productos intermedios (acido
propionico, butirico, etc.) en otros mas sencillos, obteniéndose acido acético,
hidrégeno y dioxido de carbono, siguiendo la ruta de la deshidrogenacién
acetogénica. En esta ruta, el hidrégeno juega un papel de intermediario importante,
ya que la reaccidn sélo se produce si la presidon parcial de hidrogeno es lo
suficientemente baja como para permitir termodindmicamente la conversién de
todos los acidos. Esta disminucién de la presidn parcial de hidrégeno se lleva a cabo
por microorganismos hidrogenétrofos (Mata-Alvarez, 2003).

Metanogénesis

Las bacterias metanogénicas transforman el acido acético e hidrégeno en
metano y didxido de carbono. La metanogénesis puede producirse por dos
mecanismos, dependiendo del sustrato utilizado (Appels et al., 2008):
metanogénesis acetoclastica, que utiliza acetato para producir metano y diéxido de
carbono; y metanogénesis hidrogenotroéfica, que utiliza hidrégeno como donante
de electrones y didxido de carbono como aceptor para producir metano.

En la Figura 1.2 se muestra un esquema con las etapas de la degradacidn
anaerobia.
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Figura 1.2 Esquema de la degradacién anaerobia. Adaptado de Panico et al. (2014).

1.2.2 Parametros ambientales y operacionales

La mayor complejidad biolégica de los procesos anaerobios frente a los
procesos aerobios, hace que sea necesario conocer los diferentes factores
ambientales y operacionales que influyen en la estabilidad y rendimiento de este
tipo de tratamientos.

Los parametros ambientales son de gran importancia para controlar el
proceso anaerobio, y hacen referencia a las condiciones que deben mantenerse
para el correcto desarrollo del mismo. Estos factores ambientales son:

Temperatura

Es un factor determinante en los procesos anaerobios, ya que se relaciona
tanto con la velocidad de las reacciones involucradas en el proceso como con las
caracteristicas de las comunidades microbianas relacionadas con la supervivencia,
crecimiento y competicidn entre especies. El crecimiento de los microorganismos
aumenta cuando se incrementa la temperatura hasta un valor éptimo, a partir del
cual el crecimiento desciende (Bitton, 2011). Los microorganismos anaerobios se
pueden clasificar en tres grupos segun su rango de temperatura éptimo de
crecimiento (Wiegel, 1990): psicrofilicos (temperaturas inferiores a 20 °C, con un
Optimo a 15 °C), mesofilicos (temperaturas entre 20y 45 °C, con un 6ptimo a 35 °C),
y termofilicos (temperaturas superiores a 45 °C, con un o6ptimo a 55 °C). Las
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bacterias acetogénicas y metanogénicas son mas sensibles a los cambios de
temperatura que las hidroliticas y acidogénicas (Rajeshwari et al., 2000). Sin
embargo, las poblaciones microbianas de los procesos anaerobios son bastante
resistentes a los cambios de temperatura siempre y cuando no se exceda el limite
de temperatura al cual la tasa de muerte es superior a la de crecimiento bacteriano.

pHy alcalinidad

Los procesos de biodegradacién anaerobia presentan una fuerte
dependencia del pH, ya que afecta a los diferentes grupos de microorganismos que
intervienen en el proceso de degradacion. El rango adecuado de pH para una buena
actividad de los microorganismos anaerobios estd entre 5.0 y 8.5. Cuando los
diferentes grupos de bacterias actian de manera coordinada, el pH del medio se
estabiliza en valores ligeramente alcalinos, en un rango de entre 7.4 y 8.0. Es
importante evitar una excesiva acidificacion asociada a la formacién de acidos
grasos volatiles, ya que puede provocar graves problemas de operacién (Liu y Tay,
2004). En este rango de pH, el principal equilibrio quimico que controla la alcalinidad
es el del diéxido de carbono - bicarbonato, y, por tanto, para mantener el pH en un
rango adecuado se suele utilizar bicarbonato sédico como regulador debido a su
inocuidad en el proceso anaerobio.

Nutrientes

Los principales nutrientes a considerar en un proceso anaerobio son el
nitrogeno y el fosforo. Lettinga (1995) establece una relacién éptima de C:N:P de
330:5:1. Para que la poblacién microbiana de un reactor anaerobio se desarrolle
adecuadamente, es necesario que el agua residual que se vaya a tratar contenga
otros elementos a nivel traza, como extracto de levadura, y otros elementos, como
aluminio, boro, manganeso, sodio, potasio, calcio, magnesio, etc. Por ello es
importante tener en cuenta si el agua a tratar tiene por si misma riqueza nutricional,
o por si el contario, se le deben afiadir los nutrientes requeridos.

Produccion de biogds

La produccidon de biogas en un reactor anaerobio estd intimamente
relacionada con la agitacién que se produce dentro del reactor, y en definitiva, con
las caracteristicas de los granulos. Cuando se tratan aguas residuales con altas
cargas, se produce mas cantidad de biogas, lo cual ocasiona una mayor agitacion
dentro del reactor (Seghezzo et al.,, 1998). Esta agitacion tiene un efecto
beneficioso, ya que aumenta el contacto con la biomasa, pero también puede influir
negativamente en las caracteristicas de los granulos, causando el desprendimiento
de la biomasa superficial de los mismos (Syutsubo et al., 1997).
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Los parametros operacionales mas importantes en un proceso anaerobio
son:

Carga orgdnica

La carga organica es la cantidad de materia organica que se alimenta al
reactor anaerobio diariamente por unidad de volumen de reactor. Los tratamientos
anaerobios pueden ser sensibles frente a cargas organicas elevadas, y su
estabilizacion dependerd del tipo de reactor que se utilice. Los reactores anaerobios
de lecho granular expandido soportan bien las cargas organicas elevadas, aunque
durante su puesta en marcha una sobrecarga puede tener efectos negativos sobre
pardmetros como la produccion de biogas o la granulacién, por lo que debe evitarse
esta situacién de estrés. También es importante considerar el tipo de sustrato que
se va a tratar, distinguiendo entre materia organica particulada o soluble. La materia
organica particulada es facilmente estabilizada mediante tratamientos como
digestores o filtros anaerobios. Sin embargo, sistemas como por ejemplo los
reactores anaerobios de lecho expandido, no retienen eficazmente la materia
particulada, produciendo una escasa hidrdlisis y estabilizacion de la misma. Estos
ultimos sistemas son mas adecuados para el tratamiento de materia organica
soluble. Por otro lado, la materia organica puede ser facilmente o dificilmente
biodegradable, lo que influye en la poblacién microbiana, y, por tanto, en el
funcionamiento del reactor anaerobio.

Tiempo de retencion hidrdulico

El tiempo de retencidn hidraulico es el tiempo de permanencia del agua a
tratar en el reactor. Este pardmetro esta inversamente relacionado con la velocidad
superficial, que es la velocidad ascensional con la que se desplaza el liquido.
Elevadas velocidades superficiales y, por tanto, menores tiempos de retenciéon
hidraulicos favorecen la formacion y desarrollo de granulos segln varios autores
(Alves et al., 2000; Arcand et al., 1994), conduciendo a unas condiciones de estrés
favorables.

Caudal de aqua residual

Los cambios en el caudal del agua a tratar pueden deberse tanto a la
actividad humana en el caso de aguas residuales urbanas, como a los procesos de
produccién en el caso de aguas procedentes de procesos industriales. Estos cambios
en el caudal del agua pueden producir una situacion de estrés en el reactor,
causando por ejemplo un desequilibrio quimico del sistema por acumulacién de
acidos grasos volatiles, inhibicién en la degradacién de acido propidnico, butirico y
lactico o cambios en la produccién y composicién del biogas.
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1.2.3 Configuraciones de reactores anaerobios de lecho granular

Los reactores anaerobios de lecho granular se han desarrollado
ampliamente para su utilizacién en el tratamiento de diferentes tipos de aguas
residuales. Estos sistemas, en los que la biomasa se encuentra granulada, presentan
grandes ventajas frente a aquellos que utilizan biomasa en suspensién, como puede
ser una estructura microbiana densa y fuerte, buena capacidad de sedimentacion,
alta retencion de la biomasa, tolerancia a la toxicidad y resistencia a las altas cargas
organicas (Erglider y Demirer, 2005). Estos beneficios conllevan a la implantacion de
sistemas mas econdmicos debido a una baja produccion de sdélidos, menores
requerimientos energéticos, menor espacio necesario para su instalacién, etc. El
reactor anaerobio de manto de lodo con flujo ascendente (Up flow Anaerobic Sludge
Blanket o UASB, por sus siglas en inglés) y el reactor anaerobio de lecho expandido
(Expanded Granular Sludge Bed o EGSB, por sus siglas en inglés) son las
configuraciones mds destacadas de los reactores anaerobios de lecho granular.

1.2.3.1 Reactor anaerobio de manto de lodo con flujo ascendente (UASB)

El reactor UASB, desarrollado en la década de 1970 (Lettinga et al., 1980),
se considerd una tecnologia revolucionaria en el campo del tratamiento de aguas
residuales en sistemas de alta carga. Los pardmetros criticos de disefio de un reactor
UASB son el sistema de distribucién del alimento, el separador gas-sélido, liquido y
la recogida del efluente. El influente se distribuye por la parte inferior del reactor,
mientras que el efluente se recoge por la parte superior. En estos reactores no es
necesaria una recirculacién, debido al sistema de distribucién del alimento, que
asegura un buen contacto entre el agua y la biomasa (Rajeshwari et al., 2000). El
rango tipico de velocidades superficiales en los reactores UASB es de entre 0.7 y 1.5
m h'1(Tchobanoglous et al., 2003), mientras que las cargas organicas que se pueden
tratar en ellos oscilan entre 10y 15 kg DQO m3 d! (Lim y Kim, 2014).

1.2.3.2 Reactor anaerobio de lecho expandido (EGSB)

Los reactores EGSB surgen como una extension de los reactores UASB. En
los reactores EGSB la expansion del lecho granular se lleva a cabo por un disefio
estrecho del reactor que hace que la velocidad superficial sea mas elevada, entre 4
y 10 m h'! (Ndfiez y Martinez, 1999), que en otras configuraciones de reactores de
flujo ascendente. Esta elevada velocidad superficial proporciona un mejor mezclado
hidraulico, aumentando el contacto entre la biomasa y el agua residual. Ademas,
estos reactores suelen tener una recirculacién interna que mejora aun mas el
contacto entra la biomasa y el agua a tratar. Esta mejora respecto a los reactores
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UASB tiene ventajas en el tratamiento de aguas con compuestos poco
biodegradables o téxicos, aguas con elevadas cargas organicas (superiores a 30 kg
DQO md?) y aguas con elevada viscosidad (Seghezzo et al., 1998).

En el presente trabajo se utilizd un reactor tipo EGSB para la degradacion de
etanol, que supone una tecnologia cominmente establecida para la depuracion de
aguas residuales procedentes de la industria cervecera.

1.2.4 Metano disuelto en efluentes de procesos anaerobios

La evolucion de los gases disueltos en un reactor anaerobio viene regulada
por el equilibrio termodindamico liquido — gas definido por la ley de Henry. La
cantidad de gases disueltos en el agua de un reactor anaerobio depende de la
temperatura, la solubilidad y la presion parcial.

Algunos estudios en los que se estima el metano perdido en forma disuelta
con el efluente del proceso anaerobio utilizan habitualmente la concentracion de la
fase liquida calculada a partir de la ley de Henry, basandose en la temperaturay la
presion parcial de metano en el espacio de cabeza, y, por tanto, no son medidas
directas del metano disuelto. Sin embargo, otros estudios han mostrado que las
concentraciones de metano disuelto pueden ser varias veces superiores a los
valores predichos por el equilibrio termodindmico, lo que pone de manifiesto la
sobresaturacion del efluente. La relacién entre el valor real y el valor de saturacién
determinado por la Ley de Henry se define como grado de sobresaturacion. En los
sistemas de tratamiento anaerobio basados en la retencion de la biomasa, como el
reactor UASB, la transferencia de materia de metano al espacio de cabeza del
reactor es limitada debido a la falta de mezcla y a las bajas velocidades del liquido
inherentes al disefo del reactor (Cookney et al., 2012; Souza et al., 2011; Yeo y Lee,
2013). El trabajo de Crone et al. (2016) recopila algunos sistemas de tratamiento de
aguas residuales domésticas o de baja carga organica en los que se observa que el
grado de sobresaturacién variaba entre 1.34 y 6.9 y las estimaciones de pérdidas de
metano disuelto oscilaban entre el 11 y el 88 % (Tabla 1.2). La sobresaturacion de
metano aumenta en sistemas con limitacién de mezcla que tratan aguas residuales
de alta carga organica. La reduccion de la transferencia de materia al espacio de
cabeza del reactor debido a las bajas velocidades del liquido, junto a la mayor
produccidn de metano se han identificado como las principales causas de la
aparicién de concentraciones de sobresaturaciéon hasta 12 veces superiores a la
concentracién de equilibrio termodindmico en aguas de alta carga organica (Pauss
et al., 1990).
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Tabla 1.2 Grado de sobresaturacién y pérdida estimada de metano disuelto de los
sistemas de tratamiento de aguas residuales domésticas o de baja carga
organica. Adaptada de Crone et al. (2016).

) Tipo Temperatura, Grado CH,
Referencia scal o L. perdido
actor C sobresaturacién
efluente, %
Cookneyet EGSB  Piloto 16 1.57 45
al. (2012)
Singh etal. UASB Piloto 28 6.9 85
(1996)
Bandaraet UASB Laboratorio 35 1.67 12
al. (2011)
UASB  Laboratorio 35 1.34 13
UASB  Laboratorio 35 1.53 11
Souza et UASB  Piloto 25 1.64 41
al. (2011)
Cookneyet UASB Laboratorio 25 13 45
al. (2016)
AnMBR Laboratorio 25 1 88
Smith etal. AnMBR Laboratorio 15 1.5 40-50
(2013)

Lobato et al. (2012) credé un modelo para evaluar las pérdidas de metano
disuelto en un reactor UASB tratando agua residual doméstica para un rango de
temperatura entre 20 y 30 °C. Los valores de entrada para las concentraciones de
metano disuelto se tomaron de los datos obtenidos por Souza et al. (2011), quienes
observaron una sobresaturacién entre 1.37 y 1.67 veces los valores de equilibrio
termodinamico. El modelo predijo una pérdida en el efluente entre el 22 y el 46 %
del metano total producido para las condiciones de operacién mas favorables y
desfavorables, respectivamente.

Giménez et al. (2012) observaron valores de sobresaturacién de metano
disuelto de 1.007 y 1.009 veces superiores a los valores de equilibrio termodindmico
cuando se utiliz6 un AnMBR para tratar agua residual doméstica a 21 y 33 °C,
respectivamente. Estos valores préximos al equilibrio fueron atribuidos al empleo
de burbujeo del biogas para facilitar la mezcla y la transferencia de materia de
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metano al espacio de cabeza del reactor. Incluso estando cerca del equilibrio
termodinamico, se puede perder una gran cantidad de metano disuelto debido al
alto volumen de agua que usualmente pasa a través de los sistemas basados en
membrana. De hecho, las concentraciones de metano disuelto 1.009 veces
superiores a las concentraciones de equilibrio termodinamico obtenidas por
Giménez et al. (2012) condujeron a una pérdida del 43 % del metano total producido
como metano disuelto en el efluente.

En general, los reactores anaerobios de membrana (Anaerobic Membrane
Bioreactor o AnMBR, por sus siglas en inglés), previenen la pérdida del metano
asociado con la biomasa, al retener fisicamente los sélidos y tener sistemas de
mezcla eficientes y velocidades de liquido mas altas que otros sistemas. Esto
conduce a una mayor transferencia de metano al espacio de cabeza del reactory a
concentraciones de metano disuelto mas proximas al equilibrio termodinamico. Yeo
y Lee (2013) alimentaron un AnMBR con 5.72 L de agua residual a 23 °C y una
concentracion de 5300 mg DQO L? con tiempos de retencidn de sélidos (Solids
Retention Time o SRT, por sus siglas en inglés) de 20 y 40 dias y con caudales de
recirculacién de liquido de 0.79 y 1.6 L min™., respectivamente, para comparar la
produccién de metano y la velocidad de transferencia de materia de metano
disuelto. Al operar el AnMBR con un SRT de 20 dias, observaron que la formacién
de metano disuelto y las velocidades de transferencia de metano de liquido a gas
eran similares, dando lugar a concentraciones de metano disueltas préximas a los
valores de equilibrio. Sin embargo, algunas de las concentraciones medidas durante
el tiempo de operacién indicaban una sobresaturacién, lo que implica una relacién
dindmica entre la produccién de metano disuelto y la velocidad de transferencia de
materia de las fases liquida a gas. Un aumento del SRT a 40 dias disminuyé la
producciéon de metano por debajo de la velocidad de transferencia de liquido a gas
y, de este modo, redujo la concentracidn de metano disuelto por debajo del valor
de equilibrio termodinamico. Estos resultados fueron consistentes con el estudio de
Hudson y Ayoko (2008), quienes determinaron que la resistencia a la transferencia
de materia en la fase liquida era predominante para los gases con constantes de
Henry adimensionales superiores a 103, tal y como ocurre con el metano, que tiene
un valor de 28.13 a 20 °C (Hudson y Ayoko, 2008; Tchobanoglous et al., 2003). Sin
embargo, Smith et al. (2011) encontraron un grado de sobresaturacién de 1.5 en un
AnMBR que trataba un agua residual doméstica a 15 °C con mezcla intermitente,
burbujeo continuo con el biogds, y un SRT de 300 dias. La sobresaturacidn se
atribuyé a la actividad bioldgica de la biomasa arrastrada en la membrana, que no
se pudo eliminar mediante burbujeo. Si bien el burbujeo con biogas puede facilitar
la transferencia de metano al espacio superior, es un proceso extremadamente
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costoso energéticamente y puede consumir mas energia que la que se puede
recuperar a partir del metano disuelto (Smith et al., 2012).

Los tratamientos anaerobios convencionales tienen lugar habitualmente
bajo condiciones mesdfilas, lo que implica la necesidad de calentar el contenido del
reactor en un disefio mas complejo, conllevando un consumo extra de energia a
partir del biogds producido. No obstante, diferentes tipos de aguas residuales
domésticas e industriales, tales como las que provienen de la industria del
malteado, procesos de embotellado y plantas de fabricacion de bebidas vy
cerveceras, se vierten usualmente a temperaturas moderadas o bajas. Este
inconveniente limita la aplicacion del tratamiento anaerobio, por lo que algunas
investigaciones se centran en el estudio de tratamientos anaerobios a bajas
temperaturas o temperatura ambiente (condiciones psicrofilicas, < 20 °C) para
diferentes aguas residuales industriales (Collins et al., 2005; Enright et al., 2005;
Lafita et al., 2015; Lettinga, 2001; McHugh et al., 2004). Actualmente, esta
tecnologia supone un proceso viable en el tratamiento de algunas aguas residuales
industriales, especialmente si se pueden llevar a cabo a bajas temperaturas, es
decir, que no requieran de un aporte energético adicional. Sin embargo, estos
tratamientos llevan asociados una cantidad significativa de metano disuelto residual
presente en el efluente del reactor, ya que la solubilidad del metano aumenta con
el descenso de la temperatura (Figura 1.3).
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Figura 1.3 Variacién de la solubilidad de metano en agua con la temperatura.
Adaptada de Yalkowsky et al. (2010).

El tratamiento o desgasificacion controlada de los efluentes de procesos
anaerobios en los que se observa una sobresaturacion de metano tiene una gran
importancia por varias razones. Por un lado, la descarga de este tipo de efluentes
representa una pérdida de una fuente de energia potencial. Ademas, se pueden
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generar atmdsferas explosivas cuando el efluente se descarga en el alcantarillado u
otros espacios en los que es importante cumplir con el requisito de seguridad y
mantener la concentracién de metano en el aire por debajo los limites de seguridad
(inferior a un 5 % v/v, limite inferior de explosividad). Finalmente, la descarga de
efluentes con alta cantidad de metano disuelto puede afectar negativamente en el
medio ambiente, contribuyendo al cambio climatico como se ha sefialado en el
apartado 1.1.3 de esta tesis doctoral.

La cantidad de metano disuelto que se pierde con el efluente depende
Unicamente del grado de sobresaturacion y del caudal volumétrico, siendo
independiente de la carga a tratar. Por contra, el metano producido es proporcional
a la carga orgénica y a la capacidad de eliminacidn. Por tanto, la relacién de metano
gue se pierde en el efluente respecto al producido estara influido por todos estos
parametros. Asi, un agua residual de baja carga organica generard un porcentaje de
pérdidas de metano mayor que un agua de carga orgdnica superior, ya que, si la
concentracién de metano disuelto no se aleja demasiado de la de saturacién, la
cantidad de metano disuelto deberia ser independiente de la carga tratada y por
tanto del metano generado. En este sentido, la posible viabilidad de la tecnologia
de membranas para la recuperacién de metano disuelto es independiente del
porcentaje de metano que se pierde en el efluente, y dependera Unicamente del
caudal a tratar y de la concentraciéon de metano disuelto. El tratamiento de grandes
caudales de agua residual hace que la cantidad neta de metano que se pierde con
ella sea muy elevada, y, por tanto, es importante su recuperacion, aun en el caso en
el que el porcentaje de metano perdido respecto al total generado sea bajo.

1.3 PROCESOS PARA LA DESGASIFICACION DE CORRIENTES
LIQUIDAS

La desgasificacion de las corrientes liquidas en procesos industriales es
importante, ya sea para evitar la corrosién de los elementos e instalaciones
implicadas en estos procesos o bien para garantizar la calidad de los productos.

Unos de los procesos industriales mas frecuentes es la eliminacion de gases
disueltos en el agua (principalmente oxigeno y didxido de carbono), como por
ejemplo en procesos de produccidn de bebidas o la fabricacién de agua ultrapura.
En estos procesos se suelen emplear tanto la desgasificacion térmica como la
desgasificacion por desorcion para reducir la concentracién de gases en agua. En el
caso de la eliminacién de metano disuelto en corrientes liquidas, lo convencional es
utilizar métodos de oxidacion.



24|Introduccic’)n

1.3.1 Desgasificacion térmica

La desgasificacién térmica consiste en el calentamiento del agua hasta su
punto de ebullicién a baja presidon (~ 110 °C), de manera que todos los gases son
eliminados por la disminucion de su solubilidad. Este sistema, aunque es simple y
eficaz, tiene el inconveniente de que requiere un suministro importante de energia
para el calentamiento del agua, y el producto obtenido se vierte a elevada
temperatura. Este proceso resulta interesante en el caso del agua de alimentacion
de calderas, ya que antes o después es necesario calentarla y por lo tanto no
constituye ningln inconveniente. Sin embargo, en otras aplicaciones implica costes
de calentamiento y de enfriamiento muy elevados.

1.3.2 Desgasificacion por desorcion

La desgasificacion por desorcidn se suele llevar a cabo convencionalmente
en columnas de contacto gas —liquido. Las unidades de contacto mas utilizadas son
las torres de relleno, de platos, de burbujeo y de aspersion.

Las torres de relleno consisten en una carcasa cilindrica en cuyo interior se
encuentra un material de relleno, generalmente anillos de diferentes geometrias
(raschig, pall-rings, etc.). El agua es alimentada por la parte superior y es distribuida
sobre el lecho de anillos descendiendo a través de él, siendo recolectada en la parte
inferior de la torre. Se puede trabajar en dos modos de operacién: a vacio o con
aireacion. En el primero de ellos, en el interior de la torre se mantiene un
determinado grado de vacio extrayendo los gases que se liberan mediante un
sistema adecuado de bombeo (eyectores, bombas de anillo liquido, etc.). Si se
trabaja con aireacidn, se utiliza una bomba centrifuga para suministrar el caudal de
aire adecuado. El lecho de anillos produce una superficie de intercambio elevada
que facilita el paso de los gases desde la fase liquida hacia la fase gaseosa. Para que
se produzca la desgasificacidn, la presién de trabajo debe ser tal que la presién
parcial del gas que interesa extraer esté por debajo de la que corresponda al
equilibrio, con la concentracién maxima admisible en la salida. Debe tenerse en
cuenta que simultdaneamente con el gas de interés, se extraen todos los otros
incondensables presentes (en el caso del oxigeno, se extraen también el nitrégeno
y el didxido de carbono), por lo que estos sistemas carecen de selectividad.

Las torres de platos son ampliamente utilizadas en procesos petroquimicos,
particularmente en destilacion, aunque se pueden aplicar a cualquier proceso en el
gue sea necesaria una transferencia gas — liquido. La torre de platos consiste en una
torre cilindrica donde el liquido y el gas se ponen en contacto en una serie de platos
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horizontales dispuestos de forma equidistante. El liquido entra a la torre por arriba
y el gas por abajo. En cada plato se mantiene un nivel de liquido mediante un
sistema de rebosadero. Los platos presentan una serie de orificios que permiten que
el gas ascienda a través del liquido, consiguiéndose el contacto entre las fases.

Las torres de burbujeo consisten en recipientes que contienen la fase
liquida, en la cual se introduce una corriente de vapor de la fase gas o aire por el
fondo del recipiente, a través de un rociador. Esto provoca que el mezclado entre
las dos fases sea muy efectivo y por tanto favorece una elevada transferencia de
materia.

En las torres de aspersion, el liquido se introduce en la columna como un
fino espray. Al mismo tiempo el gas se introduce por la parte de abajo y sale por
arriba después de pasar a través de un separador para eliminar el liquido que es
arrastrado por la fase gas.

La eficacia de estos sistemas de desorcién se ha puesto de manifiesto para
la eliminacién de compuestos orgdnicos volatiles (COV) en aguas residuales
industriales y en fuentes de agua potable (Abdullahi et al., 2014; Ghoreyshi et al.,
2014), entre otras aplicaciones.

Estos sistemas convencionales para la recuperacién de gases disueltos en
liquidos presentan algunos inconvenientes, como la necesidad de una gran area de
contacto entre las fases, la dificultad de reutilizacion del gas recuperado debido a la
dilucion a la que se somete, y la necesidad de un tratamiento posterior de los gases
eliminados para evitar emisiones difusas de los mismos.

1.3.3 Desgasificacion por oxidacion

En el caso de la eliminacién de metano disuelto en corrientes liquidas, lo
habitual es la utilizacién de métodos de oxidacidn, para transformarlo en diéxido de
carbono y agua. Esta oxidacidn puede ser bien “in situ”, es decir, mientras que el
metano se encuentra disuelto en la corriente liquida, o bien utilizando una etapa
previa de desorcion del metano a una fase gas intermedia (con las unidades de
desorcion mencionadas anteriormente) seguida de una oxidacién en la fase gas.

La oxidacién del metano “in situ” se puede llevar a cabo a través de una
oxidacion bioldgica o a través de procesos de desnitrificacion.

La oxidacion bioldgica se puede llevar a cabo en un reactor de esponjas
colgantes de flujo descendente (Down-flow Hanging Sponge o DHS, por sus siglas
en inglés). Este reactor consta de una cadena de esponjas de diferentes geometrias
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(cubos, tipo cortina ondulada, ...), unidas diagonalmente en el interior del reactor.
Las esponjas, generalmente de poliuretano, son inoculadas con biomasa. La
corriente liquida con el metano disuelto, fluye hacia abajo a través de los médulos
de esponjas, donde la poblacién microbiana degrada el metano en presencia de aire,
también suministrado al reactor. Algunos estudios han demostrado la eficacia de
este tratamiento para la eliminacién del metano disuelto en efluentes anaerobios
(Hatamoto et al., 2010; Matsuura et al., 2010).

Otra forma de eliminar el metano disuelto presente en las corrientes
liguidas es utilizandolo como fuente de carbono en la reaccién bioldgica de
desnitrificacion (Modin et al., 2007). La desnitrificacidn es una etapa importante en
el tratamiento de aguas residuales, para la cual se necesita una fuente de carbono
para las bacterias desnitrificantes. Por tanto, el consumo de metano como fuente
de carbono puede ser interesante tanto desde el punto de vista econédmico como
medioambiental.

La oxidacion del metano después de su desorcién y transferencia a una fase
gas se puede producir a través de una oxidacion bioldgica, una oxidacién térmica
regenerativa o una oxidacion térmica catalitica.

Para utilizar la tecnologia de la oxidacidn bioldgica en biofiltros es preciso
que la corriente liquida que contiene el metano disuelto se trate previamente en
una unidad de desorcidn para que el metano se transfiera a una fase gas. Esta fase
gas se trata posteriormente en el biofiltro, donde el metano se oxida a didxido de
carbono por la presencia de bacterias metanotroficas adheridas al material que
compone el biofiltro (anillos de plastico, compost...). Varios estudios han
demostrado la viabilidad de esta técnica para la reduccién de emisiones de metano
en vertederos, instalaciones de almacenamiento de estiércol y reduccién de
concentraciones de metano en minas de carbdn (Melse y Van Der Werf, 2005; Park
etal., 2009; Yu et al., 2010). De igual forma, los biofiltros se han instalado en plantas
de tratamiento de aguas residuales como tratamiento posterior a la degradacion
anaerobia para eliminar olores y reducir las emisiones difusas de metano (Barcén et
al., 2015).

La oxidacion térmica regenerativa (Regenerative Thermal Oxidation o RTO,
por sus siglas en inglés) se utiliza habitualmente para la oxidacion de corrientes
gaseosas con una concentracion baja de metano. El proceso consiste en calentar la
fase gas que contiene el metano en presencia de aire u oxigeno por encima de su
punto de ignicion y mantenerla a alta temperatura el tiempo que sea necesario para
completar la combustién obteniéndose diéxido de carbono y agua. El tiempo, la
temperatura y la disponibilidad de oxigeno influyen en la eficacia del proceso de
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combustion. Los sistemas de oxidacion térmica regenerativa se caracterizan por
incluir dispositivos, llamados regeneradores, que recuperan el calor de los gases
depurados. Esta tecnologia es muy utilizada en la eliminaciéon de COV (Choi vy Yi,
2000; Warahena y Chuah, 2009) y de metano (Li et al., 2015).

La oxidacion catalitica regenerativa (Regenerative Catalytic Oxidation o
RCO, por sus siglas en inglés) funciona de forma similar a la RTO, siendo la principal
diferencia entre ambas que la temperatura en la oxidacién es inferior debido a la
presencia de una sustancia catalizadora que acelera el proceso y reduce la energia
requerida por la operacion. Los catalizadores que se utilizan para oxidar COV son,
normalmente, o bien de metal (platino, paladio o rodio) soportados en cerdmica o
metal; o bien metales soportados en particulas de ceramica u dxidos de metal,
fijados en soportes como éxidos de cobre, cromo, manganeso, niquel y cobalto,
entre otros. También se han encontrado diversos trabajos para la oxidacién
catalitica del metano proveniente del venteo en minas de carbdn (Fernandez et al.,
2015; Gosiewski, 2005).

Se han desarrollado otras tecnologias para la recuperacion de gases de
corrientes liquidas, como los contactores de membrana, que surgen como
alternativa a los tratamientos convencionales superando los inconvenientes que
éstos presentan. La tecnologia de membrana se describird con mas detalle en el
Capitulo 2 de este trabajo de tesis doctoral.






2 TECNOLOGIA DE MEMBRANAS PARA LA SEPARACION
DE GASES DE CORRIENTES LIQUIDAS
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Desde que se llevaron a cabo los primeros experimentos de ésmosis con
membranas en el siglo XVIIl por Abbe Nollet, utilizando membranas de origen
bioldgico, los procesos industriales con membranas sintéticas han sido ampliamente
desarrollados desde la segunda mitad del siglo XX. El principal progreso en este
campo vino de la mano de Sidney Loeb, en los tempranos afios 60 del siglo XX,
cuando desarrolléd un método para fabricar una membrana de dsmosis inversa muy
fina a partir de acetato de celulosa. Esta membrana era capaz de retener la sal y
hacer pasar el agua a caudales y presiones moderadas. El impacto de esta tecnologia
se extendid alrededor de todo el mundo comprendiendo desde desmineralizadores
domésticos hasta grandes aplicaciones industriales. A partir de la desalinizacién, se
cred un amplio rango de filtros de membrana menos exigentes, como nanofiltracién
(desalinizacion parcial), microfiltracién (eliminacion de sdlidos en suspension) y
ultrafiltracion (eliminacion de virus).

En los ultimos 50 afios, los procesos basados en separaciones con
membranas han sido ampliamente utilizados en diferentes industrias. Asi, el uso
comercial a gran escala de procesos de separacidn con membranas ha ido
reemplazando a los procesos convencionales de separacion. Los procesos de
separacion con membranas son frecuentemente mds eficientes a nivel econémico
y energético comparados con los convencionales, ademas de desarrollar
aplicaciones novedosas. El desarrollo que ha tenido la tecnologia de membranas
estas Ultimas décadas se evidencia en los numerosos trabajos de investigacién
publicados en la materia, abarcando tanto el desarrollo de nuevos materiales de
membranas, como la modelizaciéon de diversos procesos de separacién y en el
anadlisis de las variables de dichos procesos.

La eliminacién de gases disueltos en liquidos, como por ejemplo la
eliminacion de oxigeno disuelto en la produccion de agua ultrapura, se encuentra
entre los principales procesos industriales donde el uso de la tecnologia de
membranas ha adquirido una considerable importancia. Es frecuente encontrar hoy
en dia un gran numero de procesos de desgasificacién en los que se utilizan
membranas, sustituyendo a los procesos convencionales como las torres de relleno.

En este capitulo se va a describir la tecnologia de membrana, especialmente
en los aspectos relacionados con la separacion de gases de corrientes liquidas.

2.1 PROCESOS DE SEPARACION CON MEMBRANAS

Un proceso de membrana requiere de dos fases mayoritarias separadas
fisicamente por una tercera fase (interfase), que es la membrana (Ho y Sirkar, 1992).
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La membrana puede estar formada por una o varias de las fases siguientes: sélido
no poroso, sélido microporoso o macroporoso con un fluido (liquido o gas) en los
poros, una fase liquida con o sin una segunda fase, o un gel. El tipo de membrana
(porosa/no porosa) es la propiedad que caracteriza las diferentes cualidades de los
modulos utilizados en este tipo de procesos. Las membranas suelen tener un grosor
inferior al de las fases mayoritarias, excepto en las membranas de fibras huecas y
las liquidas, en las que el grosor de la membrana es del mismo orden que el de una
de las fases mayoritarias.

La membrana situada entre las dos fases mayoritarias puede llegar a
controlar el intercambio de materia entre ellas. En estos procesos, las fases
mayoritarias suelen ser mezclas, en las que preferentemente una de las especies
cambia de una fase a otra, por lo que la membrana es selectiva a esa especie. Por
tanto, una fase es enriquecida en una especie mientras que la otra es empobrecida
en ella. El proceso permite, entonces, la transferencia controlada y selectiva de una
de las especies entre dos fases mayoritarias separadas por la membrana.

Una operacién de membrana puede definirse como aquella en la que una
corriente de alimentacidén o alimento se divide en dos: un permeado, que contiene
el material que ha pasado a través de la membrana, y un retenido, en el que se
recogen todas las especies que no la atraviesan.

Alimento Retenido
—> —»

l Permeado

Figura 2.1 Esquema de las corrientes de flujo de una membrana.

El movimiento de una especie a través de la membrana es causado por una
o0 mas fuerzas impulsoras. Estas fuerzas impulsoras surgen desde un gradiente de
potencial quimico o eléctrico. Un gradiente en potencial quimico puede ser debido
a un gradiente de concentracién, de presién o ambos. La velocidad de permeacién
a través de la membrana es proporcional a la fuerza impulsora. Esta
proporcionalidad entre el flujo (J) y la fuerza impulsora es dada por la expresién
(Mulder, 1996):

J=-B — (2.1)
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donde B es el llamado coeficiente fenomenoldgico y (dY/dx) es la fuerza impulsora,
expresada como el gradiente de la propiedad Y (temperatura, concentracién,
presion) a lo largo de la coordenada x perpendicular a la barrera de transporte.
Algunos coeficientes fenomenoldgicos relativos al flujo son el coeficiente de
difusidn (D, ley de Fick), y el coeficiente de permeabilidad (P, Ley de Darcy).

Ademas de la fuerza impulsora, la membrana en si misma es el factor
principal que determina la selectividad y el flujo. De hecho, la naturaleza de Ila
membrana (su estructura y material) determina el tipo de aplicaciéon, englobando
desde la separacidon de particulas microscépicas hasta la separacion de moléculas
de idéntica forma o tamanio.

En la Tabla 2.1 se muestran los principales procesos de separaciéon con
membranas y sus fuerzas impulsoras.

Tabla 2.1 Principales procesos de separacion con membranas y sus fuerzas
impulsoras. Adaptada de Mulder (1996). L = Liquido; G = Gas.

Proceso Fasel Fase2 Fuerzaimpulsora
Microfiltracidn L L Presién
Ultrafiltracidn Presién
Nanofiltracidn Presién
Osmosis inversa Presion
Separacion de gases Presién

Presion parcial
Potencial eléctrico
Concentracion

Pervaporacion
Electrodialisis
Absorcién/Extraccion de gases
Concentracion
Concentracién

OrrrrrrroOOrrr- e
rOrr o0

2.1.1 Miicrofiltracidn, ultrafiltracion, nanofiltraciéon y 6smosis inversa

Los procesos de membrana a presion pueden clasificarse atendiendo a
varios criterios: las caracteristicas de la membrana (diametro de poro), tamafio y
carga de las particulas o moléculas retenidas, y la presion ejercida sobre la
membrana. Esta clasificacion distingue entre microfiltracion, ultrafiltracion,
nanofiltraciéon y smosis inversa.

El principio basico de la microfiltracion y la ultrafiltracion es la separacidn
fisica, por lo que es el tamafio de poro de la membrana lo que determina la
eliminacion de la especie en cuestion. Las sustancias que poseen un tamafio menor
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que las dimensiones de los poros de la membrana son retenidas totalmente. La
diferencia principal entre la microfiltracién y la ultrafiltracién radica en el tamafio
de particula que separan. Las membranas de microfiltracién tienen un didmetro de
poro mayor de 100 nm, mientras que las de ultrafiltracidn tienen didmetros de poro
de entre 2 y 100 nm (Van Der Bruggen et al., 2003).

La nanofiltraciéon es un proceso intermedio entre la ultrafiltracién y la
désmosis inversa. En la nanofiltracién los tamafos de poro son menores que en
ultrafiltracién, normalmente alrededor de 1 nm, lo que corresponde a compuestos
disueltos con un peso molecular de aproximadamente 300. Esto hace que la
nanofiltracion sea adecuada para la eliminacién de compuestos organicos
relativamente pequefios, como contaminantes organicos muy pequeiios, enzimas,
péptidos antibidticos y productos de degradacién de efluentes de aguas residuales
tratadas biolégicamente. Ademas, las membranas de nanofiltracién también tienen
una carga superficial. El equilibrio entre la membrana cargada y la solucidn
alimentada se caracteriza por un potencial eléctrico, que retiene las especies
idnicas. Este mecanismo permite la eliminacién de iones con un tamafio por debajo
del tamafio de poro de la membrana (Van Der Bruggen et al., 2003).

Aungque la ultrafiltraciéon, la nanofiltracién y la microfiltracién son procesos
conceptualmente similares, la diferencia de didmetro de poro produce grandes
diferencias en la forma en que se utilizan estas membranas. Debido a que el flujo es
proporcional al didmetro de los poros, la permeabilidad de las membranas de
microfiltracidon es mayor que la de las membranas de ultrafiltracién, que a su vez es
mayor que la de las membranas de nanofiltracién. Estas diferencias afectan
significativamente a la presion de trabajo y la forma en que estas membranas se
utilizan industrialmente (Baker, 2012).

Las membranas de dsmosis inversa son membranas densas sin poros
predefinidos. El mecanismo de transporte a través de estas membranas se explica a
través del modelo de solucidn-difusion. Segun este modelo, los solutos permean la
membrana por disolucion en el material de la misma y van difundiendo a través de
un gradiente de concentracion. La separacion se produce debido a la diferencia de
la solubilidad y la movilidad de los diferentes solutos en la membrana, dando lugar
a una permeacion mas lenta (Van Der Bruggen et al., 2003). La baja permeabilidad
de las membranas de dsmosis inversa requiere altas presiones y, en consecuencia,
un consumo de energia relativamente alto. La aplicacidon principal de dsmosis
inversa es la desalinizacion de agua salobre o agua de mar (Baker, 2012).
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2.1.2 Electrodialisis

En los procesos de electrodidlisis las membranas se usan para separar iones
de soluciones acuosas en base a una diferencia de potencial eléctrico como fuerza
impulsora. El proceso utiliza una pila de electrodialisis que contiene cientos de
celdas individuales, cada una formada por un par de membranas de intercambio de
aniones y cationes. La aplicacion principal de electrodialisis es la desalinizacion de
agua salobre. Sin embargo, el uso industrial del proceso en la industria alimentaria,
por ejemplo para desionizar el suero del queso, esta creciendo, asi como su uso en
aplicaciones de control de la contaminacidn (Baker, 2012).

2.1.3 Separacion de gases

La separacién de gases con membranas es una de las tecnologias de
membranas mas utilizadas a nivel industrial para una gran variedad de aplicaciones.
En la separacion de gases, una mezcla de gases a una presién elevada se hace pasar
a través de la superficie de una membrana que es selectivamente permeable a un
componente de la mezcla, haciendo que el permeado se enriquezca en esta especie.
Las principales aplicaciones actuales de las membranas de separacién de gases son
la separacién de hidréogeno a partir de nitrégeno, argén, y metano en plantas de
amoniaco; la produccidn de nitrégeno a partir de aire; y la separacién de didxido de
carbono del metano en las operaciones de gas natural. Las membranas para la
separacion de gases es un area de gran interés en la investigacion actual, y el
numero de aplicaciones se estd incrementando rdpidamente (Baker, 2012).

2.1.4 Pervaporacion

La pervaporacidn es un proceso que tiene elementos en comun con la
ésmosis inversa y la separacion de gases. En la pervaporacién, una mezcla liquida
entra en contacto con un lado de la membrana y el permeado se elimina en forma
de vapor por el otro lado. La fuerza impulsora para el proceso es la baja presion de
vapor en el lado del permeado de la membrana generado por el enfriamiento y
condensacidon del vapor permeado. La pervaporaciéon ofrece la posibilidad de
separar mezclas o azedtropos que son dificiles de separar por destilacion u otros
medios. La principal aplicacion industrial de la pervaporacion es la deshidratacion
de disolventes organicos, en particular, la deshidratacién de soluciones de etanol
del 90 — 95 %, que supone un problema de separacién dificil debido al azedtropo
etanol/agua al 95 % de etanol. También se han desarrollado procesos de
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pervaporacion para la eliminacion de compuestos organicos disueltos en agua y
para la separacidn de mezclas orgdnicas (Baker, 2012).

2.1.5 Absorcion/Extraccion con membranas: contactores de membrana

Ademas de los procesos de separacion con membranas convencionales que
se han mencionado anteriormente, otros procesos ampliamente utilizados en la
industria son los de absorcidn/extraccion. Estos procesos se conocen con multiples
nombres como extraccion liquido-liquido, o absorcidén/extraccion de gases con
membranas, siendo lo mas comun referirse a ellos como contactores de membrana.
La geometria mas usual de los contactores de membranas suele ser la de carcasa y
tubo conteniendo membranas microporosas de fibra hueca. La eficacia de este tipo
de procesos viene dada principalmente por el coeficiente de distribucién del
componente que se transfiere en las dos fases implicadas, actuando la membrana
habitualmente como interfase. Se puede distinguir entre contactores de membrana
gas — liquido o contactores de membrana liquido — liquido. Dentro de los primeros,
existen contactores en los que la transferencia se produce de la fase liquida a la
gaseosa y viceversa. En la Figura 2.2 se muestra el esquema de los contactores de
membrana descritos.

a) b) <)
g I g e I

»
»

»
»

»
»

gas — —— liquido liguido — —— gas liguido — —— liquido

_ 1T L _ 1T L _ 1T L
Figura 2.2 Esquema de varios contactores de membrana: a) Contactor gas — liquido;
b) Contactor liquido — gas; c) Contactor liquido — liquido. Adaptado de
Mulder (1996).

En estos procesos un componente se transfiere desde la fase de alimento
hacia el permeado en tres pasos: transporte desde la fase de alimento a la
membrana, difusién a través de la membrana y transferencia desde la membrana a
la fase del permeado. La transferencia de materia en estos procesos se desarrollara
con mas detalle en el apartado 4.3 de esta memoria.

En el caso de una membrana microporosa hidrofébica, en la que se alimenta
una fase liquida acuosa, circulando por un lado de la membrana, y una fase
gas/disolvente organico circulando por el lado contrario de la membrana, se pueden
observar dos situaciones. Si la presién de la fase acuosa es inferior a una
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denominada “presion de rotura”, la fase liquida acuosa no penetrara en los poros.
Por otro lado, a menos que la presion de la fase gas/disolvente organico sea superior
ala delafase acuosa, el gas/disolvente organico no penetra en la disolucién acuosa.
En este caso la interfase gas/disolvente - liquido queda inmovilizada en la boca del
poro, y a través de ella se efectla la transferencia de especies entre las dos fases
(Figura 2.3b) (Ho y Sirkar, 1992).

El contacto entre la fase liquida acuosa y gas/disolvente organico se puede
llevar a cabo también utilizando una membrana microporosa hidrofilica, la cual es
mojada espontaneamente por la fase acuosa. En este caso la presion de la fase
gas/disolvente organico debe ser superior a la de la fase acuosa para inmovilizar la
interfase gas/disolvente organico —fase acuosa en la boca del poro en el lado de la
fase gas/disolvente organico de la membrana, tal como se esquematiza en la Figura
2.3a). Una membrana hidrofébica también puede operar en este modo por un
aumento de la presién de la fase acuosa, por encima de la presidn de rotura.

a) b)
Membrana porosa Membrana porosa
Permeado | Alimento Permeado |  Alimento
" ] |
1 ]
1 —
— —]
Fase glas./fase Fase liquida Fase gas/fase Fase liquida
organica acuosa organica acuosa

Figura 2.3 Contactores de membrana gas — liquido con a) membrana mojada por la
fase liquida y b) membrana no mojada con la fase liquida. Adaptado de
Mulder (1996).

Ademas de las membranas porosas, también las membranas no porosas o
densas son muy utilizadas en los contactores de membrana. En las membranas no
porosas o densas, la transferencia de materia tiene lugar a través de un mecanismo
de solucion — difusién. Este fendmeno consiste en la disolucion de los componentes
en la membranay su transporte a través de ella mediante una fuerza impulsora que
actua en el interior de la membrana. En la parte del permeado, los componentes se
desprenden de la membrana. La separacién de componentes debido a este
fendmeno se basa en la diferencia de solubilidad de los componentes en el material
de la membrana y en la diferencia de velocidades de difusién a través de la
membrana (van Rijn, 2004). Las membranas densas se utilizan con el fin de evitar
fendmenos indeseados cuando se utilizan membranas microporosas, como el
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cizallamiento o la oclusion de los poros (por ejemplo en la oxigenacidén de sangre).
Las membranas no porosas presentan la ventaja de formar un sistema estable
debido a la ausencia de menisco de contacto entre las dos fases. Por el contrario,
presentan una resistencia mas elevada a la transferencia de materia, por lo que una
solucién aceptable es la utilizacidon de una fina capa de membrana no porosa sobre
una membrana porosa que actia como soporte.

Los contactores de membrana presentan numerosas ventajas frente a los
métodos convencionales de absorcidn/desorcidon de gases llevados a cabo en los
sistemas descritos en el apartado 1.3. La principal ventaja de los sistemas de
membranas es que no necesitan la dispersién de una fase en otra para que ocurra
la transferencia de materia. Esto evita problemas comunes presentes en los
métodos convencionales, como formacidn de emulsiones o espumas (Gabelman y
Hwang, 1999). Otras ventajas de los contactores de membrana son:

- El area superficial permanece invariable a caudales bajos y altos, ya que
los caudales de las dos fases son independientes. Por el contrario, las columnas de
absorcion/desorcion son susceptibles a inundaciones y descargas a altos y bajos
caudales de operacidn, respectivamente.

- A diferencia de los métodos tradicionales, no es necesario que los fluidos
sean inmiscibles y presenten una diferencia de densidad notable para poder
separarlos.

- El escalado es mas sencillo y directo con los contactores de membranas.
Generalmente las operaciones con estos equipos tienen un escalado lineal, por lo
gue se puede incrementar la capacidad simplemente afiadiendo maddulos. Sin
embargo, en los procesos convencionales el escalado no es tan directo.

- El disefio a partir de moédulos en los contactores de membrana permite
operar en un amplio rango de capacidades.

- Con los contactores de membrana se puede llevar a cabo una operacién
en condiciones asépticas, lo cual supone una ventaja en procesos como la
fermentacion.

- Pueden ser utilizados en procesos con reacciones quimicas en los que es
necesario aumentar la conversién desplazando el equilibrio, mediante la extraccion
de los productos de reaccion.

- El area interfacial en los contactores de membrana es constante vy
conocida, por lo que la eficacia de estos procesos se puede predecir mas facilmente
que en los procesos convencionales, debido a que la distribucién de tamafio de
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burbujas y gotas en éstos ultimos depende en gran medida de las condiciones de
operacion y caracteristicas de los fluidos.

- Con los contactores de membrana se obtienen eficacias mayores que con
los métodos de dispersidn de fases.

- En el caso de procesos de extraccion con disolventes, en los procesos con
contactores de membrana se necesitan menores cantidades de éstos que en
métodos de dispersion, lo cual supone una ventaja econdmica.

Los contactores de membrana también presentan algunos inconvenientes
frente a los métodos convencionales, como:

- La membrana introduce una resistencia adicional a la transferencia de
materia. Sin embargo, esta resistencia no es siempre importante, y se puede
minimizar.

- En los contactores de membrana pueden aparecer caminos preferenciales
en las fases, lo cual se traduce en pérdidas de eficacia. Se han propuesto varias
mejoras en el disefio de contactores de membrana para evitar este problema, como
la introduccién de deflectores.

- Los contactores de membrana son susceptibles de presentar
ensuciamiento, que puede afectar a la eficacia del proceso.

- Las membranas tienen un tiempo de vida util limitado, por lo que se deben
considerar los costes asociados al reemplazo periddico de las mismas.

- El adhesivo que hace que la membrana se adhiera a la carcasa del médulo
puede ser vulnerable por la utilizacion de disolventes organicos.

Estas pequefias desventajas suelen ser compensadas por los numerosos
beneficios de los contactores de membrana, por lo que esta tecnologia ha atraido
la atencidon de numerosas aplicaciones.

2.2 TIPOS DE MEMBRANAS

Aungue es dificil dar una definicion exacta de membrana, ésta se podria
describir como una barrera selectiva entre dos fases, siendo el término “selectivo”
inherente a la membrana o al proceso de membrana (Mulder, 1996). Cabe destacar
gue esta es una definicidn macroscdpica mientras que una operacién de separacién
se debe considerar a nivel microscopico.
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Otra definicidn mas concreta y de acuerdo al tipo de membrana podria ser:
“Cualquier regién que actia como una barrera entre dos fluidos, restringiendo o
favoreciendo el movimiento de uno o mds componentes, de uno o ambos fluidos a
través de ella” (Palacio Martinez, 1998).

En la Tabla 2.2 se puede ver la clasificacion de las membranas sintéticas de
uso industrial atendiendo a diversos criterios. En la actualidad, existe una gran
variedad de membranas que han ido evolucionando en funcidn de los materiales y
las técnicas utilizados en su fabricacién, con el fin de ir mejorando su
comportamiento para las diferentes operaciones de separacidn. Entre las diferentes
clasificaciones que hay de las membranas, se pueden destacar dos principalmente:
en funcién de su morfologia microscépica (membranas simétricas o isotrdpicas y
membranas asimétricas o anisotropicas) y en funcion de su composicion
(membranas organicas e inorganicas).

Tabla 2.2 Clasificacion de las membranas sintéticas atendiendo a diversos criterios.

Morfologia Composicion  Estructura
Organicas Porosas
L . No porosas/densas
Simétricas/Isotrdpicas Metalicas
Inorganicas Vidrio
Cerdmicas
Organicas Porosas
s . L No porosas/densas
Asimétricas/Anisotrdpicas Metalicas
Inorganicas Vidrio
Ceramicas

2.2.1 Clasificacién en funcién de la morfologia

Por su morfologia, las membranas se pueden clasificar en simétricas o
asimétricas. Las membranas simétricas o isotrdpicas son molecularmente
homogéneas en composicion y estructura (Baker, 2012). Las membranas
asimétricas o anisotropicas consisten en una capa activa superficial
extremadamente delgada (0.1 — 0.5 um) soportada sobre una estructura porosa mas
gruesa (50 — 150 um). Ambas capas se pueden fabricar en una sola etapa o por
separado. Las propiedades de separacion y velocidades de permeacion de la
membrana estan determinadas exclusivamente por la capa superficial, actuando la
subestructura sélo como soporte mecdnico. La velocidad de transferencia de las
especies a través de la membrana es inversamente proporcional al espesor de la
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misma. Por ello, este tipo de membranas suponen una ventaja en los procesos de
separacion, lo que ha hecho que sean las de elegidas en los procesos a escala
industrial. En los procesos de separacion de gases es frecuente el uso de membranas
asimétricas, siendo una de las aplicaciones mas destacables la separacién de los
componentes del aire.

2.2.2 (Clasificacion en funcion de la composicion y estructura
microscopica

En funcién de su composicion, las membranas se diferencian entre
orgadnicas e inorgdnicas. Las membranas organicas estdn constituidas
fundamentalmente por polimeros. Entre las propiedades mas caracteristicas de los
polimeros destacan la estereoisomeria, la flexibilidad de la cadena, el peso
molecular medio, las interacciones entre cadenas, el estado térmico del polimero
(vidrio o goma), la cristalinidad, la estabilidad térmica y quimica, propiedades
mecanicas, etc. Los polimeros constituyen el campo mds amplio y desarrollado de
la tecnologia de membranas, tanto desde el punto de vista de volumen de
fabricacion como desde el campo de posibles aplicaciones. Las propiedades de una
membrana polimérica van a depender fundamentalmente de dos factores: la
naturaleza fisica y quimica del polimero, la cual determinara su interaccién con los
componentes a separar; y el método de preparacién de la membrana, que
determinara su estructura.

Dentro de las membranas poliméricas se puede hacer una distincién entre
membranas porosas y no porosas o densas, atendiendo a la estructura microscoépica
del material. Las membranas poliméricas microporosas consisten en una estructura
rigida, con gran cantidad de poros distribuidos aleatoriamente e interconectados.
Una aplicacidon destacada de estas membranas se encuentra en los procesos de
filtracion de corrientes liquidas, ya sean procesos de microfiltracion o de
ultrafiltracién, tal y como se ha descrito en el apartado 2.1.1. Para las membranas
porosas que se utilizan en procesos de microfiltracion/ultrafiltracion la eleccién del
material se realiza principalmente teniendo en cuenta los requerimientos del
proceso de fabricacidn, la tendencia al ensuciamiento y la estabilidad térmica y
quimica (Baker, 2012). En el caso de la microfiltracion, algunos de los polimeros
hidrofébicos mas utilizados son el politetrafluoroetileno (PTFE), el polifluoruro de
vinilideno (PVDF) y el polipropileno (PP), con excelentes propiedades de resistencia
guimica y térmica todos ellos. También los polimeros hidrofilicos son excelentes
materiales para la fabricacién de membranas porosas, como la celulosa o derivados.
Por ultimo, otro tipo de polimeros utilizados como membranas son las poliamidas,
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como el Nylon — 6 (poliamida alifatica) o el Nomex (poliamida aromatica). En
procesos de ultrafiltracion, algunos polimeros utilizados son las polisulfonas (PSf),
poliétersulfonas (PES), poliétercetonas, como poliéter éter cetona (PEEK), y
poliacronitrilo (PAN). En el caso de aplicaciones de absorcion/extraccidon de gases
también son ampliamente utilizados membranas poliméricas microporosas de PP
(Cookney et al., 2016; Ozturk y Hughes, 2012; Wang et al., 2005), de polietileno (PE)
(Leiknes y Semmens, 2001) y de PTFE (Atchariyawut et al.,, 2007), entre otros
materiales.

Las membranas poliméricas no porosas (o densas) consisten en una pelicula
densa a través de la cual los permeados se transfieren por difusidn bajo una fuerza
impulsora de presién, concentracién, o gradiente de potencial eléctrico. La
separacion de varios componentes de una mezcla estd relacionada directamente
con las velocidades de transferencia relativas dentro de la membrana, que a su vez
estan determinadas por la permeabilidad y la selectividad de los componentes y el
material de la membrana. Entre los principales procesos de separacién que utilizan
ampliamente este tipo de membranas se encuentra la separacién de gases, la
6smosis inversa y la pervaporacién y en procesos de absorcién/extraccion de gases.
En estos procesos se suelen utilizar polimeros como el poliviniltrimetilsilano
(PVTMS) (Bessarabov et al., 1996; Shelekhim y Beckman, 1992), polidimetilsiloxano
(PDMS) (Kreulen et al., 1993; Wu et al., 2006), polimetilpenteno (PMP) (Kosaraju et
al., 2005) o politrimetilsililpropino (PTMSP) (Nguyen et al., 2011).

Por lo que respecta a las membranas inorgéanicas, se caracterizan por
poseer una estabilidad quimica, mecanica y térmica mayor que los materiales
poliméricos. A pesar de que el interés por estos materiales ha aumentado
considerablemente, su uso como membranas aun no es muy extenso. Se pueden
distinguir tres tipos diferentes de membranas inorganicas: membranas metilicas,
de vidrio y ceramicas.

Las membranas metdlicas se obtienen principalmente por sinterizado de
polvos metdlicos de wolframio, molibdeno, niquel, hierro, cobre, etc. Su principal
aplicacion es la purificacién o la separacién de gases con alta difusividad,
principalmente hidrogeno (Fernandez et al., 2015; Pati et al., 2016; Scott, 1995).
También son utilizadas en procesos de microfiltracion (Halim et al., 2013).

Las membranas de vidrio se preparan a partir de éxidos de silicio (SiO2), y en
funcién de los aditivos afiadidos en su preparacion (boro, fésforo, sodio, etc.), las
propiedades pueden ser distintas (Scott, 1995). La ventaja de las membranas de
vidrio radica en la facilidad de moldeado y su capacidad para formar fibras huecas.
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Se suelen utilizar en procesos de pervaporacion (Yang et al., 2006) y separacion de
gases (Lindbrathen y Hagg, 2005; Yoshioka et al., 2001).

Las membranas cerdmicas son las mas desarrolladas, ya que poseen un
campo de aplicacién mucho mas amplio. Se fabrican por combinacion de un metal
(normalmente aluminio, titanio o zirconio) con un no-metal, formando o6xidos,
nitruros o carburos (Mulder, 1996). De todas ellas las mas utilizadas son las de
6xidos metdlicos, principalmente éxidos de aluminio, como alimina (Al,Os) y las de
oxido de zirconio (ZrO;). Se utilizan en procesos de separacion de gases (Lin, 2001;
van den Broeke et al., 1999), pervaporacion (Asaeda et al., 2005; Braunbarth et al.,
2000), 6smosis inversa (Tsuru et al., 2006) y nanofiltracién (Guizard et al., 2002).

La estabilidad mecanica de las membranas inorgdnicas hace que tengan un
modulo de tensidn muy alto, pudiendo soportar altas presiones. Sin embargo, son
materiales fragiles, rompiéndose facilmente por golpes o vibraciones. La estabilidad
guimica es la caracteristica mas importante de las membranas inorganicas, sobre
todo de las membranas ceramicas, que permanecen estables con variaciones del
pH, soportando un amplio rango de disolventes orgdnicos. Ademas, las membranas
ceramicas presentan una baja afinidad quimica con diferentes moléculas organicas
(proteinas, grasas, azucares, etc.), lo que conlleva a una adsorcién quimica baja y
una reduccién del ensuciamiento. Por tanto, el tiempo de vida util de este tipo de
membranas es mayor que el de membranas de tipo polimérico (Bhave, 1991).

Por ultimo, las membranas zeoliticas son otro tipo novedoso de membranas
gue estan en continuo desarrollo en la actualidad. Consisten en aluminosilicatos
cristalinos con una estructura microporosa regular, siendo las mds destacada en
procesos de separacion la silicalita, ZSM-5, mordenita, zeolita A, zeolita Y, zeolita
beta, ETS-4, ETS-10 y MCM-48. Estas membranas resultan interesantes en
aplicaciones como separacién de gases (Arruebo et al., 2001), pervaporacion (Kondo
et al., 1997) y reactores de membrana (McLeary et al., 2006).

2.3 MODULOS DE MEMBRANA

En los procesos de membrana de plantas industriales suelen ser necesarios
cientos de miles de metros cuadrados de membrana para llevar a cabo la separacidn
requerida. Por lo tanto, se requieren de unidades de operacién econdmicas y
eficientes que engloben grandes areas de membrana por unidad de volumen. Las
unidades de operacién en las que se instalan las membranas para su utilizacién en
procesos de separacidon se conocen como modulos. Los primeros disefios se basaban
en la tecnologia de filtracién simple y consistia en laminas planas de membrana
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incluidas en un tipo de filtro prensa, llamado mddulo de placa y bastidor. Las
membranas en forma de tubos de 1 a 3 cm de didmetro se desarrollaron al mismo
tiempo. Ambos disefios todavia se utilizan, pero debido a su coste relativamente
alto han sido reemplazados en la mayoria de las aplicaciones por otros dos disefios:
el médulo enrollado en espiral y el médulo de fibras huecas.

2.3.1 Mddulos de placa y bastidor

El mdédulo estd formado por placas rigidas planas en las que se instala la
membrana. Se coloca una rejilla de drenaje se coloca entre la membrana y la placa
para formar el canal de permeado. En la otra cara de la placa se coloca otra
membrana y otro separador, quedando las dos membranas encaradas, y la
recoleccidon del permeado se produce por el medio. Las placas constituyen un
empaquetamiento formando cartuchos que se colocan en carcasas de acero
inoxidable. El empaquetamiento de estos médulos es de 100 y 400 m2 m3. En la
Figura 2.4 se puede observar un esquema del flujo en estos médulos. Las principales
ventajas de estos médulos son la facilidad de limpieza y de recambio, asi como una
buena estabilidad. Sin embargo, presentan algunos inconvenientes como un
elevado precio respecto a otros médulos y la posibilidad de fugas a través de las
juntas en cada placa. Los médulos de placa y bastidor se utilizan actualmente sélo
en sistemas de pervaporacion (Lipnizki y Field, 1999) y en un nimero limitado de
aplicaciones de O&smosis inversa y ultrafiltracion para efluentes altamente
contaminantes (Baker, 2012).
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Figura 2.4 Esquema de flujo en un médulo de placa y bastidor. Adaptado de Mulder
(1996).

2.3.2 Mddulos en espiral

Este mddulo es una evolucion del de placa y bastidor. Consiste en un
sistema de placa y bastidor enrollado en espiral alrededor de una tuberia central
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recolectora. La membranay su espaciador se pegan por tres de sus lados, y el cuarto
lado a un tubo central, formando una espiral. La alimentacién se controla colocando
un espaciador en forma de malla en su interior y se bombea de manera longitudinal
por el mdédulo. La membrana se coloca dentro de carcasas de PVC o de acero
inoxidable, pudiendo contener cada carcasa varias membranas en serie. Las
principales ventajas de estos mddulos son su simplicidad, su elevada area por
unidad de volumen (300 - 1000 m?m3), y su buena transferencia de materia debido
a los espaciadores. Sin embargo, estos espaciadores de la alimentacién dan lugar a
caidas de presion elevadas y crean zonas estancadas detrds de la malla en la
direccion del flujo, lo que ocasiona problemas de limpieza. Por ello, es aconsejable
utilizar estos mddulos para trabajar con corrientes de alimentacién limpias. Estos
modulos se utilizaron en un principio en aplicaciones de dsmosis inversa
(desalinizacion del agua) , y posteriormente en procesos de ultrafiltracion y en
separacion de gases (Ho y Sirkar, 1992). En la Figura 2.5 se puede observar un
esquema de un médulo de membranas en espiral.

Membrana

Espaciador de
alimento

Tubo perforado
colector de permeado

- Espaciador de
permeado

"~ Sobre de la
membrana

Figura 2.5 Esquema de un mdédulo de membrana en espiral. Adaptado de Mulder
(1996).

2.3.3 Mddulos tubulares

En los médulos tubulares las membranas se instalan dentro de un tubo
poroso de acero inoxidable, cerdmica o plastico, con un didmetro de tubo
generalmente mayor de 10 mm. El nimero de tubos que se insertan en el médulo
puede variar entre 4 y 18, aunque no esta limitado. La solucién de alimento fluye a
través del centro de los tubos, mientras que el permeado fluye a través del tubo
poroso que actua de soporte dentro de la carcasa del médulo. La densidad de
empaquetamiento de estos mddulos suele ser baja, siendo menor de 300 m? m3.
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En la Figura 2.6 se muestra el esquema de un mddulo de membranas tubular. Los
modulos tubulares estdn en la actualidad limitados a aplicaciones de ultrafiltracién
(Zabkovd et al., 2007), para las cuales la elevada resistencia al ensuciamiento debido
a una buena hidrodindmica de los fluidos supone un beneficio a pesar de su alto
coste. En la actualidad son sustituidos frecuentemente por los mddulos de fibras
huecas.

SN
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Figura 2.6 Esquema de un médulo de membrana tubular. Adaptado de Baker (2012).

2.3.4 Mddulos de fibras huecas

Los mddulos de membranas de fibras huecas estan formados por finos
tubos capilares formando un haz dentro de una carcasa, y cuyos extremos se
insertan en un soporte de resina epoxi. Las fibras tienen generalmente didmetros
pequeiios (diametro interno de entre 50 y 200 um y externo de entre 100y 300 um).
Estos mddulos presentan una densidad de empaquetamiento muy superior al resto,
alcanzando valores de 30000 m? m~ y se pueden dar dos configuraciones posibles.
La primera consiste en la introduccién de la alimentacién por el lado de la carcasa
(SS por sus siglas en inglés, Shell Side), pasando el permeado a través de la pared de
la fibra y saliendo a través de los extremos abiertos de las mismas. La segunda
configuracién consiste en hacer pasar la alimentacién por el interior de las fibras (LS
por sus siglas en inglés, Lumen Side), mientras que el permeado fluye hacia la
carcasa del mdédulo y se recoge en ésta. Ambas configuraciones tienen ventajas e
inconvenientes. En el caso de la alimentacidn en el lado de la carcasa (SS), puede
aparecer canalizacion o caminos preferenciales que hacen que la eficacia de los
moddulos disminuya, ya que se reduce el drea efectiva de la membrana. Este
problema se puede solventar incluyendo un tubo de distribucién de flujo en el
centro del médulo, el cual contribuye a una distribucién mas uniforme del fluido.
Cuando se introduce la alimentacion por el lado de las fibras (LS) puede haber
problemas de caidas de presién elevadas debido al pequeio didmetro de las fibras.
Ademas, el ensuciamiento es mucho mds destacable en la configuracién LS, siendo
necesario un prefiltrado para evitar obstrucciones en las fibras (Baker, 2012). Estos
modulos se utilizan frecuentemente en procesos de separacion de gases (Yan et al.,
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2007) y absorcidn/extraccion de gases (Cookney et al., 2012, 2016; Ito et al., 1998;
Rahim et al., 2014). Seran los utilizados en el presente estudio.

Actualmente, un gran numero de proveedores fabrican mddulos de
membranas de fibras huecas con un amplio rango de tamafios. Las dimensiones
tipicas de este tipo de contactores oscilan entre 0.05 y 0.4 m de didametro y entre
0.2 y 1.5 m de longitud. Asi, por ejemplo, los mddulos fabricados por Liqui-Cel®
Membrane Contactors (uno de ellos empleado en esta tesis doctoral) tienen entre
0.03 y 0.36 m de didametro y entre 0.18 y 1.47 m de longitud. Una de las ventajas de
estos contactores es la modularidad, ya que se puede conseguir una mayor
capacidad trabajando con una configuracion en paralelo de estos médulos.
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Figura 2.7 Configuraciones posibles en los mdédulos de fibras huecas cuando a) el
liquido circula por la carcasa del médulo (SS), y b) cuando el liquido circula
por el interior de las fibras (LS). Adaptado de Baker (2012).

2.4 CONTACTORES DE MEMBRANA PARA LA DESGASIFICACION
DE CORRIENTES LIQUIDAS

Los contactores de membrana han ido convirtiéndose en una tecnologia
muy utilizada en la desorcidn de gases debido a las numerosas ventajas frente a los
métodos convencionales como las torres de relleno o de platos. Los principales
parametros que afectan a la eficacia en este tipo de procesos son el caudal de
liquido tratado por el contactor, la presidén de vacio o el caudal de gas inerte en el
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lado del gas, el tipo de contactor (fibras huecas, de placay bastidor, en espiral, etc.),
tipo de membrana que compone el contactor, y la configuracién de los fluidos
dentro del médulo.

2.4.1 Desgasificacion de oxigeno y diéxido de carbono en agua

Las primeras aplicaciones de la eliminacion de gases disueltos en corrientes
liquidas con contactores de membrana estdn relacionadas con la eliminacién de
oxigeno y diéxido de carbono disueltos, principalmente en la fabricacién de agua
ultrapura. La validez de esta tecnologia para la desgasificacion de agua con
contactores de fibras huecas ha quedado demostrada en numerosos estudios (Tai
et al., 1994; Ito et al., 1998; Vladisavljevic, 1999; Sinha y Li, 2000; Bhaumik et al.,
2004; Peng et al., 2008;).

Tai et al. (1994) estudiaron la eliminacidon de oxigeno disuelto en agua
usando un médulo de membranas de fibras huecas de polipropileno, con el liquido
circulando por el interior de las fibras y utilizando nitrégeno como gas de arrastre
en el lado del permeado. En este estudio se alcanzé una eficacia de eliminacion de
oxigeno disuelto muy elevada, de alrededor del 99 %, trabajando con un caudal de
agua a tratar de 5-107 m® s y un caudal de nitrégeno de 3.4-:10° m3 s%, Ito et al.
(1998) operaron de igual modo, pero utilizando un médulo de membranas de
silicona y utilizando tanto vacio como nitrégeno en el lado del permeado. Se estudié
el efecto del caudal de liquido y la presién de vacio sobre la eficacia del proceso. Asi,
observaron que al aumentar la presion de vacio en el lado del permeado, la
concentracién de oxigeno disuelto a la salida del contactor era menor. Por otro lado,
al aumentar el caudal de agua, la concentracién de oxigeno disuelto a la salida del
modulo se incrementd. La eficacia maxima de eliminacién de oxigeno disuelto fue
de 83.3 %, y se obtuvo una reduccién de la concentracién de oxigeno desde 6 mg L
! hasta aproximadamente 1 mg L'! cuando se traté un caudal de agua de 6.7-10°° m3
sy una presién en el permeado de 13 kPa. Sinha y Li (2000), obtuvieron una eficacia
de eliminacion de oxigeno de un 96.4 % cuando hicieron funcionar un contactor de
membranas de polipropileno, con un caudal de nitrégeno de 3.6:10°% m3 sy un
caudal de liquido por el interior de las fibras de 1.7-:10% m3 s,

El efecto de la configuracion del flujo (LS, interior de las fibras; SS por la
carcasa) sobre la eficacia de eliminacién fue estudiada por Vladisavljevic (1999),
quien utilizé nitrogeno como gas de arrastre en mddulos de membranas de
polisulfona. Las eficacias obtenidas fueron muy satisfactorias, tanto con el liquido
circulando por el interior de las fibras (99 %) como con el liquido circulando por la
carcasa (84 %) a un caudal de liquido de 0.3 L h' y un caudal de nitrégenode 60 Lh™.
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Sin embargo, en el estudio de Peng et al. (2008), que utilizd un mddulo con
membranas de polipropileno y presidén de vacio en el lado del gas, se obtuvieron
eficacias de eliminacién notablemente mas elevadas con el liquido por el interior
de las fibras (95 %) que por el exterior (20 %) a una presion de vacio de 953 mbary
un caudal de liquido de 0.7 m3 h™L. Esto puede ser debido a una posible canalizacién
del liquido cuando circula por la carcasa, que hace que no todas las fibras actuen
eficazmente.

Bhaumik et al. (2004) estudiaron la eliminacién tanto de oxigeno como de
dioxido de carbono disueltos en agua desionizada, con un contactor de membranas
de polipropilenoy el liquido por la carcasa del contactor, mientras que en el interior
de las fibras se aplicd vacio. Se obtuvieron eficacias de eliminacidn elevadas (casi del
100 %) para ambos gases trabajando a una presion de vacio de 976 mbar y caudales
de liquido de 30 mL min™! para los ensayos de eliminacion de diéxido de carbono e
inferior a 200 mL min™! para la eliminacion de oxigeno.

2.4.2 Desgasificacion de metano en efluentes anaerobios

Aungue los estudios basados en la eliminacion de oxigeno y de diéxido de
carbono disueltos en agua son relativamente numerosos, las investigaciones sobre
la aplicacidn de esta tecnologia para la eliminacién de otros gases, como el metano
disuelto en efluentes anaerobios, son aldn escasas. Recientemente, en el primer
trabajo de revisidn publicado en este tema, Crone et al. (2016) presentaron una
revision de los siete articulos cientificos publicados hasta la fecha que estudian la
recuperacion de metano disuelto de efluentes anaerobios mediante tecnologia de
membrana. En estos articulos, los contactores de membrana son acoplados a
reactores anaerobios con retencién de biomasa.

Un parametro objeto de estudio es la comparacién entre el uso de
membranas microporosas y no porosas. Asi, por ejemplo, Cookney et al. (2016)
seleccionaron una membrana no porosa de PDMS para recuperar el metano del
efluente de un reactor UASB, debido a la elevada materia orgdnica residual que
suele estar presente en estos sistemas, que puede provocar una oclusion de los
poros de las membranas microporosas y, por tanto, disminuir su eficacia. Sin
embargo, seleccionaron una membrana microporosas de PP para tratar el efluente
de un AnMBR debido a la baja materia orgdnica residual de estos sistemas.

Algunos de los materiales poliméricos tipicos en la fabricacién de
membranas no porosas o densas son el PDMS, poliisopreno (Pl), polioctenamero
(PO) y poliuretano (PU). Bandara et al. (2011, 2012, 2013) y Luo et al. (2014)
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utilizaron membranas compuestas por una capa no porosa de poliuretano (PU)
entre dos capas porosas de polipropileno (PP). Los coeficientes de permeabilidad
para el metano en las membranas densas que se pueden encontrar en la bibliografia
pueden variar enormemente para cada polimero dependiendo de su composicion.
Las membranas de PDMS tienen usualmente valores de permeabilidad varios
ordenes de magnitud superiores que otros materiales poliméricos, lo que facilita
una mayor eficacia de recuperacién de los gases disueltos (Tremblay et al., 2006).

En lo relativo al uso de membranas microporosas para la recuperacion de
metano, el nimero de estudios es algo mas limitado. Cookney et al. (2016) utilizaron
en su estudio ademds de la membrana densa de PDMS, una membrana microporosa
de PP con un tamafio de poro de entre 0.03 y 0.04 um y una porosidad del 40 %.
Cuando se comparé la eficiencia de los contactores con ambos materiales tratando
una corriente de agua residual sintética, obtuvieron elevadas eficacias de
eliminacion, 98.9 % con las membranas microporosas y 92.6 % con membranas no
porosas, a una velocidad de 4:10% m s. Cuando la velocidad del liquido se
incrementd a 0.047 m s, la eficiencia de recuperacién de metano disuelto con la
membrana no porosa se redujo a 10.8 %. Se observé un mayor flujo de metano
cuando se usé el médulo de membrana no porosa para desgasificar el efluente real
del reactor UASB que cuando se usé el agua residual sintética. Esto podria ser
debido la sobresaturacién del metano disuelto, que era 1.3 veces superior a la
concentracién de equilibrio predicha por la ley de Henry, aumentando asi el
gradiente de concentracion a través de la membrana. En este trabajo no fue posible
una comparacion directa de las membranas microporosa y no porosa, ya que cada
una de ellas operaba con configuraciones de liquido diferentes (por el interior y el
exterior de las fibras).

En cuanto a la transferencia de materia en los contactores de membrana,
se consideran fundamentalmente tres resistencias: la de la fase liquida, la de la
membrana y la de la fase gas. Se ha podido comprobar que la resistencia a la
transferencia de materia de la fase gas se puede considerar despreciable para gases
parcialmente solubles (Leiknes y Semmens, 2001). Esta consideracion fue
confirmada por Cookney et al. (2012), al no observar una apreciable variacion en la
eficacia de eliminacidon de metano aumentando el caudal de gas de arrastre entre
0.125 m sty 3.11 m s}, y manteniendo el caudal de liquido constante. Por tanto, la
resistencia global a la transferencia de materia puede aproximarse a la suma de la
resistencia que ofrece la fase liquida y la que ofrece la membrana para procesos de
recuperacion de metano disuelto con membranas no porosas. Por otro lado, la
difusién del gas a través de la membrana es debida a la diferencia de presiones
parciales en el gas entre el alimento y el lado del permeado. Esta diferencia de
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presiones parciales es debida a la disminucidon de la presion parcial del gas a eliminar
en el lado del permeado utilizando bien vacio o bien un gas de arrastre. Los estudios
de Bandara et al. (2011), Cookney et al. (2012) y Luo et al. (2014) han evaluado el
efecto del nivel de vacio y han llegado a la conclusion de que una disminucién de la
presion absoluta del lado del permeado conduce a un incremento del flujo de gas a
través de la membrana. Hay varias consideraciones a tener en cuenta en la eleccion
del modo de operaciéon (vacio o gas de arrastre), entre las que destacan el gasto
energético, la facilidad de operacién y la adicional demanda energética que supone
la purificacion del metano recuperado al utilizar gas de arrastre. Cookney et al.
(2012), utilizando gas de arrastre, observaron concentraciones de metano de
aproximadamente 0.028 % v/v en el gas de arrastre a la eficacia de eliminacidon mas
elevada. En un estudio posterior, se encontré que utilizando una relacién caudal de
gas de arrastre/caudal de liquido de 0.034 podria ser suficiente para recuperar el 98
% del metano disuelto con una concentracién de metano en el gas recuperado del
53 %, que podria utilizarse para generacién de electricidad (Cookney et al., 2016).

Bandara et al. (2011, 2012) y Cookney et al. (2012, 2016) observaron
mayores eficacias de recuperacion de metano disuelto a las velocidades de liquido
mas bajas. Cookney et al. (2012) consiguieron una recuperacién del 72 % del metano
disuelto a una velocidad de liquido de 3.3:103 m s y una recuperacién del 12.5 % a
una velocidad de liquido 20 veces mayor (6.4-102 m s!). Bandara et al. (2011)
obtuvieron una disminucidn de un 51 % en la eficacia de recuperacién de metano
cuando se incrementd la velocidad de liquido desde su valor mas bajo hasta su valor
maximo. Se observaron eficacias de recuperaciéon de metano similares en los
trabajos de Bandara et al. (2011) y Cookney et al. (2012) a los caudales mas bajos
estudiados, a pesar de la diferencia de tres 6rdenes de magnitud en la velocidad del
fluido entre los dos estudios. Esto puede ser atribuible a la diferencia en la
permeabilidad y el espesor de las membranas. En el mismo estudio, Bandara et al.
(2011) observaron concentraciones de metano disuelto practicamente constantes y
en torno a 3 mg CH, L cuando el mddulo de membrana operaba con diferentes
tiempos de retencién hidraulica (Hydraulic Retention Time o HRT, por sus siglas en
inglés). Esto indicaba concentraciones proximas al equilibrio en las corrientes de
alimentacién y permeado. Una disminuciéon en la presién parcial del permeado
podria reducir incluso ain mas la concentracién de metano disuelto a la salida del
modulo de membrana y mejorar la eficacia.

Los contactores de membrana son habitualmente conectados a la corriente
de salida de los reactores anaerobios en una configuracidn externa. Asimismo, se
encuentran ejemplos de la instalacion del médulo de membrana en el interior del
reactor o en una linea de recirculacién para la eliminacion de los componentes del
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biogas disueltos en el seno de la solucién del reactor, tal y como muestran los
trabajos de Bandara et al. (2013) y Luo et al. (2014). Luo et al. (2014) consiguieron
concentraciones de metano de 94 % en el espacio de cabeza del reactor UASB,
proximas a las que se suelen encontrar en gaseoductos, cuando desgasificaron la
corriente de recirculacién con una membrana compuesta de capas porosas y no
porosas. Junto con el diéxido de carbono eliminado, el 5.6 % del metano total
producido por el reactor fue eliminado por la membrana. Sin desgasificacion, el
reactor tenia una concentracion de metano en el espacio de cabeza del 51.7 %, lo
qgue indicaba la eliminacién del diéxido de carbono con una minima pérdida de
metano vy, por lo tanto, una mejora efectiva de la composicién del biogas. Es
importante sefialar que, si bien lograron aumentar la concentracién de metano en
el espacio de cabeza, las concentraciones de metano disuelto en el efluente
aumentaron aproximadamente un 28 % debido al aumento de la presién parcial del
metano en el espacio de cabeza. Por lo tanto, los autores concluyeron que la
recuperacion y la mejora del metano del efluente requerird de un gasto energético
adicional (Luo et al., 2014).

La eliminacion del diéxido de carbono de la solucidn del reactor tiene la
ventaja afladida de aumentar el pH vy la estabilidad del reactor (Luo et al., 2014;
Voolapalliy Stuckey, 1998). Voolapalli y Stuckey (1998) utilizaron una membrana de
silicona para desgasificar un reactor anaerobio continuo de tanque agitado
(Continuous Stirred Tank Reactor o CSTR, por sus siglas en inglés) y, a través de la
eliminacion de diéxido de carbono, pudieron mantener un pH neutro a pesar de
aumentar la carga organica por un factor de 5. Mientras tanto, un reactor control
sin membrana se acidificé rapidamente frente a un aumento similar en la carga
organica. Ademas de mejorar la estabilidad del pH, la desgasificacion de la solucidn
del reactor también puede mejorar la eficacia de eliminacién de demanda quimica
de oxigeno (DQO) disuelta a través de la eliminacion del gas hidrégeno disuelto que
puede proporcionar condiciones termodindmicamente favorables para Ia
degradacion de productos intermedios solubles tales como alcoholes y acidos
grasos volatiles (Bandara et al., 2013; Voolapalli y Stuckey, 1998). Bandara et al.
(2013) observaron una disminucién de 250 mg de DQO L a 140 mg de DQO L' en
los efluentes al operar una membrana de desgasificacién in situ durante
experimentos a corto plazo (6 - 8 dias). Los autores apuntaron que se necesitan
experimentos mas largos para verificar estos resultados y confirmar un aumento de
la eficacia de eliminacidén de la DQO.

La reduccidn de la concentracion de gases disueltos en la solucion del
reactor mediante desgasificacion puede provocar la posterior disolucion de gases
unidos a los sélidos del reactor, mejorando asi la eficacia de sedimentacion de
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sélidos y una mejor retencién de la biomasa. En el estudio de Matsunaga et al.
(2012) se observé una reduccidn del lavado de biomasa en aproximadamente un
30 % y aumentd la abundancia de bacterias anammox a través de la separacion de
gases disueltos en los sélidos. Sin embargo, se requieren mas estudios para
determinar si el incremento de la estabilidad del proceso, pH y eliminacién de DQO
es suficiente para garantizar el gasto energético que lleva asociado la
desgasificacion in situ.

Alavista de los resultados y los escasos estudios que hay sobre la tecnologia
de membranas para la recuperacion o eliminacién de metano disuelto en efluentes
anaerobios, ésta necesita de una mayor investigacion para profundizar en su
conocimiento, su desarrollo y su mejora.

2.4.3 Ensuciamiento de los contactores de membrana

El ensuciamiento (mas conocido como fouling, en inglés) es uno de los
principales obstaculos que presenta la tecnologia de membranas cuando se quiere
aplicar en el tratamiento anaerobio de aguas residuales. El ensuciamiento de la
membrana puede empeorar la productividad del sistema, provocando lavados
frecuentes que pueden reducir la vida util de la membrana y haciendo que los costes
se incrementen.

El ensuciamiento que sufren las membranas cuando se utilizan en sistemas
de tratamiento de aguas residuales proviene de la interaccion del material de la
membranay los componentes del fango anaerobio (Lin et al., 2013). Habitualmente,
atendiendo a la reversibilidad del proceso, el ensuciamiento de las membranas se
clasifica en reversible e irreversible. Segun Meng et al. (2010), hay dos tipos de
ensuciamiento reversible: el que tiene lugar debido a la deposicién externa de
material sobre la membrana, que se puede eliminar mediante medios fisicos como
el retrolavado; y el que ocurre debido al bloqueo de los poros y a la fuerte atraccién
de los agentes de ensuciamiento, que generalmente necesita ser eliminado
mediante lavado quimico. Por su parte, el ensuciamiento irreversible es un
fendmeno permanente, el cual no puede ser eliminado con ninguna estrategia de
lavado.

Atendiendo al tipo de agentes de ensuciamiento que intervienen en el
proceso, también se puede clasificar en bioldgico, organico e inorganico (Liao et al.,
2006; Meng et al., 2009). El ensuciamiento bioldgico es una de las desventajas mas
significativas de los biorreactores anaerobios de membrana, limitando un uso mas
extendido de este tipo de sistemas para los tratamientos de aguas residuales. Este
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tipo de ensuciamiento estd especificamente relacionado con la biomasa del
proceso, en particular con la deposiciéon, crecimiento y metabolismo de las bacterias
o fléculos sobre la membrana. El ensuciamiento bioldgico parece comenzar a partir
de la oclusién de los poros por parte de restos celulares y particulas coloidales, antes
del depdsito de la biomasa sobre la superficie de la membrana. Este ensuciamiento
también incluye la acumulacidén y absorciéon de sustancias poliméricas extracelulares
(Extracelular Polymeric Substances o EPS, por sus siglas en inglés), y productos
microbianos solubles (Soluble Microbial Products o SMP, por sus siglas en inglés) en
la superficie de la membrana y sus poros, ya que estas sustancias son
bioldgicamente secretadas (Le-Clech et al., 2006). El ensuciamiento organico
normalmente se refiere a la deposicion de biopolimeros (proteinas y polisacaridos)
en la membrana. Diferentes estudios (Rosenberger et al., 2006; Teychene et al.,
2008) confirman que los EPS o SMP son el origen del ensuciamiento organico, y que
éste juega un papel significativo en el ensuciamiento global de las membranas. En
cuanto al ensuciamiento inorganico, aunque en general es menos importante que
el bioldgico y el orgdnico, tiene lugar simultdneamente a ellos. La estruvita
(MgNH4P04.6H,0) es uno de los principales agentes de ensuciamiento inorgdanico
(Kim et al., 2007) identificados en sistemas anaerobios de membranas. Otros
productos inorganicos pueden incluir K;NH4sPO4 y el CaCOs. La precipitacién de
sustancias inorganicas depende en gran medida de la presencia de cationes en el
influente y en el lecho de fango, el cual es el origen de los elementos inorganicos en
la pelicula que se forma sobre la membrana.

Los parametros que afectan al ensuciamiento de las membranas se pueden
clasificar en cuatro grupos: material de la membrana, caracteristicas de la biomasa,
caracteristicas de la corriente de alimento al sistema de membranas y condiciones
operacionales. Para llevar a cabo un control del ensuciamiento de las membranas
es necesario desarrollar una serie de estrategias de control y lavado de las
membranas. Basadas en los pardmetros que afectan al ensuciamiento, estas
estrategias se pueden clasificar en cinco grupos: pretratamiento de la corriente a
tratar, optimizacién de las condiciones de operacidon, modificacion del fango,
modificacién de la membrana y un éptimo disefio del mdédulo de membrana y
lavado de las membranas.

El lavado de los contactores de membrana es esencial para el éptimo
funcionamiento a largo plazo. Las membranas industriales se someten
regularmente a un mantenimiento y lavado in situ (Cleaning In Place o CIP, por sus
siglas en inglés). A escala industrial, una CIP tipica consiste en varias etapas: vaciado
del contactor, tanto en el lado de las fibras como en el de la carcasa; enjuague con
agua para la eliminacién de residuos y agentes contaminantes reversibles; lavado
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guimico, que a menudo consiste en una secuencia de pasos adicionando diferentes
agentes quimicos con o sin enjuague con agua entre ellos, pero necesariamente con
un enjuague con agua al final para eliminar restos de los productos quimicos
utilizados; y por ultimo, una desinfeccion y enjuague final (Shi et al., 2014). Los
productos quimicos que se utilizan frecuentemente para el lavado quimico suelen
ser acidos, como el acido citrico, acido clorhidrico o acido nitrico, y bases, como
hidréxido sédico o hidréxido potasico. Se debe llevar a cabo una optimizacién del
proceso de limpieza para mejorar o mantener la eficacia de lavado, reducir el
consumo de productos quimicos, agua y energia, y minimizar el impacto ambiental
del efluente de residuos. Dada la naturaleza compleja del ensuciamiento, el lavado
implica muchas variables tales como la secuencia del proceso, las condiciones
hidrodinamicas, la temperatura y el pH de la solucién, la dosificacidon quimica, la
duracidn del lavado, etc. Por ello se requiere de un gran niumero de experimentos
para cubrir todos los parametros implicados para cada aplicacion de membrana
especifica (Porcelli y Judd, 2010a). Para reducir la carga experimental, algunos
autores han comenzado a utilizar métodos estadisticos multivariables
recientemente (Chen et al., 2003; Porcelli et al., 2009; Porcelli y Judd, 2010b). En
estos métodos, los experimentos factoriales completos estan disefiados para ayudar
a identificar los principales pardmetros independientes que afectan a la eficacia de
la limpieza y sus condiciones éptimas, asi como las interacciones entre los factores.






3 OBIETIVOS
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La presente tesis doctoral se encuadra dentro de una de las lineas de
investigacion del grupo GI’AM, dedicada a optimizar el proceso de tratamiento
anaerobio de emisiones industriales de disolventes orgdnicos solubles en
condiciones psicrofilicas. En este marco, el objetivo general de esta tesis doctoral se
centra en el estudio de la tecnologia de membranas para la recuperacién del metano
disuelto en el efluente de un reactor anaerobio de lecho expandido a escala
laboratorio. Para ello se han utilizado dos contactores de membrana de fibras
huecas de dos materiales diferentes: polidimetilsiloxano (PDMS) y polipropileno
(PP).

El objetivo general se ha concretado en los siguientes objetivos especificos:

1. Puesta en marcha, operaciéon a alta carga y mantenimiento de un
reactor biolégico anaerobio de lecho expandido, asi como la
caracterizaciéon del efluente del reactor. Este reactor generd la
corriente efluente problema y se mantuvo en operacién durante
los tres afios de duracién de los experimentos con los contactores
de membrana.

2. Determinacion del tiempo de operacion de los contactores de
membrana hasta alcanzar el estado estacionario, para determinar
la duracién de los experimentos de desgasificacion.

3. Estudio de la influencia sobre la eficacia de eliminacién de metano
disuelto de:

a. El modo de operacién de los contactores de membrana:
operacion a vacio o con nitrégeno como gas de arrastre en el
permeado.

b. Las variables de operacién del proceso de desgasificacién:
caudal de liquido tratado por el contactor de membrana (Qy),
la presidn de vacio aplicada en el lado de extracciéon del gas
(Pvac) y el caudal de nitrégeno aplicado como gas de arrastre
(Qn2).

c. La configuracion del contactor de membrana: con el liquido
circulando por el interior de las fibras (Lumen Side, LS) o por
la carcasa del contactor (Shell Side, SS).

d. El material de las membranas de fibras huecas: un material
denso o no poroso como el PDMS, y un material microporoso
como el PP.
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Influencia sobre la eficacia de eliminacidon de didxido de carbono
disuelto de las variables de operacidn (caudal de liquido, presién de
vacio y caudal de nitrégeno) y del material de las membranas de
fibras huecas (PDMS y PP).

Estimacion del balance energético de la recuperacion del metano
de los efluentes estudiados a escala laboratorio en la operacién a
vacio.

Estudio de la transferencia de materia en los contactores de
membrana. Para ello, se desarrollaron dos etapas:

a. La determinaciéon de los coeficientes de transferencia de
materia experimentales trabajando bajo condiciones de vacio
y con nitrégeno como gas de arrastre.

b. La estimacién de los coeficientes de transferencia de materia
a partir de correlaciones de la bibliografia y su comparacion
con los coeficientes experimentales.

Estudio del ensuciamiento de los contactores de membrana de
PDMS y PP trabajando con gas de arrastre durante la operacion en
continuo a largo plazo.

Dimensionado, seleccién de equipos y estimacion de costes de un
moddulo de desgasificacion de PP a escala piloto acoplable a un
prototipo industrial de reactor EGSB para tratar un efluente de 3
m3 hl,



4 MATERIALES Y METODOS
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4.1 MONTAIJE EXPERIMENTAL

El montaje experimental de este trabajo consistié en un reactor anaerobio
de lecho expandido (Expanded Granular Sludge Bed o EGSB, por sus siglas en inglés)
a escala laboratorio, al cual se le acoplaron consecutivamente dos médulos
diferentes de membranas de fibras huecas. A continuacién se detalla cada uno de
estos equipos y su funcionamiento.

4.1.1 Reactor anaerobio de lecho granular expandido

El reactor EGSB se mantuvo en operacién durante aproximadamente tres
afios tratando una corriente de agua contaminada con etanol. En la Figura 4.1 se
presenta el esquema del montaje experimental del reactor EGSB a escala de
laboratorio. Este montaje experimental fue utilizado en un estudio previo realizado
por el grupo de investigacién (Lafita, 2016). El reactor bioldgico estaba construido
de PVC transparente, con una altura total de 1.73 m. El volumen total del reactor
era de 18.6 L, incluyendo la parte superior de separacidon gas-liquido-sdélido
(diametro de 20 cm), y el volumen efectivo de 4 L, que tiene en cuenta Unicamente
la parte inferior donde se encontraba el lecho fluidizado del fango (didmetro de 6.5
cm). La parte inferior del reactor constaba de una camisa de calefaccion para
mantener la temperatura constante a 25 °C. El control de temperatura se llevd a
cabo a través de un bafio calefactor termostatico (Julabo labortechnik GMBH F20-
HC7, Alemania). La salida de recirculacion estaba ubicada a 1.5 m de la base y la del
efluente a 1.67 m. En la parte superior del reactor habia una zona de decantacién
en la que se encontraba un separador gas-liquido-sélido que evitaba la pérdida de
sélidos en suspensién con el efluente y favorecia la recogida del biogas producido.
Este biogds se recogia en un frasco lavador que contenia una solucién de NaOH y
NaClO para eliminar el diéxido de carbono y el sulfuro de hidrégeno del biogas,
recuperando Unicamente el metano producido. La alimentacién del reactor se
realizaba por la parte inferior mediante un sistema de distribucién consistente en
un tubo agujereado y un lecho de esferas de vidrio para homogeneizar el flujo. Para
mantener los caudales de recirculacién y de alimentacion se utilizaron dos bombas
peristalticas (Watson-Marlow, EEUU).
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Figura 4.1 Esquema del montaje experimental del reactor EGSB a escala de
laboratorio.

Inicialmente y después de cada parada vacacional, el reactor fue inoculado
con 4 L de fango granulado procedente de la estacién depuradora de aguas
residuales industriales de la cervecera Font Salem, El Puig (Valencia). Durante la
operacion se mantuvo un caudal elevado de recirculacién para mantener expandido
el lecho, con una velocidad superficial de 10.7 m hL.

La solucién para alimentar el reactor EGSB estaba compuesta de la fuente
de carbono a degradar (etanol), nutrientes (N, P, K, etc.) y bicarbonato sédico en
una concentracion de 5 g L'! para mantener el reactor a un pH neutro. Se trataban
8 L d'l de esta agua sintética contaminada con etanol, con una carga organica de 32
kg DQO m3d™. La composicidn de los nutrientes del alimento se muestra en la Tabla
4.1.
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Tabla 4.1 Concentracion de nutrientes en el alimento del reactor EGSB.

Concentracion,

Concentracion,

Compuesto Compuesto

Hg gDQO™ mg gDQO™*
FeCls-6H,0 420.8 NH4Cl 15.7
H3BO3 114.3 (NHa);HPO,4 5.6
ZnS04-7H,0 13.2 KCl 6.1
CuCl-2H20 13.4 Extracto de levadura 7.5
MnClz-4H,0 144.1
(NH4)2M07074-4H,0 62.5 Concentracion,
Al,0; 59.5 Compuesto mg L1
CoCly-6H,0 161.5 CaCly:2H,0 146.7
NiSO4:6H,0 44.7 MgCl,-6H,0 334.5
EDTANa 100 NaHCO3 5000

4.1.2 Contactores de membrana

Para este trabajo se utilizaron dos contactores de membrana de fibras
huecas con dos materiales de membrana diferentes.

El primer moédulo (PermSelect® PDMSXA— 250) constaba de una carcasa de
policarbonato y 320 fibras huecas de polidimetilsiloxano (PDMS, material no

poroso), suministrado por MedArray Inc. (USA), (Figura 4.2).

Figura 4.2 Mddulo de membrana PermSelect® PDMSXA-250 (MedArray Inc., USA).

El segundo mddulo (1x5.5 MiniModule®) estaba constituido por una carcasa
de poliuretano con 2300 fibras huecas de polipropileno (PP, material microporoso),
suministrado por Liqui-Cel Membrane Contactors (Alemania), (Figura 4.3).
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Figura 4.3 Mddulo de membrana 1x5.5 MiniModule® (LiquiCel® Membrane
Contactors, Alemania).

Las caracteristicas de los médulos de membrana se pueden observar en la
Tabla 4.2.

Tabla 4.2 Caracteristicas de los médulos de membrana de PDMS y PP.

Parametro PDMS PP
Numero de fibras (n) 320 2300
Longitud efectiva (L), m 0.083 0.1397
Didmetro interno (dint), um 190 220
Diametro externo (dext), pm 300 300
Radio de poro (rp) , pm No porosa 0.02
Area Interna (Aj), m2 0.0159 0.180
Area externa (Ac), m? 0.0250 0.303
Diametro interno de carcasa, m 0.016 0.025
Porosidad (€) - 0.4
Tortuosidad (t) - 1.4
Fraccidon de empaquetamiento (¢) 0.113 0.33
Caudal maximo de liquido (Qu), L h'! 12 30
Caudal de N> (Qn2), L h? 2.7-27 26.0 - 800

Ambos mddulos se hicieron funcionar en los dos modos de operacion
habituales en estos equipos para la extraccién del gas disuelto: aplicando vacio y
con un gas de arrastre (en este caso nitrégeno). Ademas, se estudiaron las dos
posibles configuraciones del liquido en los contactores de membrana. La
configuracién del liquido por el interior de las fibras (Lumen Side o LS, por sus siglas
en inglés), consiste en la introduccién la corriente liquida a desgasificar por el
interior de las fibras y la extraccién del gas por el lado de la carcasa, bien aplicando
vacio o con nitrégeno como gas de arrastre. En la configuracidn inversa (Shell Side o
SS, por sus siglas en inglés) la corriente liquida a desgasificar se hizo pasar por la
carcasa del médulo y la extraccion del gas en el interior de las fibras.
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Dado que la concentracion de metano disuelto en el efluente del reactor
EGSB era similar a la concentracidn en la corriente de recirculacién, los contactores
de membrana se conectaron a la corriente de recirculacién. El agua proveniente del
reactor fue introducida a través de los médulos de membrana por medio de una
bomba peristaltica (Watson-Marlow, USA). Previamente el agua fue filtrada
haciéndose pasar por dos filtros en linea (Swagelok Ibérica, Espafia) de 140 y 40 um,
para minimizar el ensuciamiento de los médulos debido a las particulas del reactor
bioldgico. Se colocaron dos llaves de tres vias para la toma de muestras liquidas
antesy después de lamembrana. El agua del reactor tratada por la membrana volvié
aintroducirse en el reactor, por la parte inferior, junto a la alimentacién. En la Figura
4.4 puede verse un esquema del montaje experimental del reactor EGSB acoplado
al médulo de membrana.

Biogas
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Figura 4.4 Esquema del reactor EGSB y el médulo de membrana acoplado.

Para los experimentos a vacio, se utiliz6 una bomba de vacio (KNF
Neuberger, Alemania). Para los experimentos llevados a cabo con un gas de arrastre,
se utilizd nitrogeno gas de alta pureza (> 99.8 %) suministrado por Carburos
Metalicos S.A. (Espaiia). El caudal de nitrégeno fue regulado por un controlador de
flujo masico (Bronkhorst Hi-Tec, Paises Bajos).

4.1.2.1 Evaluacion de la eficacia de eliminacion de los modulos

La eficacia de eliminacion de los mddulos (EE, %) se puede definir como:
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CLl - CL2 .
CL1

EE = 100 (a.1)
donde C; y Ci2 son las concentraciones de gas (metano y/o diéxido de carbono)
disuelto en la fase liquida (mg L) a la entrada y salida del médulo, respectivamente.

Las muestras de liquido a la entrada y salida del médulo se tomaron por
duplicado y fueron analizadas por triplicado. En las figuras y tablas presentadas en
esta tesis doctoral se presentaran los valores promedio y sus correspondientes
desviaciones estandar.

4.1.2.2 Lavado de los médulos

Durante los experimentos de corta duracion, el lavado de los médulos de
PDMS y PP se realizé haciendo circular agua desionizada en contracorriente durante
30 minutos diariamente, para a continuacidn dejar en reposo el médulo hasta la
jornada siguiente.

Durante los experimentos con funcionamiento continuo de larga duracidn,
fue necesario llevar a cabo un lavado quimico de los mismos tras cierto tiempo de
operacion. Este lavado quimico se realizd siguiendo el protocolo facilitado por los
fabricantes (LiquiCel, 2016a; PermSelect, 2016a).

En el médulo de PDMS, el lavado quimico constaba de los siguientes pasos:
- Enjuague con agua desionizada durante 5 minutos.

- Lavado en recirculacién con una disoluciéon de NaOH 5 % (p/p) durante 30
minutos.

- Enjuague con agua desionizada hasta alcanzar pH neutro
(aproximadamente 5 minutos).

- Lavado en recirculacién con una disoluciéon de acido citrico 5 % (p/p)
durante 30 minutos.

- Enjuague con agua desionizada hasta alcanzar pH neutro
(aproximadamente 5 minutos).

- Purgado con aire hasta no observar gotas dentro del médulo.
- Secado durante al menos 2 horas a 50 °C.

En el modulo de PP, el lavado quimico se llevd a cabo siguiendo las siguientes
etapas:
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- Enjuague con agua desionizada durante 10 minutos.

- Lavado en recirculacién con una disolucién de NaOH 2 % (p/p) durante 2
horas.

- Enjuague con agua desionizada durante 10 minutos.

- Lavado en recirculacion con una disolucién de acido citrico 10 % (p/p)
durante 2 horas.

- Enjuague con agua desionizada hasta alcanzar pH neutro
(aproximadamente 10 minutos).

- Purgado con aire hasta no observar gotas dentro del médulo.

- Secado durante al menos 2 horas a 50 °C.

4.2 TECNICAS ANALITICAS UTILIZADAS

La caracterizacion del efluente del reactor EGSB es fundamental para el
seguimiento del funcionamiento del reactor y de los contactores de membranas.
Con este objetivo se determind diariamente la temperatura, el pH, y la
conductividad. Durante toda la experimentacidén también se hizo un seguimiento
semanal de la DQO, concentracidn de nutrientes, concentracién de 4cidos grasos
volatiles (AGV), alcalinidad, concentracion de sélidos totales (ST), sdlidos volatiles
(SV), sélidos en suspensidn, sélidos en suspensidn volatiles (SSV), y concentracion
de carbono orgénico total y carbono inorgdnico. Asimismo, se midié semanalmente
el caudal y composicién del biogas producido en el reactor.

El seguimiento de la operacién de los contactores de membrana se realizd
analizando mediante cromatografia gaseosa la concentracién de metano (y didxido
de carbono) disuelto en muestras liquidas de entrada y salida a los contactores de
membrana.

A continuacion se describen las técnicas analiticas utilizadas.

4.2.1 Determinacidon de metano y diéxido de carbono disueltos

Para determinar la concentracion de metano (y/o didxido de carbono)
presente en las diferentes disoluciones acuosas, se utilizé un método de espacio de
cabeza. Paraello, se recogieron dos muestras de 50 mL de las corrientes de entrada
y salida del médulo de membrana, siendo inyectadas en viales sellados de 125 mL
de capacidad, que previamente se llenaron con helio desplazando el aire. A
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continuacion, los viales se agitaron enérgicamente durante 30 segundos y se
mantuvieron a una temperatura de 25 °C y una agitacién de 120 revoluciones por
minuto en un agitador orbital (G25-KC, New Brunswick Scientific, USA) durante 3
horas, para permitir el equilibrio entre las fases liquida y gas. Tras alcanzarse el
equilibrio, se analizaron 0.5 mL de gas del espacio de cabeza por cromatografia
gaseosa. Las concentraciones de metano y diéxido de carbono disuelto en las
muestras se calcularon como:

_ Gy (Veut HV))

C
L v,

(4.2)
donde C, es la concentracién de metano o didxido de carbono en la fase liquida (mg
1), Cen es la concentracidn de metano o diéxido de carbono en el espacio de cabeza
después del equilibrio obtenida del andlisis cromatografico (mg L), VL y Ven son el
volumen de liquido y de gas en el vial respectivamente (mL), y H es la constante
adimensional de la Ley de Henry para el metano (29.55) y el diéxido de carbono
(1.20) (Sander, 1999) a 25 °C. El volumen de liquido (V.) se calculd por pesada del
vial antes y después de la recogida de la muestra liquida. Los resultados obtenidos
con este método fueron reproducibles, con un error inferior al 5 %.

Los errores estimados en las medidas de la concentracién corresponden a
la desviacion estandar de la medida, y se presentan en los resultados mostrados
tanto en las tablas (x) como en las figuras (barras).

4.2.2 Puesta en marchay calibrado del cromatégrafo de gases

Se realizo la puesta a punto del método de analisis de metano y diéxido de
carbono. Para ello se empled un cromatografo de gases Agilent GC7820A (Espafia),
gue se componia de un detector de conductividad térmica y dos columnas capilares
en serie: HP-PLOT Q (30 m de longitud x 0.53 mm de didmetro interno x 40 um de
tamanfio de particula) y HP-MOLESIEVE (30 m de longitud x 0.32 mm de didmetro
interno x 12 um de tamafio de particula), ambas suministradas por Agilent (Espafia),
y utilizando He como gas portador. En la Tabla 4.3 se muestra un resumen de los
diferentes pardmetros del método que permite cuantificar metano y didxido de
carbono.
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Tabla 4.3 Parametros del cromatdgrafo de gases del método de andlisis de metano
y dioxido de carbono.

Temperatura del inyector, °C 200
Temperatura del detector, °C 250
Temperatura del horno, °C 45
Fraccionamiento (Split) 5:1
Caudal de He, mL min? 21
Caudal de He en columna, mL min-! 4

Caudal de He auxiliar, mL min! 5

En la Figura 4.5 se muestra un cromatograma tipico de un analisis de una
muestra procedente de la entrada al contactor de membrana. Como se puede
observar, con el método creado se registraron los picos correspondientes al metano
y diéxido de carbono, objetos de cuantificacidn, asi como dos picos menores de
oxigeno y nitrogeno del aire presente en las muestras, asociados a entrada de aire
pardsito durante la toma de muestra y el procedimiento analitico.
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Figura 4.5 Cromatograma tipico de un andlisis de una muestra de la entrada al
contactor de membrana.

Los tiempos de retencidn de cada compuesto se encuentran en la Tabla 4.4:
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Tabla 4.4 Tiempos de retencidn para los gases detectados mediante el método
cromatografico.

Compuesto Tiempo de retencién, min
Didxido de carbono 3.5
Oxigeno 5.7
Nitrégeno 6.2
Metano 7.0

Una vez puesto a punto el método de separacién de gases, se realizd el
calibrado del cromatdgrafo para el metano y el diéxido de carbono, utilizando una
bala con una composiciéon de 7 % de metano y 93 % de helio y una bala con una
pureza de 100 % en diéxido de carbono, respectivamente (Carburos metalicos S.A.,
Espania). El calibrado del equipo se llevé a cabo en un rango de concentraciones de
metano y didxido de carbono adecuadas a las condiciones de trabajo, utilizando aire
como gas diluyente de los patrones. En la Figura 4.6 se pueden observar las rectas
de calibrado obtenidas para la determinacion de las concentraciones de metano y
dioxido de carbono. La bondad de los calibrados fue comprobada mensualmente.

a) b)
5 1 ST

m 4 i L 4 -

€ F = E

£3 1 CER:

s F « _f

S21 22+

T y = 0.00338x 3 F y = 0.000773x

Sl R? = 0.99940 oglt R? =0.999725
0 -....:.....:.....:.....:..... 0 'nnn:nn..:....:....:....:....

0 300 600 900 1200 1500 0 1000 2000 3000 4000 5000 6000
Area Area

Figura 4.6 Rectas de calibrado para la determinacion de las concentraciones de a)
metano (Ccua) ¥ b) didxido de carbono (Cco2).

4.2.3 Determinacion de la presion de liquido en los contactores de
membrana

La presion a la entraday salida de los mdédulos de membrana para diferentes
caudales de liquido se midié puntualmente con un manémetro digital portatil MP
112 (Kimo, Espafia), con un intervalo de medida entre 0y 2 bar.
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4.2.4 Determinacidon del caudal de metano y composicion del biogas del
reactor anaerobio

El caudal de metano producido en el reactor EGSB se determind con un
medidor de biogas modelo MGC-10 PMMA (Ritter, Alemania), conectado a la salida
superior del biogas y tras el frasco lavador de didxido de carbono y sulfuro de
hidrégeno.

Para la determinacién semanal de la composicidon de biogas, se tomaron
muestras del mismo en bolsas de muestreo FlexFoil® (SKC, USA) de cuatro capas
metadlicas no permeables al metano. Las muestras se analizaron por cromatografia
gaseosa y/o con un analizador de gas portétil Combimass GA-m (Binder, Alemania).
Con ambos equipos los resultados fueron similares.

4.2.5 Determinacidon de pH, conductividad y temperatura.

Se midieron diariamente los parametros de pH, conductividad vy
temperatura de las muestras liquidas utilizando un medidor multiparamétrico
pH/Cond 340i (WtW, Alemania).

4.2.6 Determinacidn de la concentracion de alcalinidad y concentracion
de AGV

La determinacion de la alcalinidad y de la concentracién de AGV se realizé
mediante el método de valoracién acido-base propuesto por Moosbrugger et al.
(1992), en el equipo titrador 848 Titrino plus (Metrohm, Espaia). Este método se
basa en la valoracién de una muestra previamente filtrada y diluida con una
concentracién conocida de acido clorhidrico HCl 0.1 N hasta alcanzar valores de pH
de 6.7, 5.9, 5.2 y 4.3. Posteriormente, con un programa informatico se calculan la
alcalinidad y la concentracion de AGV a partir de los célculos de equilibrio quimico
considerando concentraciones de especies quimicas como fosfatos, amonio y
sulfuros, pH, temperatura inicial de la muestra, volumen de la muestra empleada, y
los voliumenes de HCl adicionados.

4.2.7 Determinacion de la concentracion de DQO, carbono organico
total, carbono inorganico y carbono total

Para la evaluacién del rendimiento del reactor EGSB se determind la
concentracién de DQO y la concentracion de carbono organico soluble en muestras
tomadas a la entrada y salida del reactor EGSB. Para la determinacion de la
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concentraciéon de DQO, la muestra filtrada se analizd con un kit comercial
fotométrico 114540 Spectroquant® (Merck KGaA, Alemania). Para el andlisis de
carbono total y carbono inorganico se utilizé un equipo de andlisis de carbono para
muestras liquidas Total Organic Carbon Analyzer TOC-VCHS (Shimadzu Corporation,
Japon). El carbono organico total se obtiene por la diferencia entre el carbono total
y el inorgénico.

El calibrado del analizador de carbono se realizd6 periddicamente con
disoluciones patrén de hidrégeno ftalato potasico para el calibrado de carbono
total, y de carbonato y bicarbonato sédicos para el calibrado de carbono inorganico.
El rango de concentraciones de calibracién fue de entre 0y 100 mg C L.

4.2.8 Determinacion de contenido en sdlidos

Los solidos suspendidos y los sdlidos suspendidos volatiles (SSV), asi como
los sélidos totales (ST) y los sdlidos volatiles (SV), fueron determinados segun los
métodos 2540B, 2540D y 2540E de Standard Methods (Clesceri et al., 2012).

Para la determinaciéon de sdlidos suspendidos de la muestra de salida del
reactor EGSB, se filtré un determinado volumen de muestra homogénea a través de
un filtro de fibra de vidrio de masa conocida y el residuo del filtro se secd a 105 °C
hasta masa constante. La diferencia entre las dos medidas indicé el contenido en
sélidos suspendidos. Los SSV se obtuvieron por la pérdida de peso de la muestra
después de ser calcinada en una mufla a 550°C.

4.2.9 Determinacion de la concentracion de nutrientes

La concentracion de nutrientes de las muestras filtradas de entrada y salida
del reactor EGSB fue analizada mediante cromatografia idnica empleando un
cromatédgrafo idnico 833 Basic IC plus (Metrohm, Suiza) con deteccidon
conductimétrica. Con este equipo se analizd la composicion de cationes (amonio,
sodio, potasio, magnesio y calcio) con una columna Metrosep C4-250/4.0, y aniones
(fosfato, cloro, nitrato y sulfato) con una columna Metrosep A Supp3, ambas
suministradas por Metrohm (Suiza).

El equipo se calibré periddicamente utilizando patrones preparados con una
solucién multipatron elaborada a partir de disoluciones estandares comerciales de
concentraciones de 1000 mg L de cada uno de los cationes y aniones.
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4.3 DETERMINACION DE LOS COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA
DE MATERIA

El analisis de los coeficientes de transferencia de materia es importante
para evaluar la eficacia de las operaciones de desgasificacion con modulos de
membrana. En este trabajo de tesis doctoral se ha calculado el coeficiente global
experimental de transferencia de materia a partir de los resultados de los
experimentos de recuperacion de metano de la corriente de recirculacién del
reactor EGSB con los contactores de membrana, aplicando un balance de materia a
la fase liquida de los mddulos. A continuacién, se ha realizado un andlisis de la
transferencia de materia en el sistema a partir de la estimacidn de los coeficientes
individuales de transferencia de materia de la fase gas, de la membranay de la fase
liquida.

4.3.1 Calculo del coeficiente global experimental de transferencia de
materia (KL,exp)

El coeficiente global experimental de transferencia de materia (Kiexp, m s)
se puede determinar a partir de un balance de materia a la fase liquida en el médulo
de membrana. Se obtiene una expresién diferencial tal que:

dCI_ *

QLK =- KL, exp (C-C) (4.3)
donde Q, es el caudal de liquido que circula por el médulo de membrana (m3s?), A
es el drea de contacto (m?), C, es la concentracion de metano en la fase liquida (mg
L'Y) y C." es la concentracidn de metano en la fase liquida que se encontraria en

equilibrio con la concentracidn de la fase gas (mg L), y que se define como:
Cl=H-Cg (4.4)
donde Cg es la concentracién de metano en la fase gas.
Integrando la ecuacion (4.3) entre las concentraciones de entrada y salida

de metano del contactor, y asumiendo una variacion de concentracion en la fase gas
despreciable, el balance de materia se resuelve tal que:

Q C,-C,
K ew="— In (—— (4.5)
' A CLl' CL

donde Ci1 y Ci2 son las concentraciones de metano en la fase liquida a la entrada y
salida del contactor de membrana, respectivamente.
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Si la concentracion en la fase gas de las especies transferidas es muy
pequefia, la concentracidn de equilibrio en la fase liquida podria considerarse
despreciable comparada con la concentracion en la fase liquida (C.>>C."; C-C."=C\)
y la ecuacidn (4.5) se podria simplificar a:

Q Cp

KLexp=- — In — 4.6
L, exp A CLl ( )

4.3.2 Estimacion de los coeficientes individuales de transferencia de
materia de la fase gas, de la membrana y de la fase liquida

La transferencia de materia global en los contactores de membrana de
fibras huecas para desgasificacidn de corrientes liquidas se puede estimar como:
1 1 1 1
= + +
K. AL HkgAg HknAm kAL

(4.7)

donde K, es el coeficiente global de transferencia de materia referido a la fase
liquida (m s?); ke, ki y km son los coeficientes individuales de transferencia de
materia en la fase gas, liquida y de la membrana referidos a la fase gas,
respectivamente (m s); Ag y AL son las dreas de la membrana en contacto con la
fase gas y liquida, respectivamente (m?) y Am es el drea de la membrana media
logaritmica entre Ag y AL(m?).

Las correlaciones que describen los coeficientes individuales de
transferencia de materia son de gran importancia para el dimensionado de equipos
basados en la transferencia de materia entre fases. Para los equipos de
transferencia de materia en general, y los contactores de membrana en particular,
los coeficientes individuales de transferencia de materia se pueden predecir
utilizando correlaciones genéricas del tipo:

Sh o Re® Sc? Gz¥ f (geometria) (4.8)

donde Sh, Re, Sc y Gz son los nimeros de Sherwood, Reynolds, Schmidt y Graetz,
respectivamente, y f es alguna funcién que depende de la geometria del contactor.
Estos nimeros adimensionales se definen como:

kd
2 4.9
Sh S (4.9)
dpv
Re= 2PV (4.10)

v
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vl

Sc= p_D (4.11)
d’v

Gz= — (4.12)
DL

donde k es el coeficiente individual de transferencia de materia (m s2), d es el
didmetro de la fibra (m), D es la difusividad del componente en la fase liquida o gas
(m?s1), p es la densidad de la fase (g m3), v es la velocidad de la fase (ms?), pes la
viscosidad de la fase (g m?* s?) y L es la longitud de la fibra (m).

En este trabajo de tesis doctoral se han empleado unos valores del
coeficiente de difusividad de metano a 25 °C y 1 bar en agua de 1.76 -10° m? s’!
(Cengel y Boles, 2008), en nitrégeno de 2.19 -10° m? s' y en aire de 1.76 10> m? s!
(Fuller et al., 1969).

Es habitual el uso de correlaciones para la estimacion de los coeficientes de
transferencia de materia. Varios autores han presentado una recopilacion de dichas
correlaciones aplicables para el flujo de liquido y el gas por el interior y el exterior
de las fibras de un contactor de tipo fibras huecas y diversas geometrias (Kreulen
et al., 1993; Lévéque, 1928; Prasad y Sirkar, 1988), algunas de las cuales se han
utilizado en este trabajo de tesis.

4.3.2.1 Estimacion del coeficiente individual de transferencia de materia del
fluido que circula por el interior de las fibras del contactor de
membrana

Para el caso del fluido que circula por el interior de las fibras del contactor
de membrana, se proponen varias correlaciones, que pueden consultarse en los
trabajos de revision como Gabelman y Hwang (1999). De todas ellas, la solucién de
Lévéque (4.13), es la mas utilizada especialmente en procesos de
adsorcion/extraccidon con contactores de membrana (Mahmud et al., 2004; Tai et
al., 1994; Wu y Chen, 2000). Esta correlacién predice con una buena precision la
transferencia de materia en aquellos casos en los que el nUmero de Graetz es mayor
a4

Sh=1.62 Gz (4.13)

Combinando las ecuaciones (4.9), (4.12) y (4.13) se obtiene la ecuacién
(4.14). Esta ecuacién permite realizar una estimacion del coeficiente individual de
transferencia de materia del fluido que circula por el interior de las fibras del
contactor de membrana. Asi, cuando el liquido del reactor circula por las fibras
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(configuracion LS), se estima el coeficiente individual de la fase liquida (k.), y cuando
el liquido circula por la carcasa (configuracién SS), se permite estimar el coeficiente
individual de la fase gas (ke):

1/3

D di . 2v
kisg= — 1.62 <L> (4.14)
dine LD

4.3.2.2 Estimacion del coeficiente individual de transferencia de materia del
fluido que circula por la carcasa del contactor de membrana

Para el caso del fluido circulando por la carcasa, se utiliza frecuentemente
la estimacién de Prasad y Sirkar (1988) (4.15), valida para numeros de Re
comprendidos entre 0 y 500, y fracciones de empaquetamiento de entre 0.04 y 0.4.

sh=p M RE®5c033 (4.15)

donde B es 5.8 para membranas hidrofébicas y 6.1 para hidrofilicas, de es el
didametro equivalente del médulo, y ¢ es la fraccidn de empaquetamiento de las
fibras del contactor de membrana. Sustituyendo las ecuaciones (4.9), (4.10) y (4.11)
en la ecuacién (4.15), se obtiene la expresién (4.16) que permite estimar el
coeficiente individual de transferencia de materia del fluido que circula por la
carcasa, obteniéndose k. 6 kg:

0.6
o =Dp (L) R (4.16)
L 1 pD

La estimacién de Dahuron y Cussler (1988) (4.17), también puede utilizarse
para calcular el coeficiente individual de transferencia de materia con el fluido
circulando por la carcasa del contactor, cuando se sospecha que tiene lugar
canalizacién alrededor de las fibras.

Sh=8 (Re—Lde) 5033 (4.17)

Sustituyendo las ecuaciones (4.9), (4.10) y (4.11) en la ecuacion (4.17) se
obtiene la expresién (4.18), que permite calcular el coeficiente individual de
transferencia de materia en la fase liquida (k.) o gas (ks) cuando estas fases circulan
por la carcasa del médulo y se supone canalizacidon en el mismo:

devp)/ M )0‘33
kisc=8D — 4.18
LoG ( uL )(pD (4.18)
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4.3.2.3 Estimacion del coeficiente individual de transferencia de materia de
la membrana

El fenémeno de transferencia de materia a través de la membrana varia
segln la naturaleza de la misma (densa o porosa), y por tanto también se diferencia
la forma de estimar el coeficiente. Para las membranas densas o no porosas, el
coeficiente individual de transferencia de materia de la membrana se puede estimar
con la siguiente ecuacién (Nguyen et al., 2011):

PermRT

(4.19)
Iv,

m

donde km es el coeficiente individual de transferencia de materia a través de la
membrana (m s), Perm es la permeabilidad de la especie que se transfiere respecto
al material de la membrana, que se suele medir en unidades de barrer (1 barrer=
7.5005 x 107 m?s1Pa—1 - STP), R es la constante de la ley de los gases ideales (8.314
J mol? K1), T es la temperatura (K), | es el espesor de la membrana (m) y vc es el
volumen molar de la especie que se transfiere (m3 mol?).

Para la transferencia de metano en la membrana densa de PDMS, se han
descrito valores de los coeficientes de permeabilidad entre 850y 1600 barrers (Heile
et al., 2014; Merkel et al., 2000; Nymeijer et al., 2004), siendo 950 barrers el valor
sugerido por el fabricante (PermSelect, 2016a).

En el caso de membranas microporosas, la transferencia de materia puede
ser mas compleja, especialmente si se da la aparicién del fendmeno de mojado de
los poros. En las membranas porosas, los poros pueden ocuparse total o
parcialmente de liquido, o, por el contrario, permanecer ocupados por la fase gas.
Para el calculo de los coeficientes de transferencia de materia, hay que tener en
cuenta, por tanto, ambas situaciones. De esta forma, la expresién para la estimacién
del coeficiente individual de transferencia de materia de la membrana tiene dos
componentes (Mavroudi et al., 2006) y queda tal que:

1 1 1
e (10 X (4.20)

donde km es la contribucidn al coeficiente individual de transferencia de materia
cuando los poros estdn ocupados por gas (m s?), kmes la contribucidn al coeficiente
individual de transferencia de materia cuando los poros estan ocupados por liquido
(m s) y x es la fraccion de poro ocupada por el liquido.

A su vez, kmg y km. se calculan mediante las siguientes expresiones
(Mahmud et al., 2000; Qi y Cussler, 1985):
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Dg,eff €
= 0 4.21
m,G T I ( )
D€
= — 4.22
m,L T | ( )

donde Dgeff €s la difusividad efectiva de la especie que se transfiere en la fase gas
que ocupa el poro (m? s1), D es la difusividad de la especie que se transfiere en la
fase liquida que ocupa el poro (m? s2), € es la porosidad y T es la tortuosidad de la
membrana.

Dgeft se determina por las interacciones entre las moléculas (difusion
molecular, Dgm, m? s2), asi como las interacciones de las moléculas con las paredes
de los poros (difusién de Knudsen, Dgxn, m? s1), a través de la siguiente ecuacién

(Kreulen et al., 1993):
-1
1 1
DG,eff = <—+ ) (4.23)

DG,m DG,Kn

La difusividad molecular (Dgm, m? s?) se puede obtener mediante la
expresion de Fuller et al. (1969):

1/2
0.1013 T75 (L +;>

Mgas Mespecie (4.24)

D =
© P [(Zv)1/3+ (Zv)l/3 ]2

gas especie

donde T es la temperatura (K), P es la presidn en el lado del gas (Pa), Mgas Y Mespecie
son los pesos moleculares del gas y de la especie transferida, respectivamente (g
mol?) y 2v son los volimenes de difusién atémica del gas y de la especie que se
transfiere (m3 g stomo).

La difusividad de Knudsen (Dg xn, m? s1) se puede determinar a partir de la
siguiente ecuacion (Cussler, 1984):

1/2
) (4.25)

donde rp es el radio medio de poro (m) (ver Tabla 4.2).

Dg = 9.70-10° , (

especie

Para la membrana microporosa de PP que se utiliza en este trabajo de tesis
doctoral, se han calculado los valores para Dg,eff, De,mY Dg,kn, tanto para la operacion
a vacio como la operacion con nitrégeno como gas de arrastre (Tabla 4.5).
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Tabla 4.5 Valores de la difusividad efectiva (Dgff), molecular (Dgm) y de Knudsen
(Dg,kn) del metano en el contactor de PP para la operacion a vacio y con

nitrégeno como gas de arrastre.

Pvac, m bar

140 500 800

Dm, m*s®  2.45.10% 4.16:10* 1.00-103
Dekn, m?*s?  8.37-10° 8.37-10° 8.37-10°
Deeff, m*s?  8.10-10° 8.21-10° 8.30-10°®

Qnz, L h?

26 80 800
1.91-10* 1.90-10* 1.91-10%
8.37-10°% 8.37-10°% 8.37-10°
8.02:10°% 8.02-10° 8.00-10°
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Actualmente, los procesos de degradacion anaerobia suponen un
tratamiento viable para una gran variedad de aguas residuales industriales,
incluyendo aquellas contaminadas con disolventes, a bajas temperaturas o a
temperatura ambiente (condiciones psicrofilicas, < 25 °C) (Collins et al., 2005;
Enright et al., 2005; Lafita et al., 2015; Lettinga, 2001; McHugh et al., 2004).

El tratamiento anaerobio de aguas residuales con etanol como
contaminante es una tecnologia ampliamente utilizada en las industrias cerveceras.
Kato et al. (1997) obtuvieron eficacias de eliminacién del 73 % al operar un reactor
anaerobio EGSB a 30 °C con una carga organica de etanol de 32.4 g DQO L d*. Asi
mismo, Lafita et al. (2015) obtuvieron eficacias de eliminacién superiores al 98 % al
tratar una carga organica de etanol de 30 kg DQO m3d*a 25 °C.

En este capitulo se va a presentar el funcionamiento y mantenimiento de
un reactor EGSB operado a 25 °Cy alimentado con agua residual sintética con etanol
como contaminante, tomando como referencia el estudio de la tesis doctoral de
Lafita (2016), donde se optimizé la degradacién anaerobia de disolventes orgdnicos
con reactores anaerobios EGSB en condiciones mesofilicas y psicrofilicas. La
operacion y mantenimiento del reactor es el punto de partida de la presente tesis
doctoral, cuyo principal objetivo es la eliminacién del metano disuelto en el efluente
de dicho reactor. En este capitulo también se presentard la caracterizacién del
efluente anaerobio sometido a tratamiento de desgasificacion.

En el capitulo de Materiales y Métodos se describié el montaje experimental
utilizado y la composicion del alimento del reactor EGSB, asi como las técnicas
analiticas utilizadas.

5.1 PLAN DE TRABAJO

A continuacién se describe el plan de trabajo seguido para la puesta en
marcha del reactor EGSB, asi como su mantenimiento a lo largo de todo el periodo
experimental durante la operacidn de los contactores de membrana. Ademas, se
muestra una caracterizaciéon del efluente del reactor EGSB, que representa la
corriente alimentada a los contactores de membrana para el estudio de la
recuperacion de metano disuelto.
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5.1.1 Puesta en marchay operacidn a alta carga del reactor anaerobio de
lecho expandido

Como punto de partida para operar los contactores de membrana, fue
necesaria la puesta en marcha y mantenimiento de un reactor EGSB. Se eligié etanol
como contaminante modelo presente en aguas residuales de diversos sectores
industriales tales como el cervecero, flexografico y cosmético, entre otros. Este
disolvente orgéanico se caracteriza por su facilidad de degradacion anaerobia en este
tipo de sistemas a una temperatura de 25 °C. La inoculacién del reactor se describié
en el apartado 4.1.1 del capitulo Materiales y Métodos. Para adecuar la biomasa
utilizada en la inoculacion del reactor, su arranque se hizo de manera progresiva,
incrementando la carga orgénica de etanol de 10 a 30 kg DQO m3 d! (etapas | aV,
Tabla5.1) . Finalmente, la carga se mantuvo en 30 kg DQO m~ d! durante el periodo
de operacion de los contactores de membrana, con el fin de obtener un efluente
anaerobio de entrada al sistema de membrana con una composicidn fisico-quimica
constante. Enla Tabla 5.1 se detallan las condiciones de operacion durante la puesta
en marcha. La velocidad superficial se mantuvo en 10.7 m h*%, valor dentro del rango
tipico de velocidades en este tipo de reactores (Lettinga, 2001), para lo cual se
dispuso de un caudal de recirculacion de 33 L h%,

Durante la puesta en marcha se hizo el seguimiento diario y semanal de
diferentes pardmetros: temperatura, pH, conductividad, alcalinidad, concentracién
de AGV, concentraciones de DQO de entrada y salida, y concentracién de sélidos
suspendidos y SSV. Ademas, se midié el caudal y composicidon del biogas producido.

Tabla 5.1 Condiciones de operacién para la puesta en marcha del periodo inicial del
reactor EGSB. Ce: concentracidon de entrada; CO: carga organica.

[ Il 1] v Vv
Dias operacion 0-1 2-60 61-62 63-64 65-196
C., gbQOL? 5 7.5 10 12.5 15
CO, kg DQO m3d? 10 15 20 25 30

Una vez adaptada la biomasa tras la puesta en marcha, el reactor se
mantuvo en funcionamiento durante aproximadamente 3 afios, a la mdxima carga
organica (etapa V) con un seguimiento semanal de pH, conductividad, alcalinidad,
AGV, sélidos suspendidos y SSV del efluente para asegurar el funcionamiento
estable del reactor. Asimismo, se realizd el seguimiento del rendimiento de
eliminacion de DQO, caudal y composicidn del biogas producido. La concentracién
de nutrientes también fue evaluada a la entrada y a la salida del reactor, analizando
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los cationes (amonio, sodio, potasio, magnesio y calcio) y los aniones (fosfato, cloro,
nitrato y sulfato).

Durante el tiempo de operacién del reactor, se hicieron tres paradas
vacacionales, tras las cuales fue necesario un reinicio del mismo con nuevo inéculo.
Las puestas en marcha tras estas paradas vacacionales se hicieron de la forma
descrita anteriormente, es decir, aumentando de forma paulatina la carga orgdnica
hasta un valor de 30 kg DQO m3 d* alcanzando condiciones de funcionamiento
constantes.

5.1.2 Caracterizacion del efluente del reactor anaerobio de lecho
expandido

Para conocer en profundidad las caracteristicas del efluente a tratar en los
contactores de membrana, se llevd a cabo un seguimiento de los siguientes
pardmetros fisico-quimicos del sistema: pH, conductividad, alcalinidad, AGV, DQO,
concentracién de ST, SV, sélidos suspendidos y SSV, concentracién de nutrientes,
concentracién de metano y diéxido de carbono disueltos, y composicion del biogds
del reactor, presentandose la caracterizacién completa como los resultados
promedio de todo el periodo experimental.

5.2 RESULTADOS Y DISCUSION

5.2.1 Puesta en marchay operacidn a alta carga del reactor anaerobio de
lecho expandido

En la Tabla 5.2 se muestran los resultados correspondientes a la puesta en
marcha y operacion del reactor EGSB durante el primer periodo de funcionamiento
(6.5 meses), obteniéndose resultados muy similares en los demds reinicios del
sistema. Como se puede observar, la degradacion de etanol a 25 °C presenta una
elevada eficacia de eliminacién global, superior al 95 % durante todo el periodo
experimental, incluso en el arranque, cuando se aplicé una baja carga organica. Esto
indica que desde el inicio de la puesta en marcha del reactor EGSB la biomasa estaba
adaptada al sustrato utilizado y a la temperatura de operacién. Estos valores de
eficacias de eliminacién son similares a los obtenidos en otros trabajos (Kato et al.,
1997; Lafita et al., 2015).
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Como se observa en la Tabla 5.2, el reactor anaerobio se mantuvo estable
funcionando a la mayor carga organica aplicada (30 kg DQO m™3 d!) a partir del dia
65 de operacidn, con una eficacia de eliminacién de DQO superior al 99 %, con una
concentracion de DQO a la salida del reactor en torno a 100 mg DQO L.

En la Figura 5.1 se representa la variacion temporal de la carga organica y
de la eficacia de eliminacién para el reactor durante su puesta en marcha y
operacion en ese primer periodo de funcionamiento. Se puede observar que, desde
los primeros dias de operacidn, la eficacia de eliminacion obtenida se mantiene en
un valor muy elevado, en torno al 95 %, lo cual indica, tal y como se comentd
anteriormente, una rdpida y buena adaptacion del inéculo a las condiciones de
trabajo. También se observa que tras el aumento sucesivo de la carga orgdnica
(etapas de la Ill a la V), le eficacia de eliminacién se mantuvo en un valor muy
elevado, en torno al 99 %.

Lyl Hiy1v v
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T80 w
1 70

CO, kgDQO mM3d?

80 100 120 140 160
t, dias
® Cargaorganica O Eficaciade eliminacién

Figura 5.1 Seguimiento de la variacion temporal de carga orgdnica (CO,®) y eficacia
de eliminacion (EE, © ) durante la puesta en marcha y operacion del
reactor EGSB.

También se hizo un seguimiento de la concentracién de AGV en el efluente
y de la produccion de metano. Como se observa en la Figura 5.2, la concentraciéon
de AGV se mantuvo en valores muy bajos (por debajo de 50 mg CHsCOOH L?)
durante practicamente todo el tiempo de operacién, no superando en ningun
momento los 150 mg CH3COOH L. Este bajo valor de la concentracién de AGV es,
de nuevo, un indicativo de una adecuada adaptacion del indculo, especialmente las
bacterias metanogénicas, a la temperatura de trabajo, a la carga orgénica aplicada
y al sustrato. Respecto a la produccién de metano, se puede observar en la Figura
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5.2 que en las etapas | y Il se alcanzé un valor promedio de 0.30 m3 biogas kg™t DQO
eliminada, algo inferior al estequiométrico (0.35 m? biogéds kg DQO eliminada)
sefialado por Grady et al. (2011). Sin embargo, en las etapas lll, IV y V se observa
una estabilizacién de la produccién de metano, obteniéndose un valor de 35 m?3
biogas kg DQO eliminada, lo cual indica una total adaptacion de la biomasa.
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Figura 5.2 Evolucion de la concentracion de acidos grasos volatiles (AGV,®) y la
produccién de metano (0) en el biogas del reactor EGSB durante la puesta
en marcha y operacién.
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Adicionalmente, se midié la composicion del biogas generado. En la Tabla
5.3 se muestra que la composicion promedio se mantuvo muy estable durante la
puesta en marchay la operacion a alta carga, alcanzando una alta concentracién de
metano (78 %). Esta concentracién de metano es ligeramente superior a la tedrica
sefialada por Buswell y Boruff (1932) para la degradacion de etanol, que se calcula
enun 75 % de metanoy un 25 % de didxido de carbono (Tchobanoglous et al., 2003).
La cantidad de acido sulfhidrico es baja, alrededor de 100 ppm, lo que se consiguid
reduciendo la cantidad de sulfatos del alimento del reactor utilizando agua
desionizada en lugar de agua de la red (Lafita, 2016).

Tabla 5.3 Composicidon promedio del biogds generado durante la puesta en marcha
y operacion a alta carga del reactor EGSB.

CH4, % 78.3£1.3
€Oz, % 21.74¢1.3
H,S, ppm 110.0%15.6
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El contenido en sdlidos del efluente es un indicador tanto de la capacidad
de retencién de la biomasa en el interior del reactor anaerobio como de la necesidad
de filtracidn de la corriente a tratar en el sistema de membranas de desgasificacidn
para evitar los problemas de ensuciamiento. En cuanto al seguimiento de la
concentracion de sélidos suspendidos (Figura 5.3), se observa que se mantienen en
un valor promedio de 40 mg L practicamente constante, con un porcentaje de
sélidos suspendidos volatiles superior al 80 %. Este relativamente bajo valor
muestra la estabilidad de funcionamiento del reactor, con una adecuada retencién
de la biomasa bajo las condiciones de operacidn. Los resultados a partir del dia 160
de operacidn presentaron un comportamiento similar al descrito.
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Figura 5.3 Evolucion de la concentracion de sélidos suspendidos (®) y del porcentaje
de sélidos suspendidos volatiles (SSV,0) en el efluente del reactor EGSB
durante la puesta en marcha y operacién.

5.2.2 Caracterizacion del efluente del reactor anaerobio de lecho
expandido

En la Tabla 5.4 se muestran los resultados experimentales promedio
correspondientes a la operacién a una carga orgédnica de 30 kg DQO m3 d*. El
funcionamiento continuo habitual del reactor durante la operacién de
desgasificacion fue el que se obtenia en las condiciones de operacidn utilizadas en
esta etapa V. Estos resultados constituyen la caracterizacién del efluente
alimentado al sistema de membranas durante los tres afios en los que se mantuvo
en operacion. La alcalinidad se reguld para mantener estable el pH del sistema en
un valor préoximo a 7, asegurando el funcionamiento éptimo del reactor y se
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mantuvo en valores alrededor de 3000 mg CaCOs L mediante la dosificacién de
bicarbonato sddico con una concentracion de 5 g NaHCOs L (Lafita, 2016).

Tabla 5.4 Caracterizacién fisico-quimica del efluente anaerobio durante el periodo
experimental. AGV: concentracidn de 4cidos grasos volatiles; Cs:
concentracién de salida; ST: Sélidos totales; SV: Sdlidos volatiles; SSV:
sélidos suspendidos volatiles; Ci1,cha: concentracién de metano disuelto
en el efluente; Ci1,co2: concentracion de didxido de carbono disuelto en

el efluente.
pH 7.4+0.2
Conductividad, mS cm™ 5.7+0.2
Alcalinidad, mg CaCO; L*! 3150+147
AGV, mg CH3;COOH L! 35.0+8.0
Cs, mg DQO L 105+41
ST, mg L? 381061
SV, % 6.0+£0.1
Sélidos suspendidos, mg Lt 37.0+4.6
SSV, % 90.5%4.0
Aniones
Cl 444 5+31.7
PO,* 15.6+2.3
NOs 0.9+0.7
SO4* 0.840.3
Cationes
NH.* 39.1+8.6
Na* 1397.9+71.4
K* 73.3+£17.1
Ca** 49.2+3.7
Mg2* 43.1%5.0
Gases disueltos
Ci1, cHa, Mg Lt 30.249.0
CLl, co2, Mg |_'1 244.6168.5

Es interesante resaltar que la mayor parte de los sélidos eran de origen
inorgdnico y estaban disueltos, atribuibles a la alcalinidad del reactor, mientras que
entre los sélidos suspendidos la proporcién era la inversa. La calidad del agua no se
vio modificada apreciablemente en ninguno de los pardmetros medidos (Tabla 5.4)
por el uso de los filtros instalados antes de los contactores de membrana.

A partir de la composicion del biogas generado por el reactor EGSB (Tabla
5.3), se pueden calcular las concentraciones de equilibrio de metano y diéxido de
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carbono en la fase liquida del reactor EGSB (C: cha Y C: co2), teniendo en cuenta la
siguiente expresion:
* CG

c=- (5.1)

donde CE es la concentracion de la especie en la fase liquida en equilibrio con la fase
gas (mg L?), Cg es la concentracidn de la especie en la fase gas (mg L'}) y H es la
constante de la ley de Henry para cada especie (adimensional) expresada como el
cociente entre la concentracidn en la fase gas y la concentracion en la fase liquida.
Los valores de las constantes de la ley de Henry a 25 °C para el metano y el didxido
de carbono son de 29.55 y 1.20 respectivamente (Sander, 1999).

, . o . , . *
Asi, las concentraciones de equilibrio en la fase liquida de metano (C| cu4) ¥

dioxido de carbono (CE coz), dan valores de 17.3 mg CHs L' y 325.6 mg CO, L*
respectivamente. Como se puede observar en la Tabla 5.4, para el caso del metano,
la concentracién media medida en el efluente fue de 30.2 mg L?, 1.7 veces la
concentracién de equilibrio, lo cual indica una sobresaturacidon de metano residual
en el efluente, pudiéndose encontrar este compuesto tanto en forma disuelta como
en forma de pequefias burbujas. Puntualmente se observaron concentraciones de
metano disuelto inferiores a este valor promedio y préximas al equilibrio. La
sobresaturacion de metano disuelto en los reactores anaerobios ha sido observada
en diversas ocasiones tanto en reactores de laboratorio como industriales. Crone et
al. (2016) muestran una recopilacion de grados de sobresaturacidon en diferentes
tratamientos anaerobios de aguas residuales. En dicho trabajo, los grados de
sobresaturacion oscilan entre 1.34 y 6.9, segun el sistema anaerobio utilizado. En
sistemas basados en la retencidon de biomasa, como es el caso de reactores UASB,
la transferencia de materia del metano al espacio de cabeza del reactor esta limitada
por la ausencia de agitacién y por la baja velocidad del liquido, inherente a la
configuracién del reactor. En estos sistemas, los grados de sobresaturacion suelen
ser elevados (superiores a 3). Sin embargo, en reactores tipo EGSB, como el que se
utiliza en este trabajo, los grados de sobresaturacion son algo menores debido a la
alta velocidad ascensional del lecho.

5.3 CONCLUSIONES

En este capitulo se han presentado los resultados del reactor EGSB en su
puesta en marchay funcionamiento continuo durante todo el periodo experimental
de la operacion de los contactores de membrana.
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Durante la puesta en marcha del reactor EGSB, éste presenta una elevada
eficacia de eliminacidn global, lo que indica la rapida adaptacién de la biomasa al
sustrato y a la temperatura de operacién. La concentracién de 4cidos grasos
volatiles en el efluente se mantuvo en valores muy bajos, sin superar los 150 mg
CH3COOH L%, indicando nuevamente una buena adaptacidon del indéculo a las
condiciones de trabajo. La produccién de metano también se mantuvo muy estable.
La concentracién de sélidos suspendidos en el reactor se mantuvo en un valor
practicamente constante en torno a 40 mg L%, lo cual también muestra una buena
retencién de la biomasa en el reactor.

Durante la operacién del reactor tras la puesta en marcha a alta carga, los
pardmetros pH, alcalinidad y concentracion de 4cidos grasos volatiles se
mantuvieron en valores promedio de 7.4, 3150 mg CaCO; L™* y 35 mg CH3COOH L™
respectivamente, muy similares a los resultados obtenidos durante la puesta en
marcha del reactor.

La concentracion promedio de metano disuelto presente en el efluente del
reactor EGSB fue de 30.2 mg L, superior a la concentracién tedrica en equilibrio
con el metano gaseoso que se genera en el reactor, lo que indica una
sobresaturacién de metano en el efluente.

Es importante resaltar que cada puesta en marcha del reactor requiere de
al menos un mes de espera para la estabilizacidn del sistema (etapas | - IV) antes de
llegar a un periodo estable de funcionamiento donde poder emplear el efluente en
los experimentos de desgasificacion, lo que limita en gran medida la investigacién y
requiere de una adecuada planificacién para optimizar los periodos de operacion.
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La desgasificacion de corrientes liquidas mediante contactores de
membrana se puede llevar a cabo mediante tres modos de operacién segun la
extraccién del gas disuelto: aplicando vacio, haciendo pasar un gas de arrastre en
uno de los lados de la membrana o una combinacion de ambos. La eleccion de un
modo de operacion u otro depende fundamentalmente de tres factores: la eficacia
de eliminacién que se quiere conseguir, la necesidad de reutilizar el gas recuperado,
y el consumo energético de la operacion.

Vallieres y Favre (2004) estudiaron las ventajas y desventajas de la
operacion a vacio y con gas de arrastre utilizando membranas densas. En este
estudio se puso de manifiesto que desde el punto de vista industrial la operacién
gue conlleva un menor consumo energético es la que utiliza un gas de arrastre, a
menos que pueda ser viable una baja presion de vacio (frecuentemente inferior a
20 mbar). Sin embargo, la operacidon a vacio es preferible cuando se necesita
recuperar el gas extraido con una alta pureza, como es el caso de este trabajo,
recuperando el metano para su reutilizacién como combustible. Con el empleo de
un gas de arrastre habria que considerar una etapa adicional de purificacion que
incrementaria el coste total de la operacion de desgasificacion. Ademas, un balance
energético positivo del proceso de recuperacion de metano de efluentes anaerobios
resulta el parametro clave para determinar el interés en la tecnologia de
membranas, no sélo desde el punto de vista econdmico, sino también y
especialmente desde el punto de vista ambiental, ya que supondria un impacto
positivo en la reduccidn de gases de efecto invernadero.

En este capitulo se va a estudiar la operacién a vacio para la recuperacion
del metano disuelto en el efluente del reactor de lecho expandido (EGSB) con los
contactores de membrana de polidimetilsiloxano (PDMS) y de polipropileno (PP).
Para ello se evalua el efecto de diferentes parametros en la eficacia de eliminacion,
como el caudal de liquido, presién de vacio o configuracién del liquido a través de
los mddulos de membrana (LS, con el liquido circulando por el interior de las fibras,
y SS, con el liquido circulando por la carcasa del médulo). Ademas, se realiza una
evaluacion del aprovechamiento energético que supone la utilizacion del metano
disuelto recuperado con los contactores de membrana.

En el capitulo 4 (Materiales y Métodos), se describio el montaje
experimental utilizado, asi como las técnicas analiticas que se llevaron a cabo para
determinar la concentracién de metano disuelto en el efluente del reactor y el
calculo de la eficacia de eliminacién.
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6.1 PLAN DE TRABAJO

A continuacion se describe el plan de trabajo seguido para la evaluacién de
la eficacia de recuperacidon de metano disuelto en el efluente del reactor EGSB con
las membranas de PDMS y PP, operando bajo condiciones de vacio. La eficacia de
eliminacion se evalud considerando el efecto que tiene sobre ella la presidn de vacio
aplicada, el caudal de liquido tratado por los médulos y la configuracion del liquido
a través de los médulos de membrana (LS, con el liquido circulando por el interior
de las fibras, y SS, con el liquido circulando por la carcasa del médulo).

Los experimentos planificados se realizaron para la determinacion de:
- Eltiempo necesario para alcanzar el estado estacionario.

- El efecto de la presidon de vacio y del caudal de liquido en la
recuperacion de metano.

- La configuracién del liquido a través de los mddulos de membrana
mas adecuada (LS 0 SS).

- La eliminacion del dioxido de carbono disuelto durante la
operacion.

Las condiciones experimentales de los ensayos realizados se muestran en la
Tabla 6.1.

En todos los experimentos se midi6é la concentracién de metano en la
corriente de salida de la membrana respecto al tiempo de funcionamiento del
modulo de membrana. De este modo se pudo determinar el tiempo minimo de
duracidn de los experimentos que aseguran la consecucién del estado estacionario
de la operacion.

Para evaluar el efecto de la presion de vacio y el caudal de liquido tratado
en la eficacia de eliminacidon de metano disuelto, se llevaron a cabo experimentos
trabajando tanto en la configuracidn con el liquido circulando por el interior de las
fibras (LS) como por el exterior de las mismas (SS). En estos experimentos, el tiempo
de operacién de los contactores se fijo a partir de la evaluacién del estado
estacionario comentado anteriormente. El caudal de liquido tratado fue modificado
teniendo en cuenta los valores minimos y maximos de operaciéon para cada
membrana recomendados por los fabricantes (LiquiCel, 2016b; PermSelect, 2016a).
Por otro lado, la presién de vacio aplicada se fijo en un rango de entre 140 y 800
mbar, teniendo en cuenta tanto los valores tipicos de la operacion de
desgasificacion a vacio (Cookney et al.,, 2012; Ito et al., 1998) como las
especificaciones de los fabricantes (LiquiCel, 2016b; PermSelect, 2016a).
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Tabla 6.1 Condiciones experimentales de los ensayos de la operacioén a vacio de los
contactores de membrana de PDMS y PP. Py Presion de vacio; Qu:
caudal de liquido; Qi/A:: flujo de liquido; v.: velocidad de liquido.

PDMS PP
Pvac, Q, Q/A, Vi, Pvac, Qu, Q/A, Vi,
mbar Lh!'! Lh!'m? ms? mbar Lh? Lh'm? ms?
Liquido por fibras (LS) Liquido por fibras (LS)

140 0.36 22.6 0.011 140 4.07 22.6 0.013
6.00 3774 0.184 13.56 75.5 0.043

10.80 679.3 0.331 16.48 91.5 0.052

314 0.36 22.6 0.011 20.38 113.2 0.065
6.00 3774 0.184 27.18 150.9 0.086

500 0.36 22.6 0.011 500 4.07 22.6 0.013
1.20 75.5 0.037 13.56 75.5 0.043

1.80 113.2 0.055 16.48 915 0.052

2.40 150.9 0.073 20.38 113.2 0.065

4.20 264.2 0.129 27.18 150.9 0.086

6.00 3774 0.184 800 4.07 22.6 0.013

10.80 679.3 0.331 13.56 75.5 0.043

800 0.36 22.6 0.011 16.48 91.5 0.052
6.00 377.4 0.184 20.38 113.2 0.065

10.80 679.3 0.331 27.18 150.9 0.086

Liquido por carcasa (SS) Liquido por carcasa (SS)

800 0.36 22.6 0.001 800 4.07 22.6 0.003
6.00 377.4 0.009 9.00 50.0 0.008

10.80 679.3 0.017 13.56 75.5 0.011

16.80 915 0.014
20.34 113.2 0.017

Para evaluar la influencia de la configuracién del liquido en los médulos de
membrana en la eficacia de recuperacion del metano disuelto, se disefiaron
experimentos a una presidon de vacio de 800 mbar, manteniendo los caudales de
liquido tratado en el intervalo 0.36 - 10.80 L h''y 4.07 - 20.34 L h* para los mddulos
de PDMS y de PP, respectivamente, con el liquido fluyendo a través de las fibras o
de la carcasa.

Ademas de evaluar la recuperacion del metano disuelto en el efluente del
reactor EGSB, también se evalud la eliminacion simultanea del diéxido de carbono
disuelto durante la operacidn a vacio con ambos contactores de membrana.

Por ultimo, se realizé una evaluacidn del aprovechamiento energético del
metano recuperado con los contactores de membrana.
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6.2 RESULTADOS Y DISCUSION

6.2.1 Determinacion de la duracidén de los experimentos

El tiempo para alcanzar el estado estacionario se evaludé en experimentos
con distintos caudales de liquido y presiones de vacio, para ambas configuraciones
del flujo de liquido (LS y SS). Los resultados obtenidos fueron muy similares en todos
los casos, y a modo de ejemplo, se muestran los resultados de dos experimentos
representativos para cada membrana. En la Figura 6.1 se representa la
concentracion de metano disuelto a la salida del contactor de membrana con
respecto al tiempo de operacién de la misma, para el contactor de PDMS (Figura
6.1a) y el de PP (Figura 6.1b), con las configuraciones del liquido por el interior y el
exterior de las fibras.
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Figura 6.1 Ejemplos de la variacién de la concentracién de metano disuelto a la
salida de la membrana (C.2) con el tiempo de operacidn para el contactor
de a) PDMS (LS: Pyac = 800 mbar, Q. = 10,80 L h'%; SS: Pyac = 800 mbar, Qu
=6.00 L h'Y) y b) PP (LS: Pyac = 140 mbar, Q. = 20.38 L h'}; SS: Py, = 800
mbar, Q. = 4.07 L h'%).

Como se puede observar, para ambos contactores de membrana, la
concentracién de metano disuelto a la salida se mantiene practicamente constante
antes de 60 minutos de operacion, por lo que se puede considerar que tras ese
tiempo se alcanza el estado estacionario de esta operacién. Dicho tiempo es
independiente del caudal de liquido, presién de vacio y modo de circulacién del
liquido. Los experimentos con el modo de operacién con gas de arrastre mostraron
resultados equivalentes a los de operacién a vacio, es decir, un comportamiento
estable transcurridos 60 minutos desde el inicio de la operacién. Por tanto, la
duracién minima de los experimentos a lo largo de esta tesis doctoral se fijé en 60
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minutos de operacion. La discusion de los resultados expuestos en esta y posteriores
secciones, es siempre respecto a los valores obtenidos en este comportamiento
estable o pseudo-estacionario. Es necesario recordar que diariamente se realizaba
un lavado de las membranas con agua.

Ademas de estos experimentos de corta duracién, también se llevaron a
cabo experimentos de larga duracién en continuo para estudiar el posible efecto del
ensuciamiento de los contactores. Estos resultados se discutiran con mas detalle en
el capitulo 9 de esta memoria.

6.2.2 Evaluacion de la influencia de las variables de operacion en la
eficacia de eliminacion

6.2.2.1 Influencia de la presion de vacio

Para evaluar la influencia de la presidn de vacio en la recuperacién del
metano disuelto, se realizaron experimentos con presiones de vacio entre 140y 800
mbar a distintos caudales de liquido, circulando por el interior de las fibras (LS). Los
resultados se muestran en la Figura 6.2, donde se representa la eficacia de
eliminacion con respecto a la presién de vacio, para el contactor de PDMS (Figura
6.2a) y el contactor de PP (Figura 6.2b).
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Figura 6.2 Eficacia de eliminacidon de metano disuelto (EE) frente a la presién de
vacio (Pvac) para diferentes caudales de liquido tratados (Qu) a través de
las fibras (LS), para el contactor de a) PDMS y b) PP.

Para ambos contactores la eficacia de eliminacion aumenta al incrementar
la presidon de vacio, ya que se produce un incremento en la diferencia de
concentracién de metano entre ambos lados de la membrana y favorece la
transferencia de materia desde la fase liquida a la fase gas. El incremento de la
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eficacia de eliminacion con la presién de vacio es practicamente lineal en ambos
contactores bajo las condiciones estudiadas, obteniéndose con el contactor de
PDMS una eficacia de hasta el 77.2 % con el caudal minimo tratado de 0.36 L h%,
mientras que con el de PP se alcanza una eficacia de eliminacion del 93.3 % con su
caudal minimo de trabajo de 4.07 L h’. En otros estudios de desgasificacion con
membranas trabajando a vacio, se obtuvieron valores de eficacias de eliminacidn
semejantes bajo condiciones de vacio similares. Asi, Cookney et al. (2012)
obtuvieron una eficacia de eliminacidn maxima de alrededor del 80 % en su estudio
de la eliminacién de metano de un efluente anaerobio cuando aplicaron presiones
de vacio de entre 0.5 y 380 mbar con una membrana de PDMS y una velocidad de
liquido de 0.0056 m s™. Ito et al. (1998) y Tan et al. (2005) evaluaron la eliminacién
de oxigeno de agua con membranas de silicona, bajo condiciones de vacio que
variaban entre 500 - 960 mbar y entre 200 - 960 mbar, respectivamente, alcanzando
maximas eficacias de eliminacidn del 80 % en ambos casos a caudales de trabajo de
60Lhly4.2Lht.

La variacion de la eficacia de eliminacidn con la presién de vacio indica una
diferencia entre la concentracion de metano en el seno del liquido (C)) y la
concentracién de metano en la fase liquida que esta en equilibrio con la fase gas (CE,
ecuacion (4.5)). Para calcular el valor de C: , se midié experimentalmente la
concentracion de metano en la fase gas (Cg) por cromatografia gaseosa y se aplico
la ley de Henry (ecuacion (5.1)). Se observé que la influencia de la presion de vacio
sobre el valor de C: no fue muy elevada (< 15 %) y con diferencias menores al error
experimental, por lo que a efectos practicos se ha estimado un valor de C: promedio
para los contactores de PDMS y PP, independientemente de las condiciones
experimentales. Los valores obtenidos se muestran en la Tabla 6.2. Por otro lado,
los valores de Cf no son despreciables frente a los valores de concentracién de
metano a la salida de los contactores (C). Por tanto, para el calculo de los
coeficientes de transferencia de materia, no puede realizarse la simplificacién del
balance de materia a la fase liquida presentada en la ecuacion (4.6) y debe
considerarse la concentracion de equilibrio promedio calculada ( C:).
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Tabla 6.2 Valores promedio de las concentraciones de metano en la fase gas (Cg),
, . .. o *

en la fase liquida en equilibrio con la fase gas (C,) y en el seno de la fase

liguida a la salida de los contactores de membrana (C.2) en la operacion

a vacio.

PDMS PP
Cs, mgL? 135.34+13.59 74.76%7.39
C,, mglLt 4.58 +0.46 2.53+0.25
Ciz, mgL? 4.66 — 29.94 2.54—29.58

Los contactores de membrana utilizados en este trabajo tienen diferentes
caracteristicas en cuanto a tamafo y propiedades fisicas. El médulo de PDMS
(material denso) cuenta con un drea interna de 0.0159 m? y el médulo de PP
(material poroso) con un &rea interna de 0.180 m2. Asi, es necesario establecer un
pardmetro comun para ambos mddulos definido como flujo de liquido (Qi/A;, L h?
m=2), que establece la relacién entre el caudal de liquido tratado y la superficie
interna del contactor. De esta forma, se puede hacer un analisis comparativo del
comportamiento y funcionamiento de ambos contactores. Se ha elegido este
pardmetro de comparacién como el mas representativo en este tipo de
operaciones, especialmente si consideramos su posible aplicacién practica. En los
procesos industriales, el caudal de liquido es el Unico pardmetro susceptible de
modificacidn, y el drea de contacto de la membrana se utiliza habitualmente como
el parametro clave en la evaluacion de costes de este tipo de equipos (Bick et al.,
2012; Chellam y Wiesner, 1998). En la Figura 6.3, se representa la eficacia de
eliminacion frente a la presién de vacio para un valor de flujo de 22.64 L h* m2
comun a ambos contactores (correspondiente a caudales de liquido de 0.36 Lhly
4.07 L h'! para los contactores de PDMS y PP, respectivamente).
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Figura 6.3 Eficacia de eliminacion de metano disuelto (EE) frente a la presion de
vacio (Pvac) para los contactores de PDMS y de PP, a un flujo de liquido
(Qu/A) de 22.64 L h't m2 a través de las fibras (LS).

Para el mismo flujo de liquido, el contactor de PP alcanza una eficacia de
eliminacion de metano superior que el de PDMS a todas las presiones de vacio
estudiadas. El mejor funcionamiento del contactor de PP (membrana porosa) puede
estar relacionado con su menor resistencia a la transferencia de materia a través del
polimero. El diferente comportamiento entre las membranas porosas y no porosas
(o densas) fue sefialado por Ozturk y Hughes (2012), quienes evaluaron la absorcién
de diéxido de carbono con un disolvente utilizando los dos tipos de membrana,
porosa y densa, y encontraron una mejor eficacia de la membrana porosa.

6.2.2.2 Influencia del caudal de liquido tratado

Para evaluar la influencia del caudal de liquido tratado en la eficacia de
eliminacion del metano disuelto, se presenta la eficacia de eliminacion frente a este
parametro de operacion a través de las fibras para el contactor de PDMS (Figura
6.4a) y el contactor de PP (Figura 6.4b), para diferentes condiciones de vacio.
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Figura 6.4 Eficacia de eliminacién de metano disuelto (EE) frente al caudal de liquido
tratado (Qu) a través de las fibras (LS) para diferentes presiones de vacio
aplicadas (Pvac) para el contactor de a) PDMS y b) PP.

Para ambos contactores la eficacia de eliminacién del metano disuelto en el
liqguido decrece cuando que se aumenta el caudal de liquido tratado, para todas las
presiones de vacio aplicadas. Resultados similares se han puesto de manifiesto en
los trabajos de otros autores para desgasificacion con contactores de membranas
porosasy no porosas (Cookney et al., 2016; Peng et al., 2008; Sengupta et al., 1998).
Alaumentar el caudal de liquido tratado, aumenta la turbulencia dentro del médulo,
lo cual puede favorecer la transferencia de materia y, en definitiva, aumentar la
eficacia de eliminacién. Sin embargo, al aumentar el caudal de liquido, disminuye el
tiempo de contacto entre ambas fases en el interior del médulo, provocando una
disminucién de la eficacia de eliminacion. Este ultimo efecto es el predominante, tal
y como cabria esperar a partir de la expresién del balance de materia de la fase
liquida (ecuaciones (4.5) y (4.6)).

Tal y como se observa en las Figuras 6.4a y 6.4b, ambos contactores
muestran un comportamiento diferente, con un descenso de la eficacia de
eliminacion mas pronunciado en el caso del contactor de PP. Para comparar mejor
ambos contactores, se utilizé de nuevo el parametro de flujo de liquido (Q./Ai). En
la Figura 6.5, se muestra la variacion de la eficacia de eliminacién con el flujo de
liquido a través de las fibras para ambos contactores a presiones de vacio de 800,
500y 140 mbar.
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Figura 6.5 Eficacia de eliminacidon de metano disuelto (EE) frente al flujo de liquido
(Qu/A) por el interior de las fibras (LS) para los contactores de PDMS y de
PP, a una presidn de vacio de a) 800 mbar, b) 500 mbar y c) 140 mbar.

Para las tres presiones de vacio estudiadas se observa una disminucion
drastica en la eficacia de eliminacién para el contactor de PP a valores intermedios
de flujo de liquido. Esto hace que el contactor de PP pase de ser mas eficaz que el
de PDMS a bajos flujos de liquido (menores de 90 L h™* m2), a ser menos eficaz que
el de PDMS a flujos de liqguido mds elevados (mayores de 90 L h™ m™). Este
comportamiento podria estar asociado al fendmeno de mojado de los poros que
puede tener lugar en membranas microporosas hidrofébicas. EI fendmeno del
mojado en estas membranas consiste en el llenado completo o parcial de los poros
de la membrana con la fase liquida cuando se produce un incremento de la presion
transmembrana superando el valor de la presién critica, que depende de varios
factores entre los que destaca el caudal de liquido tratado. El mojado de los poros
puede taponarlos, incrementando la resistencia a la transferencia de materia, y por
tanto disminuyendo la eficacia de eliminacion del gas disuelto. En el caso de la
membrana de PDMS, parece observarse un descenso de la eficacia de eliminacion
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mds pronunciado de lo esperado para el valor de flujo mas elevado (680 L h' m™).
Si bien el fendmeno de mojado de los poros es propio de las membranas
microporosas, a la vista de los resultados parece observarse la aparicién de un
incremento de la resistencia a la transferencia de materia en la membrana densa
con un descenso de la eficacia de eliminacidn, de caracteristicas parecidas al
observado en la membrana microporosa, aunque se produce a valores de flujo muy
superiores y de una forma menos acusada.

En lineas generales, el mddulo de PP presenta mayor eficacia de
recuperacion de metano que el de PDMS para un mismo caudal de liquido tratado
y presién de vacio aplicada (Figura 6.4a y 6.4b). Sin embargo, cuando se comparan
las eficacias de eliminacién respecto al flujo de liquido tratado (Figura 6.5a, 6.5b y
6.5c), el analisis es mas complejo, ya que este parametro tiene en cuenta el tamafio
del mddulo, y por tanto, su coste. Ademas, en este caso, cuando el médulo de PP
parece sufrir el fendmeno de mojado, su eficacia disminuye drasticamente, llegando
a ser menos eficaz que el contactor de PDMS.

Para corroborar el fendmeno del mojado de los poros, se determinaron los
coeficientes globales experimentales de transferencia de materia referidos a la fase
liquida utilizando el balance de materia a la fase liquida presentado en la ecuacidn
(4.5). En la Figura 6.6, se representan dichos coeficientes respecto al flujo de liquido
para ambos contactores a 800, 500 y 140 mbar de presidén de vacio, cuando el
liquido circula por el interior de las fibras.
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Figura 6.6 Coeficiente global experimental de transferencia de materia referido a la
fase liquida (Ky, exp) frente al flujo de liquido (Qu) a presiones de vacio de
800, 500 y 140 mbar con el liquido circulando por el interior de las fibras
(LS) para los contactores de a) PDMS y b) PP.



108|Estudio de la operacion de los contactores de membrana a vacio

Cabria esperar un aumento de los coeficientes de transferencia de materia
con el caudal de liquido tratado, dado el aumento de la turbulencia. En el caso del
contactor de PP (Figura 6.6b), se observd un aumento del coeficiente de
transferencia de materia a bajos flujos de liquido y posteriormente una disminuciéon
brusca para flujos superiores a 91.5 L hl, para los experimentos llevados a cabo a
140, 500 y 800 mbar de presidn de vacio. Este descenso del coeficiente de
transferencia de materia es mds pronunciado a 800 mbar de presién de vacio,
aumentando inicialmente desde 3.47-10° a 5.80-10° m s! a bajos flujos y
posteriormente disminuyendo hasta 3.12-:10° m s a flujos superiores a 91.5 L h!
m-2. Este comportamiento puede ser explicado por el fenémeno de mojado de los
poros, comentado anteriormente. Cuando la membrana opera con los poros llenos
de liquido, se produce un aumento de la resistencia a la transferencia de materia de
la membrana, aumentando la resistencia global a la trasferencia de materia y, en
consecuencia, disminuyendo el coeficiente global. Este fenédmeno se ha observado
en aplicaciones similares de desgasificacién que utilizan membranas porosas (Malek
et al., 1997; Sinha y Li, 2000). A partir de valores de flujo de 115 L h* m, se puede
observar un ligero aumento del coeficiente global de transferencia de materia.
Cuando el poro estd ocupado por el liquido, la resistencia a la trasferencia de
materia de la membrana se mantiene constante, por lo que un aumento del caudal
de liquido hace que el coeficiente de transferencia de materia individual de la fase
liguida aumente, incrementando, por consiguiente, el coeficiente global.

En el caso del contactor de PDMS (Figura 6.6a), el coeficiente global de
transferencia de materia aumenta cuando se incrementa el flujo de liquido hasta
377.4 L h'' m? para todas las presiones de vacio estudiadas. Sin embargo, para el
flujo de 679.3 L h™* m? se observa un descenso brusco del coeficiente. Este
comportamiento inusual podria indicar que el contactor de PDMS tiene un caudal
limite operacional a partir del cual las fibras pueden sufrir una sobrepresién que
puede deformar o comprimir las mismas, lo que haria disminuir su permeabilidad y,
por tanto, aumentar la resistencia de la membrana a la transferencia de materia. A
pesar de que el fabricante si que indica que una sobrepresiéon puede provocar
distension y desgaste de las fibras del mddulo (PermSelect, 2016a), no se han
encontrado estudios previos en los que se describa este fendmeno. En cualquier
caso, para evitar un posible deterioro del contactor de PDMS, el resto de
experimentos se llevaron a cabo como maximo a un caudal de liquido de 6 L h™%.

Es conveniente indicar que en la presente tesis doctoral se ha incluido un
capitulo especifico sobre la transferencia de materia en el que se discutird con
mayor extension este aspecto.
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El mojado de los poros depende de varios factores, tales como las
caracteristicas del material, la naturaleza del liquido en contacto con la membrana,
o el ensuciamiento de la membrana (Goh et al., 2013; Mavroudi et al., 2006). Sin
embargo, el principal factor del que depende que los poros de las membranas se
llenen de liquido es la presiéon transmembrana de operacion, definida como la
diferencia de presion entre ambos lados de la membrana (Bougie y lliuta, 2013; Kim
y Harriott, 1987). La presidén transmembrana también estd influida por la presion en
el lado del liquido vy, por tanto, del caudal de liquido que circula por las fibras del
modulo. Por tanto, para evaluar la influencia de la presiéon en el fendmeno de
mojado observado, se midié la presion del liquido a la entrada y salida de los
contactores. En la Figura 6.7, se representa la variacion de la presién del liquido a la
entrada y a la salida de los contactores respecto al caudal de liquido. Para el
contactor de PDMS (Figura 6.7a) con el liquido circulando por el interior de las fibras,
la presion absoluta de entrada varia entre 1017 y 1153 mbar en el intervalo de flujos
estudiados, observdndose un incremento mas brusco a valores de flujo inferiores a
264.2 Lht m™. Para el contactor de PP (Figura 6.7b) con el liquido circulando por el
interior de las fibras, la presién de entrada al médulo varia entre 1080 y 1247 mbar
para los flujos estudiados. A partir de un flujo de 90 L h' m™, la presién del liquido
experimenta un marcado incremento, probablemente causando el fenédmeno de
mojado observado en la operacion del contactor de PP.
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Figura 6.7 Variacion de la presion de liquido a la entrada (P.) y a la salida (Ps)
respecto al flujo de liquido (Q./Ai) que circula por el interior de las fibras
(LS) para el contactor de a) PDMS y b) PP.

En otras aplicaciones de absorcidon/desorcion se ha puesto de manifiesto la
mayor estabilidad de las membranas densas frente a las membranas microporosas
Chabanon et al. (2011) estudiaron la absorcidn de diéxido de carbono mediante un
disolvente con dos membranas microporosas de PP y politetrafluoroetileno y dos
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membranas densas de polimetilpenteno y teflén. Las membranas microporosas,
especialmente la de PP, mostraron una alta sensibilidad al fendmeno de mojado
frente a las membranas densas, que resultaron ser mas estables frente a este
fendmeno. Por tanto, mantener las condiciones de operacidon por debajo de la
presion critica a la cual se produce el mojado de los poros es un factor fundamental
para poder operar con el contactor de PP de forma estable y alcanzando altas
eficacias a escala industrial. Para esta aplicacion, la eleccién de las condiciones de
operacion y el material de membrana parece ser crucial. Mientras que la membrana
microporosa proporciona una mayor eficacia a bajos flujos de liquido tratado (bajas
presiones), la membrana densa muestra un mejor funcionamiento cuando la
operacion requiere tratar altos flujos de liquido.

6.2.3 Influencia de la configuracién de los contactores en la eficacia de
eliminacién
Para evaluar el efecto de la configuracién del liquido en el contactor de
membrana en la eficacia de eliminacidn, en la Figura 6.8 se representa la eficacia de
eliminacion frente al caudal de liquido para la configuracién con el liquido circulado
por el interior de las fibras (LS) o por la carcasa del médulo (SS) a una presién de
vacio de 800 mbar para ambos contactores de membrana.
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Figura 6.8 Eficacia de eliminacion de metano disuelto (EE) frente a caudal de liquido
(Qu) a una presién de vacio de 800 mbar para las configuraciones de
liquido circulando por el interior de las fibras (LS) y por la carcasa (SS)
para el contactor de a) PDMS y b) PP.

Se puede observar que tanto para el contactor de PDMS (Figura 6.8a) como
para el contactor de PP (Figura 6.8b), la eficacia de eliminacion del metano disuelto
en el efluente del reactor EGSB es mayor cuando se trabaja en la configuracién en
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la que el liquido circula por el interior de las fibras. Este comportamiento puede ser
debido a una menor velocidad del liquido tratado cuando circula por la carcasa del
contactor, lo que conlleva una menor transferencia de materia y por tanto, a una
menor eficacia de eliminacion. Ademas de la baja velocidad, puede aparecer un
fendmeno de canalizacion o bypass cuando el liquido circula por el lado de la carcasa
del médulo. El fendmeno de canalizacidn consiste en la formacion de caminos
preferenciales en la carcasa del contactor, haciendo que el liquido se distribuya de
forma desigual. Esto provoca que no todas las fibras del médulo actuen con la
maxima eficacia posible y que, por tanto, la eficacia de eliminacién disminuya. El
fenédmeno de canalizacidn se observa frecuentemente en la eliminacién de oxigeno
disuelto en agua mediante contactores de membrana (Peng et al.,, 2008;
Vladisavljevic, 1999). Ambos efectos influyen en que los dos contactores empleados
en esta tesis trabajen mas eficazmente con el liquido circulando por el interior de
las fibras.

En la Figura 6.9 se presenta la comparacién de la eficacia de los contactores
de PDMS y PP cuando trabajan a un mismo flujo de liquido de 22.6 L h" m?, con el
liquido circulando por el interior de las fibras y por la carcasa a 800 mbar de presion
de vacio.
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Figura 6.9 Comparacion de la eficacia de eliminacién de los contactores de PDMS y
PP trabajando con el liquido por el interior de las fibras (LS) y por la
carcasa (SS) a un flujo de liquido de 22.6 Lh™> m2y a una presién de vacio
de 800 mbar.

Tal y como se puede observar, cuando se trabaja con el liquido por el
interior de las fibras, el contactor de PP muestra una mayor eficacia de eliminacion
que el de PDMS, a este bajo valor de flujo. Sin embargo, cuando los contactores
trabajan con el liquido por la carcasa, el contactor de PDMS presenta una mayor
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eficacia de eliminacién que el de PP. Este comportamiento, teniendo en cuenta que
las velocidades de circulacion de liquido son muy bajas en ambos casos (0.01 y 0.03
m st para PDMS y PP, respectivamente), puede ser debido a la diferente fraccién de
empaquetamiento que muestran ambos contactores. Esta fraccion da una idea de
como de denso es el empaquetamiento del haz de fibras dentro del contactor. Una
fraccion de empaquetamiento baja promueve un mayor coeficiente de
transferencia de materia cuando se trabaja con el liquido por la carcasa (Naim y
Ismail, 2013; Wu y Chen, 2000). La fraccidon de empaquetamiento del contactor de
PDMS es de 0.113, mientras que la del contactor de PP es de 0.33. Esto puede dar
lugar a que la velocidad de transferencia de materia sea mayor para el contactor de
PDMS, asumiendo que la principal resistencia a la transferencia de materia estd
asociada con la transferencia de materia de la fase liquida. De hecho, calculando los
coeficientes globales experimentales de transferencia de materia para estas
condiciones (flujo de liquido de 22.6 L h™X m y presidén de vacio de 800 mbar) con la
ecuacion (4.5), se obtiene un resultado de 0.87-10° y 0.19:10° m s para los
contactores de PDMS y PP respectivamente.

Unos de los factores a tener en cuenta a la hora de decidir trabajar con el
liquido por el interior de las fibras o por la carcasa, ademas de la eficacia de
eliminacion minima necesaria, es la caida de presion. A partir de las presiones de
entrada y salida de los contactores medidas experimentalmente, se evaluaron las
caidas de presidn. En la Figura 6.10 se muestran las caidas de presiéon de ambos
contactores respecto al caudal de liquido tratado, con el liquido circulando por el
interior de las fibras o por la carcasa.
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Figura 6.10 Caidas de presion (AP) con el liquido circulando por el interior de las
fibras (LS) y por la carcasa (SS) respecto al caudal de liquido tratado (Qu)
para el contactor de a) PDMS y b) PP.
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Como se puede ver en la Figura 6.10, para ambos contactores, la caida de
presion cuando se trabaja con el liquido por el interior de las fibras es mayor, ya que
la seccion de paso del liquido es menor que por la carcasa. Los resultados son
comparables y analogos a los obtenidos en estudios previos con contactores de
membrana de fibras huecas (Leiknes y Semmens, 2001; Peng et al., 2008). Este
comportamiento suele decantar la preferencia por la configuracién con el liquido
circulando por la carcasa en operaciones o tratamientos industriales, ya que se
minimizan problemas como elevadas caidas de presion, lo cual puede limitar la
capacidad de los contactores.

Si comparamos la caida de presién de ambos contactores para un flujo de
liquido comin de 22.6 L hX m™, en la Figura 6.11 podemos observar que en ambas
configuraciones, la caida de presién en el contactor de PP es mayor que en el de
PDMS, atribuible a la mayor longitud del médulo y a la mayor rugosidad de la
membrana de PP.
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Figura 6.11 Caida de presién (AP) para los contactores de PDMS y PP trabajando con
el liquido circulando por el interior de las fibras (LS) y por la carcasa (SS)
a un flujo de liquido (Q/A) de 22.6 L h't m=.

6.2.4 Evaluacion de la eficacia de eliminacion de dioxido de carbono
disuelto en el efluente del reactor anaerobio de lecho fluidizado

Si bien no es el objetivo principal del presente trabajo, de forma simultanea
a la eliminacion de metano de los efluentes liquidos, en los experimentos de
desgasificacion se produce también la extraccion del otro compuesto presente, el
dioxido de carbono, procedente del tratamiento anaerobio. La eficacia de
eliminacion de diéxido de carbono disuelto en el efluente del reactor EGSB se
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representa en la Figura 6.12 respecto a la presidén de vacio en los experimentos
llevados a cabo con el liquido circulando por el interior de las fibras.
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Figura 6.12 Eficacia de eliminacién de diéxido de carbono disuelto en el efluente del
reactor EGSB (EE) frente a la presion de vacio (Pvac) con el liquido
circulando por el interior de las fibras (LS) para el contactor de a) PDMSy
b) PP.

Como se puede observar, tanto para el contactor de PDMS (Figura 6.12a)
como para el contactor de PP (Figura 6.12b), el comportamiento es analogo al
observado para la eliminacidn de metano disuelto: la eficacia de eliminacion de
diéxido de carbono aumenta con la presidn de vacio. En la Figura 6.12 también se
observa que al aumentar el caudal de liquido tratado disminuye la eficacia de
eliminacion, comportamiento similar al observado para el metano disuelto.

Para comparar las eficacias de eliminacién de diéxido de carbono con las de
metano, en la Figura 6.13 se representa la eficacia de eliminacién de metano y
dioxido de carbono disuelto respecto a la presidn de vacio, para un caudal de liquido
tratado de 6 L h' para el contactor de PDMS (Figura 6.13a) y de 16.48 L h'! para el
contactor de PP (Figura 6.13b) con el liquido circulando por el interior de las fibras.
Como se observa, la eficacia de eliminacidon de metano disuelto es superior a la de
diéxido de carbono en ambos contactores. Esto puede ser atribuido a la mayor
solubilidad del diéxido de carbono, a la alcalinidad del agua, y/o al mayor tamafio
de la molécula de didxido de carbono.
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Figura 6.13 Eficacias de eliminacién (EE) de metano y didxido de carbono con el
liquido circulando por el interior de las fibras (LS) para el contactor de a)
PDMS a un caudal de liquido 6 L hly b) PP a un caudal de liquido de 16.48
Lh

6.2.5 Evaluacién del aprovechamiento energético

Para determinar el balance energético de la recuperaciéon del metano
disuelto en el efluente anaerobio, se va a proceder a realizar una comparacion entre
la energia recuperada (metano) y la energia consumida por la operacién. La energia
gue consume la operacion proviene de la generacion del vacio necesario, y del
bombeo del fluido a través de los contactores.

El consumo energético del equipo de vacio (W, J kg) se puede calcular con
la ecuacion (6.1), correspondiente a un proceso adiabatico que se aproxima a los
procesos politrépicos que ocurren en este tipo de equipos:

y-1
Y

W:LRTa (E) -1 (6.1)
T y-1 M Pa )

donde Pp y Pa son las presiones de descarga (presion atmosférica) y de aspiracion
(presién de vacio, expresada en presién absoluta), respectivamente, y es el
coeficiente isentrdpico de compresion del gas (1.35), R es la constante de la ley de
los gases ideales (8.314 J mol™* K1), M es el peso molecular del gas (21.06 g mol?) y
Ta es la temperatura de aspiracion (298 K). Si se asume un valor habitual de la
eficacia del equipo de vacio de 0.65, se puede calcular el consumo energético
correspondiente a la generacion del vacio.

Para el bombeo del liquido a través de los contactores, la energia consumida
(Wb, J kg) se puede estimar a partir de la siguiente expresidn:
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P, - Po
W, = ——+53F (6.2)
p
donde P, y Po son las presiones a la entrada y a la salida de la bomba (Pa), p es la
densidad del liquido bombeado (1000 kg m=) y 3F son las pérdidas energéticas por
friccion (estimadas como un 20 % de la energia total consumida por la bomba). En

este caso se considera de nuevo una eficacia de la bomba de 0.65.

Se ha determinado tanto la energia eléctrica maxima requerida para la
operacion de vacio como la producida a partir del metano recuperado considerando
una eficacia de conversién eléctrica del metano del 35 % (tipica para un proceso de
generacion eléctrica a partir de biogds), con el contactor de PDMS (Tabla 6.3) y el
de PP (Tabla 6.4), trabajando bajo diferentes condiciones de vacio con el liquido
circulando por el interior de las fibras (LS) y por la carcasa del médulo (SS). En ambos
casos dependen de la presion de vacio, del caudal de liquido tratado y de la eficacia
de eliminacidn conseguida. En la Tabla 6.5, se muestra la energia eléctrica maxima
requerida para el bombeo de liquido, asociada al mayor caudal de liquido.

Tabla 6.3 Energia eléctrica maxima producida a partir del metano recuperado y la
requerida para la operacidon a vacio con el contactor de PDMS bajo
diferentes presiones de vacio (Pvac) Yy con el liquido circulando por las
fibras (LS) o por la carcasa (SS). Qu: caudal de liquido; EE: eficacia de

eliminacion.
Energia eléctrica Energia eléctrica
Pvac; QLI EE: . . ,
producida, consumida vacio,
mbar Lh? %
kJ m3efluente kJ m-3efluente
140 (LS) 6.00 41.1 290.62 0.75
500 (LS) 2.40 63.4 485.09 6.14
800 (LS) 6.00 62.6 437.02 14.28

800 (SS) 0.36 62.7 192.00 6.27
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Tabla 6.4 Energia eléctrica maxima producida a partir del metano recuperado y
requerida para la operacion a vacio con el contactor de PP bajo diferentes
presiones de vacio (Pyac) de vacio y con el liquido circulando por las fibras
(LS) o por la carcasa (SS). Q,: caudal de liquido; EE: eficacia de eliminacidn.

Energia eléctrica Energia eléctrica
PVaCI QLI EE: . . ,
1 producida, consumida vacio,
mbar Lh %
kJ m>3 efluente kJ m-3efluente
140 (LS) 4.07 69.4 41591 1.07
500 (LS) 13.56 75.1 545.89 6.91
800 (LS) 16.48  88.7 706.06 23.07
800 (SS) 9.00 72.5 293.34 9.58

Tabla 6.5 Energia eléctrica maxima requerida para el bombeo de liquido con los
contactores de PDMS y PP bajo diferentes presiones de vacio (Pyac) y con
el liquido circulando por el interior de las fibras (LS) o por la carcasa del
contactor (SS). Q.: caudal de liquido.

PDMS PP
Energia eléctrica Energia eléctrica
Pvac: QL; . Pvac, QL, .
", consumida bombeo, . consumida bombeo,
mbar Lh mbar Lh?
kJ m-3efluente kJ m-3efluente

140 (LS) 10.80 6.46 140 (LS) 27.18 10.52
500 (LS) 10.80 6.46 500 (LS) 27.18 10.52
800 (LS) 10.80 6.46 800 (LS) 27.18 10.52
800 (SS) 10.80 2.22 800 (SS) 20.38 2.95

Como se puede observar, la energia requerida para la operacién a vacio
supone Unicamente entre un 0.3 y un 3.3 % de la energia eléctrica que se puede
producir a partir del metano obtenido tanto con el contactor de PDMS como con el
de PP (Tablas 6.3 y 6.4). La energia requerida para la operacion de bombeo del
liquido es siempre inferior a un 2.2 % de la energia obtenida a partir del metano
obtenido con el contactor de PDMS (Tablas 6.3 y 6.5) e inferior a un 2.5 % con el
contactor de PP (Tablas 6.4 y 6.5). La cantidad de metano recuperado se incrementa
con la presion de vacio aplicada y con la eficacia de eliminacién de metano disuelto
de la membrana.

Para comparar diferentes condiciones operacionales, se ha definido el
término energia recuperada como la diferencia entre la energia eléctrica obtenida
a partir del metano recuperado y la consumida por las operaciones de bombeo de
liquido y generacidn de vacio, por metro cubico de efluente tratado por el contactor
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de membrana. En la Figura 6.14a, se muestra la variacidn de la energia recuperada
por metro cubico de efluente tratado respecto al caudal de efluente tratado para el
contactor de PDMS. Como se puede observar, la energia recuperada es positiva en
todos los casos, mostrando un valor maximo de alrededor de 550 kJ m~3¢fiente para
un caudal de liquido de 2.40 L h! con la configuracion del liquido por las fibras (LS)
y 800 mbar de presién de vacio. La recuperacion del metano disuelto del efluente
evitaria las emisiones difusas de dicho gas. Asi, en la Figura 6.14b se representan las
emisiones difusas de metano anuales que se evitan con el contactor de PDMS
expresadas como didxido de carbono equivalente, que son calculadas teniendo en
cuenta un potencial de calentamiento global del metano 28 superior al del diéxido
de carbono (IPPC, 2014). Como se observa, las emisiones difusas de metano evitadas
son maximas a un caudal de efluente tratado de 6.00 L h'%, con valores maximos de
alrededor de 37 kg CO, ¢q afio™? (correspondientes a 682 kg de CO; «q por cada 1000
m3 de agua tratada) cuando se trabaja a la maxima presién de vacio estudiada (800
mbar).
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Figura 6.14 a) Energia recuperada por metro cubico de efluente tratado y b)
emisiones difusas de metano anuales evitadas expresadas como diéxido
de carbono equivalente (CO2q) frente al caudal de liquido tratado (Q)
bajo diferentes condiciones operacionales con el contactor de PDMS. LS:
configuracién del liquido por las fibras; SS: configuracién del liquido por
la carcasa.

Para el caudal maximo empleado (10.80 L h'), la drastica disminucién de la
eficacia de eliminacién de metano, descrita anteriormente, provoca que se
produzca una disminucién en las emisiones difusas anuales evitadas,
contrariamente a lo que cabria esperar (Figura 6.14b).
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En las Figuras 6.15a y 6.15b se muestra la variacion de la energia recuperada
por metro cubico de efluente tratado respecto al caudal de efluente tratado y las
emisiones difusas de metano anuales expresadas como diéxido de carbono
equivalente que se evitan con el contactor de PP, respectivamente. Como se
observa, la energia recuperada es positiva en todas las condiciones estudiadas, al
igual que se mostré para el contactor de PDMS, mostrando en este caso un valor
6ptimo de alrededor de 600 kJ m3equente €n el intervalo de caudales de liquido entre
5y 17 L h con la configuracidn del liquido por las fibras (LS) a 800 mbar de presion
de vacio. En cuanto a las emisiones difusas de metano evitadas, se observa un
maximo de alrededor de 160 kg CO; ¢q afio™ (1128 kg CO; ¢q por cada 1000 m? de
agua tratada) trabajando a la maxima presién de vacio (800 mbar) con un caudal de
efluente de 16.48 Lh™. La disminucién de las emisiones difusas de metano con el
caudal de liquido tratado que se observa a caudales intermedios (16.48 - 20.34 Lh?)
cuando el liquido circula por las fibras (configuracién LS) es debida a la disminucidn
de eficacia del contactor de PP por el mojado de los poros.
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Figura 6.15 a) Energia recuperada por metro cubico de efluente tratado y b)
emisiones difusas de metano anuales evitadas expresadas como diéxido
de carbono equivalente (COyeq) frente al caudal de liquido tratado (Qu)
bajo diferentes condiciones operacionales con el contactor de PP. LS:
configuracién del liquido por las fibras; SS: configuracién del liquido por
la carcasa.

Para comparar los dos contactores, en la Figura 6.16a se presenta la energia
recuperada por metro cubico de efluente tratado respecto al flujo de liquido (Qi/Ai)
cuando los contactores operan a 800 mbar de vacio. Como se puede observar, con
el liquido por las fibras (LS), la energia recuperada con el contactor de PP es superior
a la recuperada por el de PDMS a flujos de liquido inferiores a 90 L h™* m™, lo que
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puede deberse al fendmeno de mojado de los poros que ocurre en el contactor de
PP. Sin embargo, con el liquido por la carcasa la energia recuperada es siempre
superior con el contactor de PP. Por lo que respecta a las emisiones difusas de
metano anuales evitadas expresadas como diéxido de carbono equivalente (CO; ¢q)
(Figura 6.16b), se observa que con el contactor de PP son superiores que con el
contactor de PDMS para un mismo flujo de liquido, trabajando tanto con el liquido
por las fibras como por la carcasa.
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Figura 6.16 a) Energia recuperada por metro cubico de efluente tratado y b)
emisiones difusas de metano anuales evitadas expresadas como diéxido
de carbono equivalente (COzeq) frente al flujo de liquido (Q./Ai) a 800
mbar de presidn de vacio con los contactores de PDMS y PP con el liquido
por las fibras (LS) y por la carcasa (SS).

6.3 CONCLUSIONES

En este capitulo se han presentado los resultados relativos a la operacidn
de vacio de los contactores de membrana de PDMS y PP. Se ha estudiado la eficacia
de eliminacién del metano disuelto en el efluente del reactor EGSB evaluando el
efecto de diferentes parametros: el caudal de liquido, presién de vacio vy
configuracién de las membranas (liquido circulando por el interior de las fibras o por
la carcasa del mddulo). Las conclusiones que se extraen de los resultados obtenidos
se exponen a continuacion.

Durante los experimentos llevados a cabo a vacio se evalud la concentracion
de metano disuelto a la salida de la membrana, obteniendo que el estado
estacionario para ambos contactores se alcanzd después de 60 minutos de
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operacion como minimo. Por tanto, ese tiempo de operacion fue fijado para los
experimentos que se llevaron a cabo en distintas condiciones operacionales a lo
largo de esta tesis doctoral.

Cuando se aumento la presién de vacio en los contactores de PDMSy PP, la
eficacia de eliminacion del metano disuelto aumento, lo que parece indicar que la
concentracién de metano de la fase liquida en equilibrio con la fase gas no puede
considerarse despreciable frente a la concentraciéon de metano en la fase liquida. Al
aumentar el caudal de liquido tratado por los contactores se produjo un descenso
de la eficacia de eliminacién del metano disuelto, ya que disminuye el tiempo de
contacto entre ambas fases en el interior del médulo.

Al comparar el funcionamiento de ambos contactores trabajando con el
liquido circulando por el interior de las fibras, el contactor de PP mostré una mayor
eficacia de eliminacién que el de PDMS para condiciones suaves de presion de vacio
y caudales de flujo, debido al fenémeno de mojado de los poros que tiene lugar en
el contactor de PP cuando trabaja con condiciones de operacién mds drasticas.

Para ambos contactores, las eficacias de eliminacion de metano disuelto con
la configuracion del liquido por el interior de las fibras (LS) fueron mayores que en
la configuracion por la carcasa (SS). Esto es debido a que cuando el liquido fluye por
la carcasa de los médulos la velocidad del liquido es menor, y, ademas, se puede
producir un fendmeno de canalizacién o bypass que impide un funcionamiento
eficaz de los contactores. Sin embargo, en aplicaciones industriales se prefiere
trabajar con el liquido por la carcasa debido a las altas caidas de presion de la
configuracién del liquido por el interior de las fibras.

La eficacia de eliminacidon del diéxido de carbono disuelto resultd ser
inferior a la eficacia de recuperacidon de metano disuelto. El comportamiento de los
contactores con respecto a la eliminacion de diéxido de carbono fue similar al
obtenido para la eliminacién de metano disuelto.

Desde el punto de vista energético del proceso, se evalud la energia
recuperada a partir del metano extraido del efluente anaerobio con los contactores
de membrana cuando operan a vacio a escala de laboratorio, considerando la
energia invertida en los procesos de bombeo de liquido y generacién de vacio. Se
observé que tanto para el contactor de PDMS como el de PP, la energia recuperada
fue positiva en todas las condiciones de vacio ensayadas, lo que pone de manifiesto
la sostenibilidad energética del proceso. Ademas, tras una evaluacion de las
emisiones difusas de metano que se evitan con los contactores de membrana,
expresadas como didxido de carbono equivalente, se estimaron unas emisiones
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maximas evitadas de 37 kg CO,qafio™ para el contactor de PDMS (683 kg CO; eq por
cada 1000 m3 de agua tratada) y de 160 kg CO; q afio para el de PP (1128 kg COzq
por cada 1000 m? de agua tratada).

En las condiciones experimentales estudiadas, las maximas eficacias de
eliminacion del metano disuelto conseguidas con los contactores de PDMS y PP
trabajando a vacio fueron de un 77.2 %y un 93.3 % respectivamente, lo que muestra
la viabilidad de la recuperacion del metano disuelto utilizando la tecnologia de los
contactores de membrana.
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En el Capitulo 6 se presentaron los resultados de la operacion a vacio de los
contactores de PP y PDMS. Como ya se sefialé en dicho capitulo, los contactores de
desgasificacion de membrana pueden operar bien aplicando una presién de vacio o
bien haciendo pasar un gas de arrastre en uno de los lados de la membrana. La
operacion con un gas de arrastre supone la alternativa mas econdmica
energéticamente en la operaciéon industrial cuando no se desea la reutilizacion del
gas recuperado. La extraccién de un gas disuelto en una corriente liquida utilizando
un gas de arrastre es ampliamente utilizada en diferentes sectores. Vladisavljevic
(1999) y Rahbari-Sisakht et al. (2013) estudiaron la eliminacién de oxigeno disuelto
y didxido de carbono respectivamente para la produccién de agua ultrapura,
utilizando contactores de membrana con nitrégeno como gas de arrastre. Rahim et
al. (2014) estudiaron la desorcion de didxido de carbono de varios disolventes
utilizando un contactor de membrana de fibras huecas de fluoruro de polivinilideno
con nitrégeno. Ademas, Cookney et al. (2012, 2016) estudiaron la eliminacién de
metano disuelto en efluentes anaerobios con contactores de membrana de fibras
huecas también con nitrégeno como gas de arrastre.

En este capitulo, se muestran los resultados obtenidos en la evaluacién de
la eficacia de eliminacion de los contactores de membrana de PDMS y PP operando
con nitrégeno como gas de arrastre. Para ello se va a evaluar, tal y como se hizo con
la operacién a vacio, el efecto de diferentes parametros en la eficacia de
eliminacion, como el caudal de liquido, caudal de nitrégeno aplicado o configuracidn
de las membranas (con el liquido circulando por el interior de las fibras o por la
carcasa del médulo). Las técnicas analiticas que se llevaron a cabo para determinar
la concentracidon de metano disuelto en el efluente del reactor y el calculo de la
eficacia de eliminacidn, asi como el montaje experimental fueron descritos en el
capitulo 4 de Materiales y Métodos.

7.1 PLAN DE TRABAJO

A continuacion se describe el plan de trabajo seguido para la evaluacién de
la eficacia de eliminacién de metano disuelto en el efluente del reactor EGSB con las
membranas de PDMS y PP, operando con nitrégeno como gas de arrastre. La
eficacia de eliminacion se evalué considerando el efecto que tiene sobre ella el
caudal de nitrégeno aplicado, el caudal de liquido tratado por los mddulos y la
configuracién de los contactores de membrana (con el liquido circulando por el
interior de las fibras o por la carcasa del médulo).

Los experimentos planificados se realizaron para la determinacion de:
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- El efecto del caudal de nitrégeno y del caudal de liquido en la

recuperacion de metano.

- La configuracién del liquido a través de los médulos de membrana

mas adecuada (LS 0 SS).

- La eliminacién simultanea del didéxido de carbono disuelto durante
la operacion.

Las condiciones experimentales de los ensayos realizados se muestran en la
Tabla 7.1.

Tabla 7.1 Condiciones experimentales de los ensayos de la operacidn con nitréogeno
como gas de arrastre de los contactores de membrana de PDMS y PP.
Qnz: Caudal de nitrégeno; Q.: caudal de liquido; Q;/A:: flujo de liquido; vi:

velocidad de liquido.

PDMS PP

Qnvz, Qn2/A;, Q, Q/A, v, Qnz, Qnz/A;, Q, Q/A, Vi,

Lhl! Lh'm? Lh?! Lhtm? ms! Lh? Lh'm? Lh! Lhim? ms?
Liquido por fibras (LS) Liquido por fibras (LS)
0.1 10 0.36 22.6 0.011 26 140 4.07 22.6 0.013
1.80 113.2 0.055 12.00 66.7 0.038
6.00 3774 0.184 20.38 113.2 0.065
2.7 170 0.36 22.6 0.011 27.18 150.9 0.086
1.80 113.2 0.055 80 440 4.07 22.6 0.013
6.00 3774 0.184 12.00 66.7 0.038
12 750 1.80 113.2 0.055 20.38 113.2 0.065
27 1700 0.36 22.6 0.011 27.18 150.9 0.086
1.80 113.2 0.055 800 4440 4.07 22.6 0.013
6.00 3774 0.184 12.00 66.7 0.038
20.38 113.2 0.065
27.18 150.9 0.086
Liquido por carcasa (SS) Liquido por carcasa (SS)

2.7 170 0.36 22.6 0.001 26 140 4.07 22.6 0.003
6.00 377.4 0.009 20.38 113.2 0.017
27 1700 0.36 22.6 0.001 80 440 4.07 22.6 0.003
6.00 377.4 0.009 20.38 113.2 0.017
800 4440 4.07 22.6 0.003
20.38 113.2 0.017

Para evaluar el efecto del caudal de nitrégeno y el caudal de liquido tratado

en la eficacia de eliminacion de metano disuelto, se llevaron a cabo experimentos
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trabajando tanto en la configuracion en la que el liquido circula por el interior de las
fibras (LS) como por la carcasa de los contactores (SS). En estos experimentos, el
tiempo de operacion de los contactores se fijo en 60 minutos a partir de la
determinacion del estado estacionario (véase apartado 6.2.1). El caudal de liquido
tratado fue modificado teniendo en cuenta los valores minimos y maximos de
operacion para cada membrana recomendados por los fabricantes (LiquiCel, 2016b;
PermSelect, 2016a). Por otro lado, el caudal de nitrégeno aplicado se fijé en un
rango de entre 2.7 y 27 L h! para el contactor de PDMS y de entre 26 y 800 L h!
para el contactor de PP, teniendo en cuenta los caudales de gas minimos y maximos
recomendados en las especificaciones técnicas de ambos contactores.

Para evaluar la influencia de la configuracién del contactor de membrana,
se disefiaron experimentos con caudales de nitrégeno de 2.7 y 27 L h'! para el
contactor de PDMS y de 26, 80 y 800 L h'! para el contactor de PP, manteniendo los
caudales de liquido tratado en el intervalo 0.36 - 6.00 L h't y 4.07 - 20.38 L h'! para
el médulo de PDMS y de PP respectivamente, con el liquido fluyendo a través de las
fibras o de la carcasa.

Ademas de evaluar la recuperacion del metano disuelto en el efluente del
reactor EGSB, también se evalué la eliminacion simultanea del didxido de carbono
disuelto durante la operacién con nitrégeno como gas de arrastre con ambos
sistemas de contactores de membrana.

Para comparar la operacién de los contactores de membrana de PDMSy PP
a vacio y con un gas de arrastre, se recopilaron los experimentos a vacio (Tabla 6.1
del Capitulo 6) y con nitrogeno como gas de arrastre (Tabla 7.1) cuando el liquido
circula por el interior de las fibras (LS), en condiciones comparables. Esta
recopilacién se muestra en la Tabla 7.2.
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Tabla 7.2 Recopilacidon de experimentos llevados a cabo en condiciones de vacio y
con nitrégeno como gas de arrastre con el liquido por el interior de las
fibras (LS) en condiciones comparables. Pyac: presién de vacio; Quz: caudal
de nitrégeno; Qu: caudal de liquido; Qi/A:: flujo de liquido.

PDMS PP
Pvac, Qnz,  Qn2/A;, Q, Q/A, Pvac, Qn2,  Qn2/A, Q, Qa/A,
mbar Lh? Lh'm?2 Lh?' Lh'm?2 mbar Lh? Lh'm? Lh?! Lhim?

140 - - 036 226 140 - - 4.07 22,6
6.00 377.4 20.38 113.2

500 - - 036 226 500 - - 4.07 226
6.00 3774 20.38 113.2

800 - - 036 226 800 - - 4.07 226
6.00 3774 20.38 113.2

- 2.7 170 036 226 - 80 440 4.07 226
6.00 377.4 20.38 113.2

- 27 1700 036 226 - 800 4440 4.07 22,6
6.00 377.4 20.38 113.2

7.2 RESULTADOS Y DISCUSION

7.2.1 Evaluacién de la influencia de las variables de operacién en la
eficacia de eliminacion

7.2.1.1 Influencia del caudal de nitrégeno

En la Figura 7.1 se representa la eficacia de eliminacidn del metano disuelto
en el efluente del reactor EGSB con respecto al caudal de nitrégeno aplicado en el
lado de la carcasa para el contactor de PDMS (Figura 7.1a) y el contactor de PP
(Figura 7.1b), para diferentes caudales de liquido tratado cuando éste circula por el
interior de las fibras (LS).



Estudio de la operacion de los contactores de membrana con un gas de arrastre|129

a) b)

100 100 T
—+—Q,=036Lht. —=—Q =6.00Lht

F—e—Q=180Lh?

80 -

D
o
'

——Q =407Lh?

—e—(Q =12.00Lh*
_= . =2038Lh!
—e—Q =27.18Lh*

EE, %

EE, %
*ﬁfﬁ
L

—tt—t
0 5 10 15 20 25 30 0 150 300 450 600 750 900
Qy, Lht Qy,, Lh?

Figura 7.1 Eficacia de eliminacidon de metano disuelto en el efluente del reactor
EGSB (EE) frente al caudal de nitrégeno (Qnz) para diferentes caudales de
liquido tratados (Q.) con el liquido por el interior de las fibras (LS), para
el contactor de a) PDMS y b) PP.

Como se puede observar, para ambos contactores, a bajos caudales de
nitrogeno, la eficacia de eliminacidn aumenta ligeramente con el incremento del
caudal de nitrégeno, siendo esta tendencia mas evidente en el contactor de PDMS.
Sin embargo, a caudales elevados de nitrégeno, la eficacia de eliminacion se
mantiene practicamente constante ante el aumento de caudal de gas. Para el caso
del contactor de PDMS, el valor de caudal de nitréogeno a partir del cual no se
observa variacién de la eficacia de eliminacion depende del caudal de liquido
tratado. Asi, podemos observar en la Figura 7.1a que la eficacia de eliminacién
aumenta cuando se incrementa el caudal de nitrégeno a caudales de liquido mas
elevados (1.8 - 6 L h'). Sin embargo, en el caso del contactor de PP (Figura 7.1b),
este comportamiento no se observa. La escasa influencia del aumento de las
condiciones hidrodindmicas del gas en la eficacia de eliminacién ha sido observada
por Cookney et al. (2012, 2016). Este comportamiento puede deberse a una
resistencia a la transferencia de materia casi despreciable en la fase gas y/o a una
baja presion parcial del metano en el gas de arrastre (Tan et al., 2005).

Para comparar el funcionamiento de ambos mddulos, se utiliza un valor
comun de flujo de liquido (Q./Ai), establecido como parametro comparativo entre
ambos médulos. En la Figura 7.2 se representa para ambos contactores la eficacia
de eliminacion de metano disuelto respecto al flujo de nitrégeno (Qnz/Ai) aplicado
(aligual que el flujo de liquido, se escoge como pardmetro comparativo entre ambos
médulos), a un flujo de liquido de 22.64 L h™* m™ (Figura 7.2a) y a 113.21 L h't m?
(Figura 7.2b), con el liquido circulando por el interior de las fibras (LS). Como se
puede observar, para los dos flujos de liquido estudiados, el contactor de PP alcanza
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una eficacia de eliminacidn superior que el contactor de PDMS, siendo esta
diferencia mas pronunciada en el caso del menor flujo de liquido (22.64 L h'* m?).
Por tanto, con el contactor de PP se obtienen eficacias de eliminacidn superiores a
las obtenidas con el de PDMS, de manera analoga a cuando trabajan bajo presion
de vacio. Este comportamiento puede deberse a la menor resistencia a la
transferencia de materia que presenta el PP, al tratarse de una membrana
microporosa, tal y como se discutié en el apartado 6.2.2.1.
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Figura 7.2 Eficacia de eliminacién de metano disuelto en el efluente del reactor
EGSB (EE) frente al caudal de nitrégeno aplicado (Qnz) para los
contactores de PDMS y de PP, con el liquido por el interior de las fibras,

a un flujo de liquido de a) 22.64 Lh*m2yb) 113.21 Lhtm2.

7.2.1.2 Influencia del caudal de liquido tratado

En la Figura 7.3 se representa la eficacia de eliminacién del metano disuelto
con respecto al caudal de liquido tratado en el interior de las fibras para el contactor
de PDMS (Figura 7.3a) y el de PP (Figura 7.3b), para diferentes caudales de nitrégeno
aplicados en la carcasa de los mddulos. Para ambos mddulos, la eficacia de
eliminacion del metano disminuye al aumentar el caudal de liquido tratado por la
membrana, siguiendo el mismo comportamiento que en el caso de la operacién a
vacio, como resultado de un descenso del tiempo de residencia del liquido con el
incremento del caudal. En este caso, a diferencia de la operacién a vacio, en el
contactor de PP no parece observarse el fendmeno de disminucién brusca de la
eficacia con el aumento del caudal/presién transmembrana atribuido al mojado del
poro, asociado probablemente a una presiodn superior en el lado del gas de arrastre
gue impide que se alcance la presidén transmembrana critica. Por otro lado, se puede
observar el casi imperceptible efecto del caudal de nitrégeno en la eficacia de
eliminacion, apuntado anteriormente, especialmente para el contactor de PP.
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Figura 7.3 Eficacia de eliminacién de metano disuelto en el efluente del reactor
EGSB (EE) frente al caudal de liquido tratado (Qu) por el interior de las
fibras (LS) para diferentes caudales de nitrégeno aplicados (Qnz) para el
contactor de a) PDMSy b) PP.

Para poder comparar ambos contactores, en la Figura 7.4 se representa la
eficacia de eliminacién de metano disuelto frente al flujo de liquido por el interior
de las fibras cuando un flujo de nitrégeno similar es aplicado en ambos contactores:
170 L ht m~ para el contactor de PDMSy 140 L h" m™2 para el contactor de PP. Como
se observa, el contactor de PP muestra una eficacia de eliminacién superior al
contactor de PDMS para el rango de flujos de liquido en el que se operaron los
contactores.

100
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—+— PP (Qy,/A =140 Lh1 m?2)
O 1 1 1 i 1 1 1 i 1 1 1 i 1 1 1
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Figura 7.4 Eficacia de eliminacién de metano disuelto en el efluente del reactor
EGSB (EE) frente al flujo de liquido (Q./Ai), con el liquido circulando por
el interior de las fibras, con flujos de nitrégeno (Qna/Ai) de 170 Lh'* m2y
140 L h'* m™ para el contactor de PDMS y PP, respectivamente.
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La concentracion de metano en la fase gas (Cg), se midid
experimentalmente por cromatografia gaseosa, de igual forma que en la operacién
a vacio. A partir de Cg, y aplicando la ley de Henry, se calculé el valor de la
concentracién de metano disuelto en la fase liquida en equilibrio con la fase gas (Cf).
La influencia del caudal de nitrégeno sobre C: fue poco significativa, asumiéndose
un valor de Cf promedio para el contactor de PDMS, independientemente de las
condiciones experimentales. Para el contactor de PP, la concentracion de metano
en el gas (Cg) se encontré por debajo del limite de deteccién. Tal y como se puede
observar en la Tabla 7.3, los valores de C: son considerablemente inferiores a los
valores de concentraciéon de metano a la salida de los contactores (C.2). Por tanto,
para el calculo de los coeficientes de transferencia de materia en la operacién con
nitrégeno como gas de arrastre, se pudo utilizar el balance de materia a la fase
liquida simplificado admitiendo esta caracteristica (ecuacion (4.6)).

Tabla 7.3 Valores promedio de las concentraciones de metano en la fase gas (Cg),
en la fase liquida en equilibrio con la fase gas (Cf) y en el seno de la fase
liquida a la salida de los contactores de membrana (Ci2) en la operacion
con nitrégeno como gas de arrastre. |.d.: limite de deteccién.

PDMS PP
Ce, mglL? 10.6 <l.d.
C:, mg L? 0.36 -
Ciz, mglL? 3.26 -22.63 0.48 —15.98

En la Figura 7.5 se comparan los coeficientes globales experimentales de
transferencia de materia referidos a la fase liquida (K, exp) de ambos contactores a
un flujo de nitrégeno de 170 L h' m™ para el contactor de PDMSy 140 L h"t m para
el contactor de PP. En ambos casos, el coeficiente global de transferencia de materia
aumenté al incrementar el flujo de liquido tratado. El coeficiente global
experimental de transferencia de materia es mayor para el contactor de PP para las
mismas condiciones de flujo de liquido y de nitrégeno, lo que concuerda con los
resultados obtenidos para la mejor eficacia de eliminacion del contactor de PP
(Figura 7.4).
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Figura 7.5 Coeficiente global experimental de transferencia de materia referido a la
fase liquida (Kiexp) frente al flujo de liquido (Q./Ai) con el liquido por el
interior de las fibras, con flujos de nitrégeno (Qnz/Ai) de 170 L h* m2?y
140 L h't m™ para los contactores de PDMS y PP respectivamente.

7.2.2 Influencia de la configuracién de los contactores en la eficacia de

eliminacién

En la Figura 7.6 se representa la eficacia de eliminacidn del metano disuelto
frente al caudal de liquido para la operacidn con el liquido circulado por el interior
de las fibras y por la carcasa del médulo con caudales de nitrégeno de 27 y 800 Lh?
para el contactor de PDMS (Figura 7.6a) y PP (Figura 7.6b), respectivamente. Como
se observa, para ambos contactores, la configuracién en la que el liquido circulaba
por el interior de las fibras tuvo una mayor eficacia de eliminacién que cuando
circulaba por la carcasa. Este comportamiento puede ser debido a una baja
velocidad del liquido por la carcasa. Ademas, como ya se sefiald en la operacion a
vacio, este comportamiento también puede ser debido a un fendmeno de
canalizacidon o bypass. Para el contactor de PDMS, en la configuraciéon con el liquido
por la carcasa, la eficacia de eliminaciéon se mantuvo practicamente constante
respecto al caudal de liquido. Esto puede ser debido a una compensacion, sobre la
eficacia de eliminacién, entre el aumento de caudal de liquido (menor tiempo de
contacto entre fases y, por tanto, menor eficacia de eliminacién) y aumento de la
turbulencia (mayor transferencia de materia y, por tanto, mayor eficacia de
eliminacion).
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Figura 7.6 Eficacia de eliminacidon de metano disuelto en el efluente del reactor
EGSB (EE) frente a caudal de liquido (Qu) para el contactor de a) PDMS
con un caudal de nitrégeno de 27 Lhty b) PP con un caudal de nitrégeno
de 800 L ht.

En la Figura 7.7 se presenta una comparacion de los contactores de PDMSy
PP cuando trabajan a un mismo flujo de liquido de 22.6 L h* m?, en las
configuraciones con el liquido por el interior de las fibras y por la carcasa, con flujos
de nitrégeno similares, de 170 L h™* m™ para el contactor de PDMS y de 140 L h' m?
para el contactor de PP. Como se observa, cuando se trabaja con el liquido por el
interior de las fibras, el contactor de PP muestra una mayor eficacia de eliminacion
que el de PDMS, tal y como ya se observé anteriormente (Figura 7.2). Sin embargo,
cuando los contactores trabajan con el liquido por la carcasa, el contactor de PDMS
presenta una mayor eficacia de eliminacidn que el de PP. Este comportamiento ya
observado anteriormente se ha atribuido a la diferente fraccion de
empagquetamiento que muestran ambos contactores como ya se puso de manifiesto
en la operacidn a vacio. La menor fraccion de empaquetamiento del contactor de
PDMS favorece la transferencia de materia cuando se opera con el liquido
circulando por la carcasa.
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Figura 7.7 Comparacion de la eficacia de eliminacidn de los contactores de PDMS y
PP trabajando con el liquido por el interior de las fibras y por la carcasa,
a un flujo de liquido de 22.6 L h™t m2 y con un flujo de nitrégeno de 170
L h't m para el contactor de PDMS y de 140 L h™* m™ para el contactor
de PP.

7.2.3 Evaluacion de la eficacia de eliminacion de dioxido de carbono
disuelto en el efluente del reactor anaerobio de lecho fluidizado

La eficacia de eliminacién de diéxido de carbono disuelto en el efluente del
reactor EGSB se representa en la Figura 7.8 respecto al caudal de nitrégeno en los
experimentos llevados a cabo en configuracién con el liquido por el interior de las
fibras. Tanto para el contactor de PDMS (Figura 7.8a) como para el contactor de PP
(Figura 7.8b), el comportamiento es analogo al observado para la eliminacion de
metano disuelto y discutido en el apartado 7.2.1. Para ambos contactores, a bajos
caudales de nitrégeno, la eficacia de eliminacién aumenta con el incremento del
caudal de nitrégeno. Sin embargo, a caudales elevados de nitrégeno, se puede
observar que el incremento de éste no influye significativamente en la eficacia de
eliminacion. En la Figura 7.8 también se observa que al aumentar el caudal de
liguido tratado, disminuye la eficacia de eliminacién, comportamiento similar al
observado para el metano disuelto (apartado 7.2.1.2).
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Figura 7.8 Eficacia de eliminacidon de diéxido de carbono disuelto en el efluente del
reactor EGSB (EE) frente al caudal de nitrégeno (Qnz) y en la configuracion
con el liquido por el interior de las fibras (LS) para el contactor de a) PDMS

y b) PP.

En la Figura 7.9 se compara la eficacia de eliminacion de metano y diéxido
de carbono disueltos respecto al caudal de nitrégeno, con el liquido circulando por
el interior de las fibras, para un caudal de liquido tratado de 0.36 L h'! para el
contactor de PDMS (Figura 7.9a) y de 20.38 L h'! para el contactor de PP (Figura
7.9b). La eficacia de eliminacién de metano disuelto también fue superior a la de
diéxido de carbono en ambos contactores, tal y como se comentd en el apartado
anterior.
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Figura 7.9 Eficacias de eliminacién (EE) de metano y diéxido de carbono respecto al
caudal de nitrégeno, con el liquido circulando por el interior de las fibras
(LS) para el contactor de a) PDMS a un caudal de liquido 0.36 L hty b) PP
a un caudal de liquido de 20.38 L h%,
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7.2.4 Comparacion de la operacion de los contactores de membrana a
vacio y con gas de arrastre

En la Figura 7.10 se compara la eficacia de eliminacion respecto al flujo de
liquido para los contactores de PDMS (Figura 7.10a) y de PP (Figura 7.10b) bajo
varias condiciones de presién de vacio y caudales de nitrégeno. Asi, para el
contactor de PDMS se observa que las operaciones a vacio y con nitrégeno como
gas de arrastre producen eficacias de eliminacion de metano disuelto muy parecidas
cuando el caudal de liquido tratado es bajo. Sin embargo, cuando el caudal de
liguido aumenta, la diferencia entre las eficacias de eliminacidn trabajando en
ambos modos de operacidn es mas importante, obteniéndose una mayor eficacia
de eliminacién con la operaciéon a vacio, incluso con un vacio tan bajo como 140
mbar. Estos resultados parecen indicar que el aumento de presién en el lado del
liguido debido al aumento del caudal tiene una mayor influencia en la eficacia de
eliminacion en los experimentos de gas de arrastre. Por el contrario, con el
contactor de PP se obtienen eficacias de eliminacidon superiores cuando se trabaja
con nitréogeno como gas de arrastre, tanto a caudales de liquido bajos como
elevados. La diferente eficacia entre ambos modos de operacién es mas significativa
al flujo de liquido elevado (113.2 L h' m™2), probablemente debido a la aparicion de
mojado de los poros en la operacién a vacio.

a) b)
B P, =800 mbar
B P, =500 mbar
100 -+ WP, =800 mbar OP,,.= 140 mbar
[ B P,,. =500 mbar OqQy, =800Lh*
@ Py, = 140 mbar Oqy,=80Lh?
OQy;=27Lh? —

OQy, =2.7Lht

22.6 377.4 22.6 113.2
Q/A, Lhim? Q/A, Lhim?

Figura 7.10 Comparacién de la eficacia de eliminacidn (EE) respecto al caudal de
liquido tratado (Q.) cuando éste circula por el interior de las fibras (LS)
para diferentes condiciones de vacio (Pvac) y caudales de nitrégeno (Qna)
con el contactor de a) PDMS y b) PP.
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7.3 CONCLUSIONES

En este capitulo se han presentado los resultados relativos a la operacion
con nitrégeno como gas de arrastre de los contactores de membrana de PDMSy PP.
Se ha estudiado la eficacia de eliminacion del metano disuelto en el efluente del
reactor EGSB evaluando el efecto de diferentes parametros: el caudal de liquido, el
caudal de nitrégeno utilizado y la configuracion de las membranas (liquido
circulando por el interior de las fibras o por la carcasa del médulo). Asimismo, se
realizé una comparacién de los modos de operacidn a vacio y con nitrégeno como
gas de arrastre en ambos contactores. Las conclusiones que se extraen de los
resultados obtenidos se exponen a continuacion.

En los experimentos llevados a cabo a bajos caudales de nitrégeno, la
eficacia de eliminaciéon del metano disuelto en el reactor EGSB aumenté
ligeramente cuando se incrementé el caudal de gas, siendo este comportamiento
mas apreciable en el contactor de PDMS. Sin embargo, a caudales elevados de
nitrogeno, se pudo observar que el incremento de éste no influia significativamente
en la eficacia de eliminacién. Este comportamiento puede deberse a una resistencia
a la transferencia de materia casi despreciable en la fase gas y/o a una baja presion
parcial del metano en la fase gas.

Cuando se analizé la eficacia de eliminacidn respecto al caudal de liquido
que circulaba por el contactor de PP, al contrario que en la operacién a vacio, no se
observé una disminucién de la eficacia de eliminacidn con el aumento de caudal de
liqguido, atribuida al fendmeno de mojado de los poros. Este diferente
comportamiento en la operacion con gas de arrastre puede deberse a una menor
presion transmembrana al trabajar con un gas en el lado del permeado, impidiendo
alcanzarse la presion critica.

Al comparar las operaciones a vacio y con nitrégeno como gas de arrastre
con el contactor de PDMS, a caudales de liquido bajos se obtuvieron eficacias de
eliminacion similares con ambos modos de operacién. Sin embargo, al aumentar el
caudal de liquido, se obtuvieron eficacias de eliminacidn superiores con la operacidn
a vacio. Con el contactor de PP, se obtuvieron eficacias de eliminacién superiores
con la operacion con nitrégeno como gas de arrastre, especialmente a caudales
elevados, ya que el efecto del mojado de los poros en la operacidn a vacio se hace
evidente y la eficacia de eliminacién sufre un descenso brusco.

En las condiciones de operacidn estudiadas en este capitulo y operando con
nitrégeno como gas de arrastre, se alcanzaron eficacias de eliminacién del metano
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disuelto de un 74 %y un 98.5 % con los contactores de PDMS y PP, respectivamente,
valores maximos similares a los obtenidos en la operacién a vacio.
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El estudio de la transferencia de materia en los contactores de membrana
es importante para el correcto dimensionado y el funcionamiento de los mismos.
Para la eliminacién de gases disueltos, tradicionalmente se han utilizado
operaciones de contacto como torres o columnas de relleno (Mandowara vy
Bhattacharya, 2009). En la mayoria de estas operaciones el disefio se centra en la
maximizacidn de la transferencia de materia mediante la creaciéon de un area
interfacial lo mds grande posible. Aunque estos procesos convencionales de
contacto entre fases se siguen utilizando actualmente, sufren limitaciones como la
formaciéon de emulsiones o de espumas, sobrecargas, inundaciones, etc. En los
ultimos afos, la demanda de nuevas tecnologias o alternativas a estos procesos
convencionales ha aumentado, en particular para la eliminacidn de gases disueltos
en liquidos en bajas concentraciones. Con la aparicion de los contactores de
membrana de fibras huecas, gran parte de los problemas asociados a los
contactores tradicionales pueden ser superados, ya que los contactores de
membrana se basan en un contacto no dispersivo a través de la membrana del
modulo.

El contactor de membrana ademds ofrece un area interfacial
sustancialmente mayor que el contactor convencional entre las fases implicadas en
el proceso (unas 100 veces mayor), para asi conseguir una mayor transferencia de
materia (Wickramasinghe et al., 1992). Un gran nimero de autores han investigado
la transferencia de materia en los procesos con contactores de membrana y su
influencia en el rendimiento de los mismos (Asimakopolou y Karabelas, 2006;
Mahmud et al., 2000; Mavroudi et al., 2006; Ozturk y Hughes, 2012; Shen et al.,
2010; Wickramasinghe et al., 1992; Wu y Chen, 2000).

En este capitulo se van a determinar los coeficientes globales
experimentales de transferencia de materia, asi como la estimacidon de los
coeficientes de transferencia de materia de la membranay de las fases liquida y gas
mediante las correlaciones que se presentan en el Capitulo 4.

8.1 PLAN DE TRABAIJO

En los capitulos 6 y 7 se han presentado los resultados de los ensayos de
eliminacion de metano disuelto del efluente anaerobio en la operacidn a vacioy con
gas de arrastre, respectivamente. En el presente capitulo se analizan dichos
resultados desde la perspectiva de la transferencia de materia.

En la Tabla 8.1 se recuerdan las condiciones experimentales de los ensayos
presentados en los capitulos 6 y 7. Para cada experimento se determind el
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coeficiente global experimental de transferencia de materia a partir del balance de
materia aplicado a la fase liquida (ecuacién (4.5)) y se estimaron los coeficientes
individuales de transferencia de materia segun las correlaciones bibliograficas para
la fase liquida, gas y de la membrana, descritas en la seccion de Materiales y
Métodos.

Tabla 8.1 Condiciones experimentales de la operacidn a vacio y con nitrégeno como
gas de arrastre de los contactores de membrana de PDMS y PP para la
evaluacidn de los coeficientes de transferencia de materia. Pyac: Presidn
de vacio; Qu: caudal de liquido; Q;/A:: flujo de liquido; v.: velocidad de
liqguido; Qngz: caudal de nitrégeno.

a) Operacion a vacio

PDMS PP
Pvac, Q, Qi/A;, Vi, Pvac, Q, Qi/A;, Vi,
mbar Lh? Lhim? ms? mbar Lh?! Lh!'m? ms?
Liquido por fibras (LS) Liquido por fibras (LS)

140 0.36 22.6 0.011 140 4.07 22.6 0.013
6.00 377.4 0.184 13.56 75.5 0.043

10.80 679.3 0.331 16.48 91.5 0.052

500 0.36 22.6 0.011 20.38 113.2 0.065
1.20 75.5 0.037 27.18 150.9 0.086

1.80 113.2 0.055 500 4.07 22.6 0.013

2.40 150.9 0.073 13.56 75.5 0.043

4.20 264.2 0.129 16.48 91.5 0.052

6.00 377.4 0.184 20.38 113.2 0.065

10.80 679.3 0.331 27.18 150.9 0.086

800 0.36 22.6 0.011 800 4.07 22.6 0.013
6.00 377.4 0.184 13.56 75.5 0.043

10.80 679.3 0.331 16.48 91.5 0.052

20.38 113.2 0.065
27.18 150.9 0.086

Liquido por carcasa (SS) Liquido por carcasa (SS)
800 0.36 22.6 0.001 800 4.07 22.6 0.003
6.00 377.4 0.009 9.00 50.0 0.008
10.80 679.3 0.017 13.56 75.5 0.011

16.80 915 0.014
20.34 113.2 0.017




Transferencia de materia en los contactores de membrana|145

b) Operacién con gas de arrastre

PDMS PP

Qn2, Q, Q/A;, Vi, Qna, Q, Q/A;, Vi,

Lht Lh? Lhtm? ms? Lht Lh? Lhtm? m st
Liquido por fibras (LS) Liquido por fibras (LS)

2.7 0.36 22.6 0.011 800 4.07 22.6 0.013
1.80 113.2 0.055 12.00 66.7 0.038
6.00 377.4 0.184 20.38 113.2 0.065
12 1.80 113.2 0.055 27.18 150.9 0.086
27 0.36 22.6 0.011 80 4.07 22.6 0.013
1.80 113.2 0.055 12.00 66.7 0.038
6.00 3774 0.184 20.38 113.2 0.065
0.1 0.36 22.6 0.011 27.18 150.9 0.086
1.80 113.2 0.055 26 4.07 22.6 0.013
6.00 3774 0.184 12.00 66.7 0.038

20.38 113.2 0.065
27.18 150.9 0.086

Liquido por carcasa (SS) Liquido por carcasa (SS)
2.7 0.36 22.6 0.001 800 4.07 22.6 0.003
6.00 377.4 0.009 12.00 66.7 0.010
27 0.36 22.6 0.001 20.38 113.2  0.017
1.80 113.2 0.003 80 4.07 22.6 0.003
6.00 377.4 0.009 20.38 113.2 0.017
26 4.07 22.6 0.003

20.38 113.2 0.017

8.2 RESULTADOS Y DISCUSION

8.2.1 Evaluacion de los coeficientes globales experimentales de
transferencia de materia

8.2.1.1 Coeficientes de transferencia de materia en la operacion a vacio

En la Figura 8.1 se presentan los coeficientes globales experimentales de
transferencia de materia referidos a la fase liquida con el liquido circulando por el
interior de las fibras (configuracion LS), para los contactores de PDMS y PP bajo



146|Transferencia de materia en los contactores de membrana

condiciones de vacio de 140, 500 y 800 mbar. Para el contactor de PDMS (Figura
8.1a), el coeficiente global de transferencia de materia sigue la misma tendencia a
todas las presiones de vacio estudiadas, aumentando inicialmente con el caudal de
liguido tratado. Sin embargo, al alcanzarse el caudal mas elevado de trabajo (10.8 L
h') cercano al caudal limite superior sugerido por el fabricante (PermSelect, 2016a),
el coeficiente de transferencia de materia disminuye bruscamente. Este
comportamiento atipico para una membrana densa, podria indicar que el contactor
de PDMS tiene un caudal limite operacional a partir del cual las fibras pueden sufrir
una sobrepresién que las deforma y/o comprime, lo que por un lado puede provocar
una menor velocidad de circulacién, y por otro hacer disminuir la permeabilidad de
la membrana, y, por tanto, aumentar la resistencia a la transferencia de materia.

a) b)
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16 —&—P,,. =800 mbar 5—-—Pvac=800 mbar
T —0—Pp,.. =500 mbar| F—e—P,, =500 mbar
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" E E
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Figura 8.1 Coeficientes globales experimentales de transferencia de materia
referidos a la fase liquida (K, exp) respecto al caudal de liquido (Q.) para la
operacion a vacio y con el liquido circulando por el interior de las fibras
(LS) de los contactores de a) PDMS y b) PP.

En el caso del contactor de PP (Figura 8.1b), se observé un aumento del
coeficiente de transferencia de materia a bajos caudales de liquido y
posteriormente una disminucién brusca para caudales superiores a 16.5 L h’. Este
descenso del coeficiente es mas pronunciado a 800 mbar de presién de vacio,
aumentando inicialmente desde 3.47-10° a 5.80-10° m s a bajos caudales de
liquido y posteriormente disminuyendo hasta 3.12:10° m s a caudales superiores
a16.5 L hl, muy lejos de los limites operacionales indicados por el fabricante (Tabla
8.1). Este comportamiento, como se vio en el apartado 6.2.2.2 del Capitulo 6, puede
ser explicado por el fendmeno de mojado de los poros propio de membranas
porosas. Cuando la membrana opera con los poros llenos de liquido, se produce un
aumento de la resistencia a la transferencia de materia de la membrana, vy, en
consecuencia, disminuye el coeficiente de transferencia global. Este fendmeno se
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ha observado en aplicaciones similares de desgasificacion de efluentes liquidos que
utilizan membranas porosas (Malek et al., 1997; Sinha y Li, 2000). A partir de un
caudal de 20 L h't, asumiendo que ya ha ocurrido un mojado completo de los poros,
la resistencia a la membrana se mantendria constante, y se observa un ligero
aumento del coeficiente global como consecuencia del incremento del coeficiente
de la fase liquida al aumentar el caudal de liquido tratado.

Para ambos contactores, el coeficiente de transferencia de materia
aumenta con la presién de vacio, es decir, con la presidon transmembrana. Estos
resultados parecen sugerir que la resistencia a la transferencia de materia de la
membrana no es despreciable bajo las condiciones de operacién estudiadas,
admitiendo que la resistencia de la fase gas es despreciable como es habitual en
este tipo de sistemas; y que, ademas, el coeficiente de transferencia de materia de
la membrana (km) puede verse afectado positivamente por la presion de vacio, tal y
como se ha mostrado en diversos estudios (Ahmed et al., 2004; Li et al., 2010).

En la Figura 8.2 se observan los coeficientes globales de transferencia de
materia referidos a la fase liquida con el liquido circulando por el exterior de las
fibras (configuracion SS), para los contactores de PDMS y PP bajo unas condiciones
de vacio de 800 mbar.

a) b)
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Figura 8.2 Coeficientes globales experimentales de transferencia de materia
referidos a la fase liquida (Ky, exp) respecto al caudal de liquido (Q.) parala
operacion a vacio y con el liquido circulando por el exterior de las fibras
(SS) de los contactores de a) PDMS y b) PP.

Para el contactor de PDMS (Figura 8.2a) se puede ver que la tendencia del
coeficiente de transferencia de materia es la misma que en el funcionamiento con
el liquido por el interior de las fibras, con un aumento del coeficiente con el caudal,
desde 0.87-10° a 1.56-10° m s, y una disminucién hasta 1.06-:10° m s al alcanzar
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el caudal maximo de trabajo (10.8 L hl). Para el contactor de PP (Figura 8.2b), la
tendencia del coeficiente de transferencia de materia es también andloga a la
observada con el liquido por el interior de las fibras. Inicialmente el coeficiente de
transferencia de materia aumenta con el caudal, desde 0.18:10 hasta 3.73:10° m
s, y al superar un caudal de 13.5 L h'! se observa un descenso del coeficiente hasta
un valor de 0.68-10> m s, Por tanto, se observa también el fendmeno de mojado
de los poros cuando el liquido circula por la carcasa del contactor de PP a un caudal
superiora13.5Lh™

Comparando los valores de las Figuras 8.1y 8.2, se puede observar que, en
ambos contactores, el coeficiente de transferencia de materia es inferior cuando el
liquido circula por la carcasa en las mismas condiciones de presién de vacio y caudal
de liquido, lo que pone de manifiesto la mayor eficacia con el liquido circulando por
el interior de las fibras para los mdédulos estudiados, tal y como se comenté en el
apartado 6.2.3 del Capitulo 6.

8.2.1.2 Coeficientes de trasferencia de materia en la operacion con gas de
arrastre

En la Figura 8.3 se observan los coeficientes globales de transferencia de
materia referidos a la fase liquida con el liquido circulando por el interior de las
fibras (modo LS), para los contactores de PDMS y PP operando con diferentes
caudales de nitrégeno como gas de arrastre. Para el contactor de PDMS (Figura 8.3a)
se observa un aumento del coeficiente de transferencia de materia con el caudal de
liquido tratado, para los tres caudales de nitrégeno estudiados. Tras observar en la
operacion a vacio el descenso del coeficiente de transferencia de materia al caudal
maximo de trabajo (10.8 L h'!), no se realizaron mds experimentos a caudales
superiores a 6 L h™! para evitar un posible deterioro del contactor de membrana.

En el caso del contactor de PP (Figura 8.3b), se observa que para todos los
caudales de nitrégeno, el coeficiente de transferencia de materia aumenta con el
incremento del caudal de liquido tratado, siendo los valores para los coeficientes
muy similares para todos los caudales de nitrégeno estudiados. Esta similitud entre
los coeficientes de transferencia de materia esta de acuerdo con la minima variacidn
en la eficacia de eliminacién de metano disuelto con el caudal de nitrégeno de los
experimentos con gas de arrastre presentados en el apartado 7.2.1. Cabe recordar
gue en este modo de operacion no se observo el fendmeno de mojado de los poros.
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Figura 8.3 Coeficientes globales experimentales de transferencia de materia
referidos a la fase liquida (Ky, exp) respecto al caudal de liquido (Q.) para la
operacion con gas de arrastre y con el liquido circulando por el interior
de las fibras (LS) de los contactores de a) PDMS y b) PP.

En la Figura 8.4 se muestran los coeficientes globales de transferencia de
materia referidos a la fase liquida con el liquido circulando por el exterior de las
fibras (configuracién SS), para los contactores de PDMS y PP operando con
diferentes caudales de nitrégeno como gas de arrastre. Tanto para el caso del
contactor de PDMS (Figura 8.4a), como para el de PP (Figura 8.4b), el coeficiente
aumenta con el caudal de liquido tratado para todos los caudales de nitrégeno
estudiados, de forma similar a cuando el liquido circula por el interior de las fibras.
En estos resultados se vuelve a poner de manifiesto la minima variacién de los
coeficientes de materia con el caudal de nitrégeno.
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Figura 8.4 Coeficientes globales experimentales de transferencia de materia
referidos a la fase liquida (K, exp) respecto al caudal de liquido (Q.) para la
operacion con gas de arrastre y con el liquido circulando por el exterior
de las fibras (SS) de los contactores de a) PDMS y b) PP.
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Comparando los valores de las Figuras 8.3 y 8.4, se puede observar que en
ambos contactores el coeficiente de transferencia de materia es inferior cuando el
liquido circula por la carcasa del contactor en las mismas condiciones de caudales
de gas de arrastre y de liquido, lo que pone de manifiesto la mayor eficacia con el
liguido circulando por el interior de las fibras para los mddulos estudiados, tal y
como se ha comentado anteriormente en capitulos precedentes.

Al igual que en la operaciéon a vacio, los coeficientes globales de
transferencia de materia son superiores para el contactor de PP, tanto con el liquido
por las fibras (Figura 8.3) como por la carcasa (Figura 8.4).

8.2.2 Estimacion de los coeficientes individuales de transferencia de
materia

8.2.2.1 Coeficientes individuales de transferencia de materia de la operacion
a vacio

La resistencia global a la transferencia de materia de los contactores de
membrana se puede calcular con la siguiente expresion:

. 1 1 1 1
= = + +
Test Tk AL k(AL HknAp HkeAg

=R + Rm+ Rg (8.1)

donde Rrest €5 la resistencia global estimada a la transferencia de materia (s m3) y
R, Rm Y Rc son las resistencias a la transferencia de materia que ofrece la fase
liquida, la membranay la fase gas, respectivamente (s m3). En la operacién a vacio,
se suele considerar despreciable la resistencia a la transferencia de materia en la
fase gas, ya que los gases extraidos son continuamente eliminados del sistema
(Mandowara y Bhattacharya, 2009). En este trabajo, la resistencia de la fase gas (Rq)
fue calculada a partir del coeficiente individual de transferencia de materia de la
fase gas (ks) con la correlacion de Prasad y Sirkar (1988) (ecuacion (4.16)); la
resistencia de la fase liquida (R.) a partir del coeficiente individual con la ecuacidn
de Lévéque ((4.14); y la resistencia de la membrana a partir de los coeficientes
individuales con la ecuacion de Nguyen et al. (2011) (ecuacién 4.19) y la ecuacidn
(4.20) para las membranas de PDMS y PP, respectivamente. De esta forma, se
obtuvo que la resistencia de la fase gas representa en todos los casos menos de un
1 % de la resistencia global en la operacién a vacio, por lo que se puede considerar
despreciable a efectos practicos. Por tanto, la resistencia global a la transferencia
de materia de los contactores de membrana para la operacién a vacio, tras eliminar
el término de resistencia de la fase gas, se puede reducir a la siguiente ecuacion:
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R 1 1 1
= = +
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En la Figura 8.5 se representa, respecto al caudal de liquido tratado para el
contactor de PDMS, tanto la resistencia global experimental a la transferencia de
materia como las resistencias estimadas de la membrana, de la fase liquida y la
global, con el liquido circulando por el interior de las fibras para condiciones de vacio
de 140, 500 y 800 mbar (Figura 8.5a, 8.5b y 8.5¢, respectivamente) y con el liquido
circulando por las carcasa en condiciones de vacio de 800 mbar (Figura 8.5d).
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Figura 8.5 Resistencia global experimental a la transferencia de materia (R, exp), ¥
resistencias estimadas de la membrana (Rm), de la fase liquida (R.) y
global (R, est) respecto al caudal de liquido (Qu) para el contactor de PDMS
con el liquido por el interior de las fibras (LS) en condiciones de vacio de
a) 140 mbar, b) 500 mbar y c) 800 mbar; y con el liquido circulando por la
carcasa (SS) d) a 800 mbar.

Para estimar los coeficientes de transferencia de materia de la fase liquida,
se ha utilizado la ecuacion de Lévéque (ecuacidn (4.14)) para el coeficiente por el
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interior de las fibras; y la correlacién de Prasad y Sirkar (1988) (ecuacién (4.16)) y la
estimacion de Dahuron y Cussler (1988) (ecuacidn (4.18)) para el coeficiente por la
carcasa sin y con canalizacién, respectivamente. El coeficiente de la membrana de
PDMS se ha calculado con la ecuaciéon propia de las membranas densas (Nguyen et
al. 2011) (ecuacion (4.19)).

Como se puede observar en la Figura 8.5, la resistencia de la fase liquida es
netamente predominante para los caudales de liquido bajos. Uno de los hechos mds
destacables observables es que la resistencia global experimental de transferencia
de materia se encuentra generalmente por debajo de la resistencia global estimada.
Este comportamiento puede ser debido a la sobresaturacion de metano en el
sistema, que promueve una mayor transferencia de materia debido a una fuerza
impulsora superior a la que existiria sin sobresaturacion. Este fendmeno ha sido
observado anteriormente para este mismo sistema (Cookney et al., 2016) y para
sistemas de absorcién de dioxido de carbono con membranas de fibras huecas
(Heile et al., 2014). Cuando el contactor de PDMS opera con un vacio de 140 mbar
a un caudal bajo de liquido de 0.36 L h' (Figura 8.5a), la resistencia global
experimental es superior a la estimada. Este comportamiento divergente se asocia
a valores inusualmente mas bajos de la concentracién de metano disuelto en la
corriente de entrada al contactor (C1 =~ 16 mg L) respecto a los observados para la
mayoria de experimentos (C1 = 30 mg LY), atribuible a algin problema operacional
puntual que provocd una menor o casi nula sobresaturacion de la corriente.
Asimismo, a valores de caudal de liquido de 10.8 L h'%, la resistencia experimental
iguala o supera a la resistencia estimada. Este comportamiento diferente puede ser
debido al trabajo del contactor a un caudal cercano al limite operacional a partir del
cual puede aumentar la resistencia de la membrana a la transferencia de materia
debido a una sobrepresion de las fibras, como se observé en el capitulo 6.

En el caso del liquido circulando por la carcasa (Figura 8.5d), se puede
apreciar que la resistencia a la fase liquida (RL), y, por consiguiente, la resistencia
global estimada (Rrest), se ajusta mejor a la resistencia global experimental
utilizando la estimacién de Dahuron y Cussler (1988), ecuacion (4.18), que asume la
aparicién de canalizacién en el contactor de PDMS.

Para incorporar el efecto de la sobresaturacién en los calculos de
transferencia de materia, se propone en el presente trabajo un modelo semejante
al empleado cuando tiene lugar una reaccidon quimica en procesos de transferencia
de materia (Naim et al., 2012; Nguyen et al., 2011). En estos casos un factor de
intensificacion de transferencia (E) se emplea en la parte de la resistencia de la fase
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liguida como corrector de este término. De esta forma, la ecuacion (8.2) se podria
expresar como:

1 1 R,
Rt — (8.3)

RT'Sim_HkmAml-‘-TLAL_ m* ¢
donde R sim €5 la resistencia global simulada a la transferencia de materia (s m3) y
E es el factor de intensificacion de la transferencia de materia debido a la
sobresaturacion de metano de la corriente a desgasificar. Sustituyendo la ecuacién
de Lévéque (ecuacién (4.14)) en la ecuacidn (8.3), se obtiene una expresién en la
gue se relaciona la resistencia global simulada respecto a la velocidad del liquido en
el contactor:

1 d LD\
R sim = Ry — ——— (—) v 8.4
Tsim=5m" AE D1.62 \ g2 L (8.4)
Con el objetivo de calcular el factor E, en la Figura 8.6 se representa la
resistencia global a la transferencia de materia experimental, estimada y simulada,
respecto a la velocidad de circulacién del liquido por el interior de las fibras (v./3)
cuando el contactor de PDMS opera a 500 mbar de presion de vacio.
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Figura 8.6 Resistencia global experimental (R, exp), €stimada (R, est) y simulada (Rrsm)
respecto a la velocidad de circulacién del liquido (v.) por el interior de las
fibras (LS) del contactor de PDMS a una presion de vacio de 500 mbar.

Como se observa, los datos experimentales se pueden ajustar a una recta
con una correlacion relativamente satisfactoria. A partir de la regresién de los datos,
se puede obtener un factor de intensificacién de 1.6 y una resistencia de la
membrana de 1.41-10° s m3. Este valor de la resistencia de la membrana es similar
a los obtenidos anteriormente en la bibliografia (alrededor de 1:10°s m3) teniendo
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en cuenta el compuesto que se transfiere, el material de la membrana vy el espesor
de la misma (Chabanon et al., 2014; Nguyen et al., 2011). Los valores de la
resistencia de la membrana suponen entre un 7 y un 17 % de la resistencia global.
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Para el contactor de PP, en la Figura 8.7 se representa respecto al caudal de
liguido tratado, la resistencia global experimental a la transferencia de materia y la
resistencia estimada de la membrana, de la fase liquida y la global, con el liquido
circulando por el interior de las fibras para condiciones de vacio de 140, 500 y 800
mbar (Figuras 8.7a, 8.7b y 8.7c, respectivamente) y con el liquido circulando por las
carcasa en condiciones de vacio de 800 mbar (Figura 8.7d).
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Figura 8.7 Resistencia global experimental a la transferencia de materia (R, exp), ¥
resistencia estimada de la membrana (Rm), de la fase liquida (R.) y global
(RT, est) respecto al caudal de liquido (Qu) para el contactor de PP con el
liquido por el interior de las fibras (LS) en condiciones de vacio de a) 140
mbar, b) 500 mbary c) 800 mbar; y d) a 800 mbar con el liquido circulando
por la carcasa (SS). Fraccion de poro llena de liquido: x.
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Para la estimacidn de los coeficientes de transferencia de materia de la fase
liquida, se utilizé la ecuacion de Lévéque para el coeficiente por el interior de las
fibras (ecuacién (4.14)) y la estimacidon de Dahuron y Cussler (1988) para el
coeficiente por la carcasa suponiendo canalizacién (ecuacién (4.18)), dado que es la
correlacién que mejor representa los datos experimentales. Para el célculo de la
resistencia de la membrana se ha tenido en cuenta el fenémeno de mojado de los
poros, definiéndose un pardmetro x como la fraccién de poro ocupada por el liquido.
Asi, la resistencia de la membrana cuenta con la contribucion tanto del liquido como
del gas en los poros (ecuacion (4.20)) y los coeficientes de transferencia de materia
correspondientes (ecuaciones (4.21) a (4.25)).

La resistencia estimada de la fase liquida (RL), practicamente coincide con la
resistencia estimada (Rr,est) con los poros ocupados por el gas (x=0), indicando que
la resistencia que ofrece la membrana (Rm) cuando el poro esta lleno de la fase gas
tiene un valor muy bajo (2.22 s m3), por lo que no se ha representado en la Figura
8.7. La resistencia global experimental a la transferencia de materia disminuye por
lo general con el caudal de liquido tratado para caudales bajos, descenso asociado
a la disminucién de la resistencia de la fase liquida con el caudal. Sin embargo, a
partir de un caudal de liquido de 13.56 L h, la resistencia global experimenta un
ligero aumento, lo cual puede relacionarse con el aumento de resistencia de la
membrana cuando los poros estan ocupados por el liquido (fenédmeno de mojado
de los poros). La resistencia a la transferencia de materia que ofrece la membrana
(lineas discontinuas en la Figura 8.7) aumenta considerablemente a medida que
aumenta la fraccién de poro ocupada por el liquido (x). La resistencia de la
membrana estimada con la ecuacion (4.20) pasa de tener un valor promedio de 2.22
sm3 cuando el poro estd completamente ocupado de gas (x=0) a un valor promedio
de 3.06-10°> s m™3 cuando los poros estdn completamente ocupados por el liquido
(x=1). También se puede observar que la influencia que ejerce la presién de vacio
en la resistencia tedrica a la transferencia de materia de la membrana es
practicamente despreciable. En este caso el posible efecto positivo de la
sobresaturacion de metano en el efluente sobre la transferencia de materia no
parece mostrarse de forma tan clara como en el contactor de PDMS, ya que el efecto
de mojado de los poros puede enmascarar su influencia sobre la resistencia a la
transferencia de materia. Los resultados parecen indicar que el efecto del mojado
parcial de los poros y de la sobresaturacién de metano en la corriente a tratar
provocan que sea complicado un ajuste sistematico del comportamiento del
sistema a los diferentes modelos y premisas.

En el caso particular del liquido circulando por la carcasa (Figura 8.7d), se ha
utilizado la estimacion de Dahuron y Cussler (1988) (ecuacion (4.18)), para estimar
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la resistencia de la fase liquida, puesto que es la correlacion que mejor ajusta a los
datos experimentales de entre las utilizadas en este tipo de configuracion. Ademas,
se observa que la resistencia experimental a la transferencia de materia es mayor
gue cuando el liquido circula por el interior de las fibras (Figuras 8.7c y 8.7d). Esto
puede ser debido a una menor velocidad del liquido cuando éste circula por la
carcasa del moédulo, ademas de una posible canalizacidn que hace que el liquido no
se distribuya uniformemente alrededor de las fibras, y que, por consiguiente, no
todas ellas se utilicen eficazmente.

Por otro lado, teniendo en cuenta la variacion de la presidn del liquido con
el caudal medida experimentalmente (Figura 6.7), el mojado de los poros a partir
del caudal de 13.56 L h'! supone unas presiones transmembrana criticas (diferencia
de presion entre el lado del liquido y el del gas) cuando el liquido circula por el
interior de las fibras de 23000 Pa a 140 mbar, 59000 Pa a 500 mbar y 89000 Pa a
800 mbar, y de 89700 Pa a 800 mbar cuando el liquido circula por la carcasa. La
presion critica tedrica se puede calcular con la ecuacidn de Young-Laplace
(Gabelman y Hwang, 1999), teniendo en cuenta las propiedades del liquido y del
material de la membrana:

~ -20cosB

APC - (8.5)

"

donde AP, es la presion critica o de rotura tedrica (Pa), ¢ es la tension superficial del
liquido (N m™), 0 es el dngulo de contacto entre la fase liquida y la membrana (°) y
ro es el radio de poro (m). Para este caso, considerando una tension superficial del
aguaa 25 °Cde 71.7 N m(Poling et al., 2001), un dngulo de contacto entre el agua
y el PP de 117.7 ° (Dindore et al., 2004) y un radio de poro de la membrana de PP de
2:10® m (LiquiCel, 2016b), la presidn critica tedrica calculada segtin la ecuacidn (8.5)
esigual a 785000 Pa. La presidon transmembrana que se observa experimentalmente
es sensiblemente inferior a la presidon critica estimada, lo que indica que
tedricamente no deberia observarse el fendmeno de mojado de los poros en las
condiciones utilizadas en los experimentos realizados. Sin embargo, esta
discrepancia entre la presidon transmembrana critica observada experimentalmente
y la presion critica tedrica ha sido sefialada en otros trabajos (Bougie y lliuta, 2013),
y puede atribuirse a varios factores relacionados con el tamafio del poro de la
membrana, como un tamafio de poro superior al indicado por el fabricante o
modificado por el uso continuado del contactor de membrana, asi como una
geometria irregular del poro. Ademas de la influencia del caudal de liquido tratado
en el mojado de los poros, la presidn de vacio también juega un papel importante.
Cabria esperar que el aumento de la presidn de vacio, y, por tanto, de la presion
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transmembrana provocara un mojado de los poros mas pronunciado. No obstante,
tal y como muestran los resultados, este comportamiento no se observd, e incluso
el efecto atribuible al mojado de los poros parece mds acusado a la presidn mds baja
utilizada (140 mbar) (Figura 8.7a).

8.2.2.2 Coeficientes individuales de transferencia materia de la operacion
con gas de arrastre

Al igual que en la operacion a vacio, para la operacidén con gas de arrastre
se puede considerar despreciable la transferencia de materia en la fase gas.
Calculando los coeficientes individuales con las ecuaciones correspondientes, se
obtuvo que la resistencia del gas es inferior a un 0.5 % de la resistencia global. Por
tanto, para estimar la resistencia global a la transferencia de materia de los
contactores de membrana trabajando con gas de arrastre sélo se han considerado
las resistencias de la membrana y de la fase liquida (ecuacidn (8.2)).

Para el contactor de PDMS, en la Figura 8.8 se representa, respecto al caudal
de liquido tratado, la resistencia global experimental a la transferencia de materia
junto a la resistencia tedrica estimada de la membrana, de la fase liquida y la global
(ecuaciones (4.14), (4.18) y (4.19) del Capitulo 4), con el liquido circulando por el
interior de las fibras (LS) para caudales de nitrégeno de 0.1, 2.7 y 27 L h' (Figuras
8.8a, 8.8b y 8.8c, respectivamente) y con el liquido circulando por las carcasa (SS) y
un caudal de nitrégeno de 27 L h' (Figura 8.8d). Como se puede apreciar,
independientemente del caudal de nitrégeno y de liquido, a tenor de los resultados
de las estimaciones, la resistencia a la transferencia de materia de la fase liquida es
la que contribuye principalmente a la resistencia global. Las resistencias estimadas
de la membrana y especialmente de la fase gas son practicamente despreciables.
En general, se puede observar que la resistencia global experimental no es
claramente inferior a la tedrica con los caudales de nitrégeno estudiados, a
diferencia de lo que ocurria cuando se trabajaba bajo condiciones de vacio. Este
comportamiento pone de manifiesto que el efecto positivo de la sobresaturacién
sobre la transferencia de materia no es apreciable para la operacién con gas de
arrastre, lo que parece indicar que el efecto de la sobresaturacion esta influenciado
por el aumento de la presiédn transmembrana, lo que ya se vislumbrd en los
experimentos a vacio (Figura 8.5).
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Figura 8.8 Resistencia global experimental a la transferencia de materia (R, exp), ¥
resistencia estimada de la membrana (Rm), de la fase liquida (R.) y global
(R, est) respecto al caudal de liquido (Q.) para el contactor de PDMS con
el liquido por el interior de las fibras (LS) con caudal de nitrégeno de a)
0.1Lh%, b)2.7Lh?yc)27 Lh?; yd)con un caudal de nitrégeno de 27 L
h con el liquido circulando por la carcasa (SS).

Como se aprecia comparando las Figuras 8.8a, 8.8b y 8.8c, la resistencia
experimental parece disminuir ligeramente al aumentar el caudal de gas de arrastre
de 2.7 a 27 L h', lo que podria indicar que éste afecta a las resistencias de la fase
gas y/o de la membrana y que no son totalmente despreciables a caudales de
nitrogeno elevados.

En el caso del liquido circulando por la carcasa (Figura 8.8d), se observa un
buen ajuste de la resistencia global experimental con la global estimada, aunque
ésta se encuentra ligeramente sobreestimada.

Para el contactor de PP, en la Figura 8.9 se ha representado respecto al
caudal de liquido tratado, la resistencia global experimental a la transferencia de
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materia junto a las resistencia tedrica estimada de la membrana, de la fase liquida
y la global con el liquido circulando por el interior de las fibras para caudales de
nitrégeno de 26, 80 y 800 L h™! (Figuras 8.9a, 8.9b y 8.9¢, respectivamente) y con el
liquido circulando por las carcasa a un caudal de nitrégeno de 800 L h* (Figura 8.9d).
Para estimar los coeficientes de transferencia de materia de la fase liquida, se ha
utilizado la ecuacidn de Lévéque (ecuacién (4.14)) para el coeficiente por el interior
de las fibras; y la estimacién de Prasad y Sirkar (1988) (ecuaciéon (4.16)) para el
coeficiente por la carcasa sin canalizacion. El coeficiente de la membrana de PP se
ha calculado con la ecuacion tipica para membranas microporosas en las que puede
aparecer mojado de los poros (Mavroudi et al., 2006) (4.20)).
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Figura 8.9 Resistencia global experimental a la transferencia de materia (R, exp), ¥

resistencias estimadas de la membrana (Rm), de la fase liquida (R) y
global (Rt est) respecto al caudal de liquido (Q.) para el contactor de PP
con el liquido por el interior de las fibras (LS) para un caudal de nitrégeno
dea)26Lh?, b)80Lh'yc)800Lh?;yd)con un caudal de nitrégeno de
800 L h'! con el liquido circulando por la carcasa (SS).
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Como se puede observar, para todos los caudales de nitrégeno, la
resistencia global experimental a la transferencia de materia disminuyé con el
caudal de liquido, ya que la turbulencia favorece la transferencia de materia. La
resistencia de la fase liquida (RL), practicamente coincide con la resistencia estimada
(RT, est), mientras que la resistencia que ofrece la membrana (Rm) tiene un valor muy
bajo y es imperceptible en la Figura 8.9. La resistencia global experimental a la
transferencia de materia practicamente corresponde con la global teédrica estimada
para todos los caudales de nitrégeno con el liquido circulando por el interior de las
fibras, por lo que parece que el fendmeno de la sobresaturacion no tiene un efecto
destacable y que el efecto de la sobresaturacién se ve incrementado con el aumento
de la presién transmembrana, al igual que pasaba en el contactor de PDMS. Sin
embargo, cuando el liquido circula por la carcasa del médulo (Figura 8.9d), la
resistencia global experimental es inferior a la global estimada. Estas diferencias
pueden atribuirse a una peor correlacién de las ecuaciones a este caso.

8.3 CONCLUSIONES

En este capitulo se han presentado los resultados relativos a la evaluacidn
de los coeficientes de transferencia de materia del proceso de eliminacién de
metano disuelto con los contactores de membranas, asi como la estimacion de los
coeficientes de la fase gas, liquida y de la membrana a partir de correlaciones. Las
conclusiones que se obtienen de los resultados obtenidos se muestran a
continuacién.

En primer lugar, se considera la evaluacién de los coeficientes globales
experimentales de transferencia de materia. En la operacion a vacio, el coeficiente
global experimental aumenta con el caudal de liquido tratado a todas las presiones
de vacio estudiadas para los contactores de PDMS y PP cuando el liquido circula por
el interior y el exterior de las fibras. Sin embargo, con el contactor de PP se observa
una disminucidn brusca del coeficiente de transferencia de materia a caudales de
liquido superiores a 13.56 L h*?, tal como se discutia en la evaluacién de la eficacia
de eliminacidn con este contactor, y que es atribuible al fendmeno de mojado de
los poros. En el caso del contactor de PDMS también se observa una disminucidn
del coeficiente al caudal mds elevado de trabajo (10.8 L h'), indicando un limite
operacional a dicho caudal que aumenta la resistencia a la transferencia de materia.
En la operacion de los contactores con nitrdgeno como gas de arrastre, se observa
también un aumento del coeficiente de transferencia de materia con el caudal de
liguido tratado a todos los caudales de nitrégeno estudiados, para ambos
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contactores, con el liquido circulando tanto por el interior como el exterior de las
fibras. No se observé el fendmeno de mojado de los poros operando con gas de
arrastre.

En segundo lugar, se trata la estimacion de los coeficientes de transferencia
de materia de la fase liquida, gas y de la membrana y el célculo de las resistencias
estimadas a la transferencia de materia. En la operacién a vacio, para el contactor
de PDMS operando tanto con el liquido por el interior de las fibras como por la
carcasa, se observa que la resistencia a la transferencia de materia predominante
es la de la fase liquida. También se aprecia que la resistencia global experimental es
ligeramente inferior a la resistencia global estimada, como consecuencia de la
sobresaturaciéon en metano de la corriente liquida. Se ha conseguido estimar un
factor de intensificacidn de la transferencia de materia (E) asociado a la resistencia
a la fase liquida, resultado en un valor de 1.6 para la operacion a 500 mbar de vacio
con el mdédulo de PDMS. En el contactor de PP se observd que la resistencia de la
membrana es despreciable cuando el poro estd lleno de la fase gas y que influye
significativamente en la resistencia global cuando aparece el fenédmeno de mojado
de los poros y éstos se llenan total o parcialmente de fase liquida. En la operacién
con gas de arrastre, la resistencia que ofrece la fase gas es despreciable, tanto para
el contactor de PDMS como para el de PP, y la resistencia global sigue estando
marcada por la resistencia de la fase liquida, al igual que en la operacién a vacio.

Con la evaluacién y estimacién de los coeficientes de transferencia de
materia se ha podido explicar y corroborar el funcionamiento de los contactores de
PDMS y PP para la recuperacion de metano disuelto en el efluente del reactor
anaerobio.






9 ESTUDIO DEL ENSUCIAMIENTO DE LOS CONTACTORES
DE MEMBRANA
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El ensuciamiento de los contactores de membrana es uno de los principales
problemas que presenta la aplicacion de la tecnologia de membranas en el
tratamiento anaerobio de aguas residuales industriales. El ensuciamiento de la
membrana puede reducir la productividad del sistema, siendo necesaria la
implantacién de protocolos de lavados frecuentes que pueden reducir la vida util de
la membrana e incrementar los costes.

La aparicién de ensuciamiento en los contactores de membrana para la
recuperacion de metano en efluentes de tratamientos anaerobios no se ha descrito
en la bibliografia especifica y en la mayoria de los estudios se ha trabajado con los
modulos durante un corto tiempo de operacion (inferior a 1 h) sin aparicién de
ensuciamiento (Cookney et al., 2016; Crone et al., 2016; Henares et al., 2016).
Unicamente los estudios llevados a cabo por Bandara et al. (Bandara et al., 2011,
2012) para los experimentos que transcurren durante un largo periodo de operacidn
(superior a 30 dias) indicaron que no se observé un descenso apreciable de
actividad, por lo que el ensuciamiento debia ser minimo. Por tanto, el trabajo
presentado en este capitulo de tesis representa el primer estudio del efecto de la
operacion a largo plazo de los contactores de membrana sobre la eficacia de
eliminacion de metano disuelto, y el primer intento de establecer un protocolo de
operacion de estos sistemas.

Resulta muy importante la eleccion de una adecuada estrategia de
operacion para controlar el ensuciamiento y el lavado de los contactores de
membrana (Zhang et al., 2007), especialmente en tratamientos bioldgicos, donde,
adicionalmente, se desenvuelve un complejo conjunto de reacciones quimicas y
diferentes mecanismos y efectos sinérgicos que pueden favorecer la aparicién de
ensuciamiento en los médulos de membrana (Shi et al., 2014). Las estrategias de
lavado de estos médulos se presentan como un factor determinante en la operacidn
con este tipo de equipos. En ese sentido, el lavado con agentes quimico (acidos y/o
bases) es frecuentemente desaconsejada por los fabricantes, ya que las sustancias
utilizadas pueden alterar las propiedades fisicas y quimicas de la membrana, sobre
todo en la superficie de contacto con los agentes de lavado (Shi et al., 2014), y
disminuir la vida atil de los contactores de membrana.

Durante dos afios aproximadamente se llevaron a cabo experimentos de
corta duracion (tiempo maximo de 90 minutos) con los contactores de
polidimetilsiloxano (PDMS) y polipropileno (PP), cuyos resultados se han mostrado
en los capitulos 6, 7 y 8 de esta tesis doctoral. Durante este periodo, el nimero total
de horas de funcionamiento acumuladas para el contactor de PDMS fue de 2970 h
con el liquido por las fibras y de 2250 h por la carcasa, y para el de PP de 3510 h con
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el liquido por las fibras y de 1620 h por la carcasa. Diariamente los contactores se
lavaban con agua desionizada durante 30 minutos a contracorriente con el caudal
de trabajo, y se dejaban en reposo hasta nuevos experimentos. La ausencia de
ensuciamiento se comprobd mediante la realizacién periddica de un experimento
control, no observandose pérdida de eficacia de eliminacién de metano disuelto
durante los dos afios de experimentacion. Por tanto, los retrolavados diarios con
agua permitieron el funcionamiento estable de los mdédulos durante un total de
5220 h de operacién para el contactor de PDMS y de 5130 h para el de PP.

En este contexto, se presentan los resultados de la evaluacion del
rendimiento de los médulos de PDMS y PP durante la operacion en continuo a largo
plazo. En este capitulo se estudian diferentes tipos de lavado frente a la aparicién
del ensuciamiento y su influencia sobre la eficacia de eliminaciéon del metano
disuelto.

9.1 PLAN DE TRABAIJO

Para evaluar el ensuciamiento de los contactores de PDMSy PP se realizaron
ensayos en continuo operando con nitrogeno como gas de arrastre. Se realizaron
dos ensayos, uno con el liquido circulando por el interior de las fibras (configuracién
LS), y otro por la carcasa (configuracion SS). Se llevaron a cabo experimentos con
gas de arrastre en vez de a vacio por practicidad experimental, ya que ofrecia un
funcionamiento mas estable durante la operacidon en continuo que el uso de la
bomba de vacio, evitando el riesgo por fallo de funcionamiento e inestabilidad por
vibraciones. En cualquier caso, como el ensuciamiento tiene lugar en el lado de la
membrana en contacto con la fase liquida, la influencia del modo de operacidn
(vacio o gas de arrastre) en el comportamiento comparativo frente al ensuciamiento
no deberia ser el factor determinante.

EnlaTabla 9.1 se presentan las condiciones de operacidon de los tres ensayos
de la operacidn en continuo a largo plazo, tanto con la configuracién del liquido por
el interior de las fibras (LS) como por la carcasa (SS). Los caudales de liquido y de
nitrégeno se fijaron de acuerdo con los resultados obtenidos con la operaciéon de los
contactores con gas de arrastre en discontinuo (Capitulo 7), en los que se obtuvieron
eficacias de eliminacidn intermedias por el interior de las fibras de 68.8 + 0.7 % con
el contactor de PDMS vy de 74.3 £ 4.1 % para el de PP.
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Tabla 9.1 Condiciones de operacion de los ensayos de la operacion en continuo a
largo plazo en configuracion con el liquido por el interior de las fibras (LS)
y por la carcasa (SS). Qu: caudal de liquido; Q,/A:: flujo de liquido; vi:
velocidad de liquido; Qua: caudal de nitrogeno; y Qnz/Ai: flujo de
nitrégeno.

PDMS PP
Q, Qa/A, vi, Qn2, Qn2/A;, Q, Q/A, v, Qv Qu/A,
Lh' Lh'm?2 ms?! Lh'! Lhlm? Lh? Lhim?2 ms! Lh'! Lhlm?
Liquido por fibras (LS) Liquido por fibras (LS)
1.80 113.2 0.055 12 750 20.38 113.2 0.065 26 140
Liquido por carcasa (SS)
1.80 113.2 0.003 12 750

En estos experimentos a largo plazo, se determind periddicamente la
eficacia de eliminacion de metano disuelto en el mddulo como pardmetro de
evaluacidn del ensuciamiento. El lavado de los mdédulos se llevd a cabo de acuerdo
a las estrategias facilitadas por los fabricantes y recogidas en detalle en el capitulo
de Materiales y Métodos de esta tesis doctoral. Los lavados con agua se llevaron a
cabo con agua desionizada en contracorriente durante 30 minutos y los lavados
guimicos con disoluciones de acido citrico e hidréxido sédico en contracorriente
durante 30 minutos con cada disolucién. Ambos lavados se realizaron al caudal de
trabajo de los contactores.

9.2 RESULTADOS Y DISCUSION

9.2.1 Evaluacion del ensuciamiento del contactor de PDMS

En la Figura 9.1 se puede observar la variacion de la eficacia de eliminacidn
de metano disuelto en el contactor de PDMS durante la operacién en continuo, con
el liquido circulando por el interior de las fibras (LS), con un caudal de liquido de
1.80 L h't que corresponde a una velocidad de liquido de 0.055 m s™1. Como se puede
apreciar, la eficacia de eliminaciéon se mantuvo practicamente estable o constante
(alrededor de un 60 %) durante aproximadamente 120 horas de operacion. Sin
embargo, a partir de ese periodo, se observé un apreciable y continuo descenso de
la eficacia. Esta disminucién se puede atribuir al ensuciamiento de la membrana,
recuperandose por completo la actividad del contactor con una eficacia préxima al
60 % después de un lavado convencional con agua desionizada durante 30 minutos
con un caudal de 1.80 L h''. A pesar de la utilizacién de dos filtros en linea para
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prevenir el paso de los sélidos del reactor de un tamafno superior a 40 um, la
aparicién del ensuciamiento fue relativamente temprana, aunque fue reversible con
un lavado suave. El crecimiento de organismos biolégicamente activos como las
bacterias, asi como las sustancias excretadas por ellos, como por ejemplo las
sustancias poliméricas extracelulares, pueden formar biopeliculas en la superficie
de la membrana (Shi et al., 2014). Estas sustancias bioldgicas suelen tener un
tamafio entre 1 nm y 1 um, por lo que pueden pasar con el efluente a tratar por el
contactor y ocasionar el ensuciamiento del mismo. El bioensuciamiento se ha
descrito como uno de los problemas mas importantes en reactores anaerobios de
membrana, limitando la aplicacién generalizada de los sistemas de membranas en
tratamientos de aguas residuales (Lin et al., 2013).
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Figura 9.1 Variacion de la eficacia de eliminacion (EE) de metano disuelto con el
contactor de PDMS durante la operacién en continuo con el liquido
circulando por el interior de las fibras (LS) (Q.=1.80 Lh}; Quz =12 L h%;
v =0.055 ms?).

Los resultados obtenidos con el liquido circulando por la carcasa del médulo
(SS) se muestran en la Figura 9.2 con el mismo caudal de agua que en la
configuracidn LS (1.80 L h'1), correspondiente a una velocidad de liquido de 0.003 m

st
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Figura 9.2 Variacion de la eficacia de eliminacién (EE) de metano disuelto con el
contactor de PDMS durante la operacién en continuo con el liquido
circulando por la carcasa del mddulo (SS) (Q.=1.80LhY; Qua =12 L hY;
v, =0.003 ms?).

En este caso, la duracién del periodo en el que se consigue una eficacia de
eliminacion estable o practicamente constante (alrededor de 35 %) es
considerablemente menor (aproximadamente 50 horas) que la observada con la
configuracién del liquido por el interior de las fibras. Esta rapida pérdida de eficacia
puede estar relacionada con la menor velocidad del liquido cuando éste circula por
la carcasa del médulo, lo que podria favorecer el depésito de agentes procedentes
del proceso bioldgico, y por tanto, el ensuciamiento de la membrana. A partir de
este periodo inicial, se realizd un primer lavado con agua de 30 minutos de duracién
a un caudal de 1.80 L h'! (Lavado con agua 1 en la Figura 9.2), tras el cual la eficacia
de eliminacion se recuperd soélo parcialmente (alrededor de un 20 %), sin alcanzarse
la eficacia inicial, y volvié a decrecer de nuevo después de casi 50 horas de
operacion. Puesto que la eficacia de eliminacidén no se recuperdé completamente tras
el lavado con agua, debido probablemente a la baja velocidad del agua en la carcasa
del méduloy a un ensuciamiento residual dificil de eliminar solo con agua, se adopté
un protocolo de lavado quimico, para tratar de recuperar la eficacia inicial. Este
lavado consistié en la recirculacién en contracorriente de disoluciones de acido
citrico e hidréxido durante 30 minutos cada una de ellas y con el mismo caudal de
trabajo (1.80 L h'l). Se necesitaron dos lavados quimicos consecutivos (Lavado
guimico 1y 2 en la Figura 9.2) para restablecer la eficacia a valores similares a los
iniciales, aunque se observé un descenso de la eficacia sélo 20 horas de operacion
después. Los sucesivos lavados con agua y quimicos (Lavado con agua 2 y Lavado
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guimico 3) no consiguieron restablecer la eficacia inicial y la disminucién de la
misma se observo casi inmediatamente (alrededor de 10 horas de operacién). Este
efecto en la eficacia de eliminacidn pudo ser debido al deterioro de la membrana
como consecuencia del protocolo de lavado quimico y/o a un ensuciamiento
irreversible o recalcitrante. En cualquier caso, esta unidad de contactor se desechd
y no fue utilizado posteriormente.

Estos resultados ponen de manifiesto la necesidad de establecer un
protocolo de prevencion del ensuciamiento de la membrana de PDMS que permita
evitar o minimizar las necesidades de lavado quimico y prolongar, por tanto, la vida
util de las membranas. En base al funcionamiento observado en los experimentos
de corta duracion, durante los cuales se realizaron lavados diarios con agua sin
pérdida de eficacia observable durante 5220 horas de operacién (2970 hen LS y
2250 h en SS), una posible estrategia durante el funcionamiento en continuo podria
consistir en la realizacién de retrolavados con agua de una hora de duracidn cada
24 horas, y emplear los lavados quimicos Unicamente cuando el ensuciamiento
fuera observado tras el lavado con agua.

9.2.2 Evaluacion del ensuciamiento del contactor de PP

Los resultados de la variacidén de la eficacia de eliminacidn de metano
disuelto en el contactor de PP durante la operacién en continuo con el liquido
circulando por el interior de las fibras (LS), con un caudal de liquido de 20.38 L h!
(velocidad de liquido de 0.065 m s!) se muestran en la Figura 9.3.

Como se puede observar, la eficacia de eliminacion se mantuvo
practicamente constante alrededor de un 70 % durante aproximadamente 200
horas de operacion. A partir de ese periodo, se observd un descenso brusco de la
eficacia de eliminacidn, atribuido al ensuciamiento de la membrana, al igual que en
el contactor de PDMS. En este caso, el tiempo al cual se observa una disminucién de
la eficacia de eliminacidn es algo superior al observado para el contactor de PDMS
(120 h de operacidn). Este hecho puede estar relacionado, ademas de con una
velocidad de liquido algo superior en el caso del contactor de PP (0. 065 m s*%, frente
a 0.055 m s con el de PDMS), con la diferente quimica superficial de ambos
materiales hidrofdbicos que puede influir en la posibilidad de encontrar centros
funcionales (-SiOH) donde se favorezca la adhesion de las sustancias organicas
responsables del ensuciamiento. En este sentido, la estructura quimica del PDMS
podria ser mas propensa a la aparicion de estos centros.
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Figura 9.3 Variacion de la eficacia de eliminacién (EE) de metano disuelto con el
contactor de PP durante la operacién en continuo con el liquido
circulando por el interior de las fibras (LS) (Q.=20.38 Lh'; Qv2=26 L h};
vy =0.065 m s?).

Tras un lavado convencional con agua desionizada durante 30 minutos a un
caudal de 20.38 L h! (Lavado agua 1 en la Figura 9.3), no se observd una
recuperacion de la actividad del contactor, por lo que fue necesaria un lavado
prolongado con agua, de dos horas de duracién con el mismo caudal anterior
(Lavado agua 2 en la Figura 9.3). Después de este lavado, se recuperd la eficacia de
eliminacion inicial, pero sélo durante 50 horas de operacién. Se decidio, por tanto,
llevar a cabo un lavado quimico (recirculando en contracorriente y con un caudal de
20.38 L h'l disoluciones de &cido citrico e hidréxido sédico durante 30 minutos cada
uno de ellos ) para tratar de restablecer el funcionamiento del contactor (Lavado
quimico 1 en la Figura 9.3), consiguiéndose la recuperacion de la eficacia de
eliminacion hasta su valor inicial (aproximadamente 70 %) y manteniéndose
practicamente estable y constante alrededor de 200 horas de operaciéon mas. Tras
observar un nuevo descenso de la eficacia de eliminacion, se realizé de nuevo lavado
con agua desionizada de dos horas de duracidn (Lavado con agua 3), con el mismo
resultado que en el anterior lavado con agua. Después de unas 50 horas de
operacion, la eficacia volvié a disminuir, por lo que se realizé un nuevo lavado
guimico (Lavado quimico 2 en la Figura 9.3). A partir de este nuevo lavado quimico,
la eficacia de eliminacidn se recuperd hasta su valor inicial (70 %) y se mantuvo
estable. Estos resultados indican que el lavado quimico permite una recuperacion
completa del rendimiento de la membrana de PP y que no deteriora su estructura,
ya que se recupera el comportamiento inicial durante tres ciclos de operacion.
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Se analizd la concentracion de sélidos totales y volatiles a la entrada y salida
del médulo de PP, y se presenta en la Tabla 9.2. Los resultados muestran que la
concentracién de sélidos en el efluente se debe mayoritariamente a sélidos
inorganicos disueltos. La concentracion de sélidos no se ve afectada
significativamente por la filtracion previa a la membrana. El cambio mas destacable
tras la membrana es la reduccién de un 30 % en los sdlidos totales volatiles, lo que
podria asociarse a una retencion de materia orgdnica en la membrana.

Tabla 9.2 Concentracion de sélidos totales (ST), sdlidos volatiles (SV), sdélidos
suspendidos y solidos suspendidos volatiles (SSV) a la entrada y salida del
modulo de PP.

Efluente Muestra Muestra
premembrana postmembrana
ST, mgL? 3810461 3903166 377716
SV, mgL? 23048 263128 160412
Sélidos suspendidos, mg L' 37112 35+1 38+1
SSV, mg L?! 3712 30+2 3144

El estudio del ensuciamiento de la membrana de PP se prevé completar con
el ensayo en continuo con el liquido circulando por la carcasa del mdédulo, si bien se
espera obtener un resultado similar al obtenido con el contactor de PDMS, es decir,
una mas rapida y drastica disminucion de la eficacia de eliminacidén. Esta
disminucién de la eficacia podria ser mas acentuada en el caso del contactor de PP
debido a su mayor seccién libre de paso en la carcasa, que conllevaria una menor
velocidad de liquido, favoreciendo el proceso de ensuciamiento.

Respecto a la influencia del ensuciamiento sobre la eficacia de eliminacidn
del didxido de carbono disuelto, se observaron las mismas tendencias que en la
eficacia de eliminacion de metano disuelto.

Los resultados ponen de manifiesto una mayor estabilidad del contactor de
PP que el de PDMS frente al ensuciamiento en la operacidn en continuo, lo que ha
resultado en mayores tiempos de operacion, menores necesidades de lavado, mejor
comportamiento frente a los lavados quimicos y mayor vida util del médulo de PP.
Cabe destacar que después de tres ciclos de operacién, no se llegd a observar un
deterioro irreversible del contactor de PP.
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9.3 CONCLUSIONES

En este capitulo se han presentado los resultados relativos a la evaluacion
del ensuciamiento de los contactores de membrana durante su operacion en
continuo. Las principales conclusiones se presentan a continuacién.

Para el caso del contactor de PDMS, cuando el liquido circula por el interior
de las fibras, se observé un funcionamiento estable y sin aparente ensuciamiento
durante 120 horas de operacion. A partir de ese periodo, con un lavado con agua,
se consiguid restablecer el funcionamiento del médulo satisfactoriamente. Con la
configuracidn del liquido por la carcasa del médulo, el tiempo de operacidn estable
fue inferior, alrededor de 50 horas de operacién, lo que puede estar asociado a la
menor velocidad del liquido cuando éste circula por la carcasa del médulo, que
favorece el depédsito sobre la membrana de las sustancias responsables del
ensuciamiento. Se observé que el lavado con agua no restablecia la eficacia inicial
del proceso, por lo que fue necesaria un lavado quimico, con la recirculacion de
disoluciones de &cido citrico e hidréxido sédico a un caudal de 1.80 L h'* durante 30
minutos cada disolucién, para restaurar la eficacia. Los sucesivos lavados quimicos
del contactor de PDMS tuvieron como resultado un acortamiento del tiempo de
operacion, asociado, probablemente, a la aparicién de ensuciamiento irreversible
y/o al deterioro de la membrana por los agentes quimicos de lavado.

El contactor de PP ha mostrado un mejor comportamiento que el de PDMS
frente al ensuciamiento. Con este contactor, cuando el liquido circula por el interior
de las fibras, el tiempo de funcionamiento estable hasta el descenso de eficacia fue
de unas 200 horas, algo superior que el del contactor de PDMS. El lavado
convencional con agua desionizada durante 30 minutos a contracorriente con un
caudal de 20.38 L h'! no fue satisfactorio, y un lavado con agua en condiciones mas
drasticas (mismo caudal que el anterior durante dos horas) sélo consiguid la
recuperacion de la eficacia de eliminacidn durante unas 50 horas de operacion, y
también fue indispensable en este caso el lavado quimico del contactor, con la
recirculacién de disoluciones de acido citrico e hidréxido sédico con un caudal de
20.38 L h'! durante 30 minutos cada disolucién.

A la vista de los resultados, para la implantacion de la tecnologia de
membrana a escala industrial, parece indispensable la adopcién de un protocolo
individualizado para cada sistema, en el que se tengan en cuenta la periodicidad de
los lavados con agua y quimicos con el fin de obtener un rendimiento estable de los
contactores durante su funcionamiento en continuo, y que ademas permita obtener
una mayor vida util de los médulos. Teniendo en cuenta los resultados obtenidos
durante los experimentos de corta duracién, en los que se realizaban diariamente
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retrolavados con agua sin observar pérdida de eficacia de eliminacién durante 5220
horas de operacidn con el contactor de PDMSy de 5130 horas con el de PP, se podria
establecer un protocolo consistente en retrolavados con agua de una hora de
duracion cada 24 horas de operacién, y emplear los lavados quimicos cuando los
lavados con agua no resulten eficaces.



10 DIMENSIONADO DE UN CONTACTOR DE PP A ESCALA
PILOTO Y ANALISIS DE COSTES
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El grupo de investigacion GI?AM en el que se enmarca la presente tesis
doctoral viene explotando un prototipo industrial de biolavador anaerobio en una
empresa del sector flexografico, en colaboracién con la compafiia holandesa Pure
Air Solutions (Bravo et al., 2016). Esta empresa, propietaria de dicho prototipo
industrial, mostré un gran interés por los resultados prometedores de recuperacion
de metano con los contactores de membrana de laboratorio. En este contexto, se
planted la instalacion de una unidad a escala piloto para tratar el efluente del
reactor anaerobio de dicha instalacién. Asi, en el marco de una futura ampliacion
del estudio experimental de laboratorio presentado en esta tesis, en este capitulo
se presenta el dimensionado de un sistema de membranas de PP acoplable al
reactor anaerobio del prototipo industrial de biolavador, asi como un estudio basico
de costes de implantacién y operacién.

10.1 DIMENSIONADO Y SELECCION DE EQUIPOS DEL SISTEMA DE
MEMBRANAS DE PP

Para el dimensionado y seleccidn del contactor de membrana de PP a escala
piloto, se ha considerado el tratamiento del efluente del reactor anaerobio del
prototipo industrial de biolavador anaerobio (Waalkens et al., 2015), instalado en
una empresa del sector flexogréfico, que cuenta con un caudal de 3 m3 h1,

El sistema de membrana escogido corresponde al contactor de membrana
de PP de similares caracteristicas al utilizado en los ensayos de laboratorio. A escala
laboratorio, con este contactor se obtuvieron eficacias de eliminacién superiores y
mostré mayor robustez frente al ensuciamiento y los lavados quimicos. La empresa
suministradora Liqui-Cel® Membrane Contactors (Alemania) cuenta con una amplia
oferta de médulos de desgasificacion de membranas implantadas en aplicaciones
industriales diversas. Entre los sistemas disponibles, se han seleccionado los
modulos 4x28 Liqui-Cel® Extra-Flow, adecuados para tratar el caudal de trabajo. Las
principales caracteristicas de este contactor se muestran en la Tabla 10.1.
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Tabla 10.1 Principales caracteristicas del médulo 4x28 Liqui-Cel® Extra-Flow (Liqui-
Cel Membrane Contactors, Alemania).

Numero de fibras 31000
Longitud del médulo, m 0.789
Diametro interno, um 220
Diametro externo, um 300
Area externa, m? 20
Didmetro del médulo, m 0.116

Rango tipico de caudal de liquido, m®h? 0.9-6.8
Temperatura maxima de operacion, °C 40
Presidon maxima en las fibras, bar 4.1
Presidon maxima en la carcasa, bar 7.2

Para estimar la eficacia de la operacidn y determinar el nimero de médulos
necesarios, se determind el coeficiente global de transferencia de materia (K.) a
partir de la ecuacién (8.1), que considera la transferencia de materia a través de la
membranay a través de la fase liquida, despreciando la transferencia de materia en
la fase gas. Posteriormente, y a partir del coeficiente global estimado, se calculd la
eficacia de eliminacidn de metano disuelto (EE) a partir del balance de materia a la
fase liquida (ecuacion (4.6)). Para estos célculos se ha considerado la circulacion del
liquido por el interior de las fibras, ya que se consiguen eficacias superiores, y a la
vista de los resultados del estudio de ensuciamiento, éste es menor con el fluido por
las fibras para este tipo de aplicacion. Ademas, se ha optado por la operacién a vacio
de los contactores, para poder reutilizar el metano recuperado. La presién de vacio
a la que se va a operar es de 800 mbar, con la que se obtienen mayores eficacias de
eliminacion.

En la Tabla 10.2, se muestra el coeficiente global estimado de transferencia
de materia y la eficacia de eliminacion utilizando varias configuraciones de
contactores PP 4x28 Liqui-Cel® Extra-Flow. Se ha considerado la instalaciéon de un
modulo adicional para su puesta en marcha durante las operaciones de
mantenimiento y lavado de los contactores sin detener el funcionamiento de la
unidad de desgasificacidn. Se ha seleccionado la configuracion de 2+1, que alcanza
una eficacia de eliminacién estimada del 70 % y que resulta en un sistema modular
mas operativo en caso de fallo de alguno de los mddulos.
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Tabla 10.2 Coeficiente global de transferencia de materia (K.) y la eficacia de
eliminacion (EE) para los mddulos industriales 4x28 Liqui-Cel® Extra-Flow,
Liqui-Cel® Membrane Contactors (Alemania) con el liquido por el interior

de las fibras.

N2 de médulos K, ms? EE, %
1+1 3.73-10° 59
2+1 2.97-10° 70

En la Figura 10.1, se muestra un diagrama del sistema propuesto que consta
de: los mddulos de membrana, las bombas de agua y de vacio necesarias para el
bombeo del liquido y la aplicacién de vacio en los contactores, respectivamente; dos
filtros previos a cada mddulo, necesarios para prevenir el taponamiento de las fibras
de los contactores debido a los sdlidos en el efluente a tratar; y finalmente, dos
valvulas de retencién por cada membrana, necesarias para controlar el paso del
efluente a través de los médulos de membrana.

Bomba
de vacio

‘_( ) 7Y 3 Efluente

tratado N

»

Contactores
de membrana

Filtros

Efluen f
luente reactor en linea

anerobio o
X
XX
Bomba centrifuga
de agua

Figura 10.1 Diagrama del sistema de contactores de membrana de PP a escala piloto
(Distribucién 2+1).
La bomba de agua seleccionada fue una bomba centrifuga Lowara CEA (M)
70/3 V/A (Lowara Xylem Inc., USA), cuyas especificaciones se muestran en la Tabla
10.3.



Xylem Inc., USA).
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Tabla 10.3 Especificaciones de la bomba de agua Lowara CEA (M) 70/3 V/A (Lowara

Voltaje, V 230
Potencia, kW 0.37
Caudal maximo, L min* 80
Pérdida de carga maxima, m 22
Presién maxima de trabajo, bar 8
Temperatura maxima de trabajo, °C 110

En la Tabla 10.4 se muestran las especificaciones de la bomba de vacio
escogida, Mink MM 1104 BV (Busch, Espaia).

Tabla 10.4 Especificaciones de la bomba de vacio Mink MM 1104 BV (Busch,

Espafia).

Potencia nominal del motor, kW 1.15
Caudal nominal, m3 h! 62/75
Vacio limite, mbar 60
Velocidad nominal de rotacién, min! 1500/1800
Nivel sonoro, dB 66/70

Las valvulas de retencién seleccionadas fueron tipo de bola fabricadas en
PVC, modelo 546 True Union Ball Valve (GF, USA) y los filtros colocados antes de
cada modulo de membrana fueron metalicos, con un tamano de malla de 100 y 40
um, modelos FIA250 1-10-0100-B-E1-N y FIA250 1-10-0040-B-E1-N (Gesfilter,
Espafia).

10.2 ESTUDIO DE COSTES DE LA IMPLANTACION

Se han calculado la inversidn y los costes anuales implicados en el proceso,
obtenidos a partir de la seleccion de los contactores de membrana y el disefio
industrial que se ha propuesto anteriormente.

Respecto a la inversion, se incluyen los contactores de membrana, los
filtros, las vdlvulas de retencién, las bombas de vacio y de agua, los costes de
material adicional como tuberias, accesorios, etc. (asumiendo un valor del 5 % de la
inversidn, excepto los contactores de membrana) y los costes de instalacion de la
unidad (asumiendo un 20 % de la inversidn en equipos y materiales).
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En la Tabla 10.5, se presenta la inversion total correspondiente al sistema
de prototipo industrial 2+1 de mddulos 4x28 Liqui-Cel® Extra-Flow.

Tabla 10.5 Inversion para el sistema 2+1 de médulos 4x28 Liqui-Cel® Extra-Flow para
el tratamiento de 3 m3 h'* de efluente.

Unidad Equipo Coste(ur;itario Cantidad Importe (€)
€
ud Bomba de agua 468.36 2 936.72
ud Bomba de vacio 3005.00 1 3005.00
ud Filtros 130.50 6 783.00
ud Vialvula de 51.57 6 309.42
retencion
ud Contactor 4x28 2341.97 3 7025.90
Liqui-Cel® Extra-
Flow
Resto material 251.71
Instalacion 2412.01

Total (€)  14723.77

Como se puede observar, la partida correspondiente a los médulos de
membrana es préxima a la mitad de la inversion total de la instalacién.

Los costes energéticos, de reactivos utilizados y de personal se muestran en
la Tabla 10.6. Los costes energéticos son los debidos al consumo eléctrico de las
bombas de presidon de vacio y bombeo de liquido, considerando un consumo
eléctrico correspondiente al 70 % y 80 % de su potencia maxima, respectivamente.
En cuanto a los costes de reactivos utilizados en el proceso, se calculan en base al
lavado con agua y lavado quimico de los contactores, siguiendo la estrategia de
lavado propuesta tras los resultados obtenidos en el estudio de ensuciamiento
recogido en el capitulo 9 de esta memoria. Esta estrategia consiste en un
retrolavado diario de los contactores con agua y un potencial lavado quimico anual
con disoluciones de hidréxido sédico y acido citrico, cuando el lavado con agua no
proporcione resultados satisfactorios. El lavado con agua consiste en la recirculacion
de agua cada 24 horas de operacién durante una hora. El lavado quimico consiste
en la recirculacion de disoluciones de hidroxido sddico (2 %) y acido citrico (10 %)
de una duracidn de 30 minutos cada disolucidn y posterior enjuague con agua. Para
los costes de personal, se ha considerado un operario/analista con 7 horas de
trabajo semanal y un técnico medio con una hora de trabajo semanal.
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Tabla 10.6 Costes energéticos, de reactivos y de personal de la instalacion de
prototipo industrial con los médulos 4x28 Liqui-Cel® Extra-Flow.

Unidad Operacién Coste Tiempo operacion Importe
unitario (€) anual (€ aio™?)
h Bombeo de 0.03 8760 24633
liquido
h Generacion de 0.08 8760 669.92
vacio
Subtotal (€ afio™) 916.25
Unidad Reactivo Coste Cantidad anual Importe
unitario (€) (€ aio™)
L Agua 0.05 4337.9 216.90
descalcificada
kg Hidréxido sédico 3.19 0.7 2.23
kg Acido citrico 6.59 15 9.89
anhidro
Subtotal (€afio™) 229.02
Unidad Personal Coste Tiempo trabajado Importe
unitario (€) anual (€ aio™)
h Operario/analista 12 364 4368
h Técnico medio 35 52 1820
Subtotal (€ afio™) 6188

Importe total (€ afio!)  7333.27

Como se observa en la Tabla 10.6, los costes de personal contribuyen en
gran medida a los costes totales del proceso.

Con la implantacién de los contactores de membrana en efluentes
anaerobios se puede evitar la generacidn de atmdsferas explosivas debido a
emisiones difusas de metano cuando los efluentes anaerobios se descargan en
espacios cerrados, como el alcantarillado. Ademas, la implantacién de esta
tecnologia tiene una gran importancia desde el punto de vista de minimizar los
impactos ambientales de los procesos anaerobios, ya que las emisiones difusas de
metano contribuyen negativamente al calentamiento global y, como consecuencia,
al agravamiento del cambio climatico. Este impacto sobre el medio ambiente es atin
mas agresivo cuando se vierten sin tratamiento posterior grandes caudales de
efluentes anaerobios.
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10.3 CONCLUSIONES

En este capitulo, en respuesta a un potencial interés en la aplicacion del
estudio experimental presentado en esta tesis a escala piloto, se ha presentado el
dimensionado de una unidad de prototipo industrial de contactor de membrana de
PP para tratar un efluente anaerobio de 3 m? h!, que corresponde al prototipo
industrial de biolavador anaerobio desarrollado y operado por el grupo de
investigacién GI?AM y la empresa Pure Air Solutions.

Se tuvo en cuenta la eficacia del proceso para elegir el nimero adecuado de
contactores. Se seleccionaron los mddulos industriales 4x28 Liqui-Cel® Extra-Flow,
con una distribucién de 2+1 operando bajo condiciones de vacio de 800 mbar, para
la cual se estimd una eficacia de eliminacién del 70 %.

En referencia a los costes implicados en la implantacién, se propuso un
diseno que constaba de los contactores, valvulas, filtros y bombas de agua y de
vacio. Se ha calculado la inversidn necesaria, asi como los costes totales anuales que
incluyeron los costes energéticos, de reactivos y de personal. Ademads de la
inversidon, se observé que los costes de personal fueron los mas elevados del
proceso. La inversion necesaria se ha calculado de 14723€ y los costes operacionales
de 7333 € afio™.
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En este trabajo de tesis doctoral se ha realizado el estudio de la eliminacion
del metano disuelto en el efluente de un reactor anaerobio EGSB a escala
laboratorio mediante contactores de membrana de fibras huecas de
polidimetilsiloxano (PDMS) y polipropileno (PP). Las principales conclusiones que se
pueden extraer de este trabajo se exponen a continuacion.

l. La tecnologia de membranas, y concretamente los contactores de
membrana de fibras huecas, se ha mostrado como una tecnologia eficaz a
escala laboratorio para la recuperacidén de metano disuelto en efluentes de
tratamientos anaerobios.

Il. Durante la operacién de los contactores de membrana de PDMS y PP, se
determind un tiempo de operacion minimo de los mismos de 60 minutos
hasta alcanzar el estado estacionario.

Il Tanto en la operacidon a vacio como con nitrégeno como gas de arrastre, al
incrementar el caudal de liquido tratado por los contactores de PDMSy PP,
se observd un descenso en la eficacia de eliminacion. Ademads, la eficacia
de eliminacién con la configuracidn del liquido por el interior de las fibras
fue superior a la eficacia obtenida con la configuracién del liquido por la
carcasa de los contactores.

V. Durante la operacién a vacio, al aumentar la presion de vacio ejercida en el
lado del gas, la eficacia de eliminacién de metano disuelto aumentd en los
contactores de PDMS y PP. Cuando ambos mddulos trabajaron con el
liquido por el interior de las fibras, el contactor de PP mostré una mayor
eficacia de eliminacion que el de PDMS en condiciones suaves de presidn
de vacio y caudales, debido a la aparicion de mojado de los poros en el
contactor de PP bajo condiciones drasticas. En la operacién a vacio, se
obtuvieron eficacias de eliminacién mdximas de 77.2 % con el contactor de
PDMS (a 800 mbar de presion de vacio y un caudal de liquido de 0.36 L h'?)
y de 93.3 % con el contactor de PP (a 800 mbar de presién de vacio y un
caudal de liquido de 4.07 L h't), ambos trabajando con la configuracién del
liquido por el interior de las fibras.

V. El estudio de la recuperacién energética del proceso operando a vacio puso
de manifiesto que la energia recuperada a partir del metano disuelto
recogido con los contactores de membrana es superior a la energia
necesaria para las operaciones de bombeo de liquido y generacién de vacio,
en todas las condiciones de vacio estudiadas con los contactores. Ademas,
con los médulos de PDMS y PP se evita la emision de hasta 37 kg CO,eqafio™
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VI.

VII.

VIII.

(683 kg COz eq por cada 1000 m3 de agua tratada) y 160 kg CO, eq afio™ (1128
kg CO;z oq por cada 1000 m? de agua tratada), respectivamente, lo que
resalta la gran importancia medioambiental de esta tecnologia.

Durante la operacion con nitrégeno como gas de arrastre, se observé que,
a bajos caudales de nitrégeno, la eficacia de eliminacidén de metano disuelto
aumenté con el caudal de gas, especialmente en el contactor de PDMS. Sin
embargo, a caudales de nitrégeno elevados, la variacion del caudal de gas
no tuvo una influencia significativa en la eficacia de eliminacién. En este
modo de operacion, la eficacia de eliminacion del contactor de PP fue
superior a la del contactor de PDMS para todas las condiciones
operacionales ensayadas. En la operacidon con nitrégeno como gas de
arrastre, se obtuvieron eficacias de eliminacién mdaximas de 74 % con el
contactor de PDMS (con un caudal de nitrégeno de 0.1 L h* y un caudal de
liquido de 0.36 L h?) y de 98.5 % con el contactor de PP (con un caudal de
nitrégeno de 26 L hty un caudal de liquido de 4.07 L h'1), ambos trabajando
con la configuracion del liquido por el interior de las fibras.

Si se comparan los dos modos de operacién estudiados, con el contactor de
PDMS se obtienen eficacias de eliminacidn de metano disuelto similares en
ambos modos de operacion cuando el caudal de liquido tratado es bajo. Sin
embargo, cuando se tratan caudales elevados, se observaron mayores
eficacias de eliminacién con la operacién a vacio. Para el caso del contactor
de PP, se obtuvieron eficacias de eliminacion ligeramente superiores en la
operacion con gas de arrastre, independientemente del caudal de liquido
tratado.

La eficacia de eliminacién de diéxido de carbono disuelto fue inferior a la
eficacia de eliminacién de metano disuelto para los contactores de PDMSy
PP trabajando en los dos modos de operacidn, a vacio y con gas de arrastre.

Respecto al estudio de los coeficientes de transferencia de materia, tanto
en la operacién a vacio como en la operacidon con gas de arrastre, se
observé que el coeficiente global de transferencia de materia aumento con
el caudal de liquido tratado para los contactores de PDMS y PP. Sin
embargo, en la operacion a vacio se observé un descenso brusco del
coeficiente cuando se trabajé a caudales superiores a 13.56 L h™! con el
contactor de PP, lo que puede atribuirse al mojado de los poros. Tras hacer
una estimacion de los coeficientes de transferencia de materia, se observd
que la resistencia a la transferencia de materia predominante es la que
ofrece la fase liquida, mientras que la resistencia de la fase gas se puede
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considerar despreciable. Ademas, en la operacién a vacio con el contactor
de PP, se observé que la resistencia a la transferencia de materia de la
membrana es despreciable cuando los poros estan llenos de la fase gas,
pero que influye significativamente en la resistencia global cuando aparece
el fendmeno de mojado de los poros (ocupacién de los poros con la fase
liquida).

X. Durante el funcionamiento con experimentos de corta duracién, no se
observé una pérdida de eficacia de eliminacidén asociada al ensuciamiento
de las membranas realizando retrolavados diarios con agua desionizada.
Estos retrolavados permitieron un funcionamiento estable de los médulos
durante 5220 h de operacién (2970 h con el liquido por las fibras y 2250 h
por la carcasa) para el contactor de PDMS, y de 5130 h (3510 h con el liquido
por las fibras y 1620 h por la carcasa) para el contactor de PP. Durante el
funcionamiento en continuo, sin lavados diarios con agua, el lavado
qguimico fue fundamental para recuperar la eficacia de eliminacién inicial
del proceso. Con el liquido por el interior de las fibras, en el contactor de
PDMS se aprecié una disminucién de la eficacia de eliminaciéon de metano
disuelto después de 120 horas de operacion, mientras que con el médulo
de PP esta disminucion se observd tras 200 horas. El lavado quimico resulté
ser mas agresivo para el contactor de PDMS, ya que el presunto deterioro
de la membrana no permitié continuar su operacién durante mas de dos
ciclos de operacidn. Sin embargo, el contactor de PP no vio modificada su
eficacia tras los lavados quimicos, recuperando su comportamiento inicial
durante al menos tres ciclos de operacion. A tenor de los resultados, una
posible estrategia de lavado de estos contactores podria consistir en
retrolavados diarios con agua y recurrir a los lavados quimicos Unicamente
al observar ensuciamiento no reversible con agua.

XI. En el dimensionado de una unidad prototipo industrial del contactor de PP,
se selecciond el equipo 4x28 Liqui-Cel® Extra-Flow (Liqui-Cel® Membrane
Contactors, Alemania) con una configuracién 2+1. Un estudio basico de los
costes reveld que los costes de personal son los mas elevados del proceso.
Ademas, la inversidon necesaria se ha calculado de 14723€.

Esta tesis doctoral ha constituido uno de los primeros estudios de la
tecnologia de membranas para la recuperacién de metano disuelto en un efluente
anaerobio. Los resultados obtenidos sientan las bases para la posibilidad de
implantacién de esta tecnologia a escala industrial acoplada a sistemas anaerobios
de tratamientos de aguas residuales domésticas o industriales. Con el fin de
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profundizar en el estudio de esta tecnologia, se propone continuar trabajando en
las siguientes lineas:

Realizacion de estudios mas completos sobre el ensuciamiento de los
contactores de membrana para poder elaborar protocolos de lavado mas
adecuados al proceso, especialmente en lo que se refiere al lavado quimico.
Asimismo, resulta necesario un estudio mds complejo sobre los
mecanismos, origen y caracterizaciéon del ensuciamiento, que permita
minimizar su influencia sobre la operacién de los contactores.

Estudio de diferentes materiales de membrana a los utilizados en esta
memoria, asi como diferentes configuraciones de contactores de
membrana.

Ampliacién del estudio con la prueba de la tecnologia a escala piloto.

Estudio de otros procesos de desgasificacion de liquidos de interés
(purificacion de agua, hidrocarburos, etc.).
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A Area de contacto, m?
Ae Area externa de las fibras del contactor de membrana, m?
Acxp Area de referencia de la membrana para el calculo del coeficiente

global de transferencia de materia, m?
AEMA Agencia Europea de Medio Ambiente

A Area interna de las fibras del contactor de membrana, m?

AGV Concentracién de acidos grasos volatiles, mg CH3COOH L?

Ac Area de la membrana en contacto con la fase gas, m?

AL Area de la membrana en contacto con la fase liquida, m2

Ami Area de lamembrana media logaritmica entre la que esta en contacto

con la fase liquida y la que esta en contacto con la fase gas, m?
AnMBR  Anaerobic Membrane Bioreactor (Bioreactor anaerobio de

membrana)

CcHa Concentracion de metano, mg m3

Cco2 Concentracion de didxido de carbono, mg L

Ce Concentracion de entrada al reactor, mg DQO L

Cs Concentracion de metano o didxido de carbono en la fase gas, mg L

CeH Concentracién de metano o didxido de carbono en el espacio de
cabeza después del equilibrio, mg L

cIp Cleaning in Place (Limpieza “in situ”)

C Concentracién de metano o diéxido de carbono disuelto en la fase

liquida, mg L
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c’
Cu
(oF)
co
cov
G

CSTR

de
dext
Dg,eff
Dg kn
Dg,m
DHS
int
DQO
EE

EGSB

Concentracidén de metano o didxido de carbono en la fase liquida que
esta en equilibrio con la fase gas, mg L*

Concentracion de metano o didxido de carbono disuelto en la fase
liquida a la entrada del contactor de membrana, mg L

Concentracidén de metano o didxido de carbono disuelto en la fase
liquida a la salida del contactor de membrana, mg L*!

Carga organica, kg DQO m3d*!

Compuesto organico volatil

Concentracion de salida del reactor, mg DQO L

Continuous Stirred Tank Reactor (Reactor continuo de tanque
agitado)

Difusividad, m? s

Didmetro equivalente, m

Didmetro externo de las fibras, m

Difusividad efectiva, m? s

Coeficiente de difusion de Knudsen, m? s

Coeficiente de difusidon molecular, m? s

Down-flow Hanging Sponge reactor (reactor de esponjas colgantes de
flujo descendente)

Diametro interno de las fibras, m

Demanda quimica de oxigeno

Eficacia de eliminacién, %

Expanded Granular Sludge Bed reactor (Reactor anaerobio de lecho
granular expandido)



EPA

EPS

2F

GEI

GWP

Gz

HRT

IPPC

KL, exp

ke

ke

km

km,G

km,L

Ku
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Environmental Protection Agency (Agencia de Proteccion Ambiental
de Estados Unidos)

Extracellular ~ Polymeric  Substances (Sustancias poliméricas
extracelulares)

Pérdidas por friccion, J kg™

Gases de efecto invernadero

Global Warming Potential (Potencial de calentamiento global)
Numero de Graetz

Constante adimensional de la Ley de Henry

Hydraulic Retention Time (Tiempo de retencién hidraulico)

Intergovermental Panel on Climate Change (Panel
Intergubernamental del Cambio Climatico)

Coeficiente de materia global experimental referido a la fase liquida,
ms?

Coeficiente individual de transferencia de materia en la fase gas, ms?

Coeficiente individual de transferencia de materia en la fase liquida,
ms?

Coeficiente individual de transferencia de materia en la membrana,
ms?

Contribucion al coeficiente individual de transferencia de materia
cuando los poros estan llenos de gas, m st

Contribucion al coeficiente individual de transferencia de materia
cuando los poros estan llenos de liquido, m s

Coeficiente de materia global referido a la fase liquida, ms?

Espesor de la membrana, m

Longitud de las fibras del contactor de membrana, m
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LS Lumen side (Circulacidn del fluido por el interior de las fibras del
contactor de membrana)

M Peso molecular, g mol*

n Numero de fibras

oMs Organizacién Mundial de la Salud

Pa Presién de descarga, bar

Po Presion de succidn, bar

PDMS Polidimetilsiloxano

Perm Permeabilidad, m?s™Pa!

P Presién a la entrada de la bomba, bar

Po Presién a la salidad de la bomba, bar

PP Polipropileno

Pvac Presién de vacio, mbar

Q Caudal de liquido, L h™!

Qw2 Caudal de nitrégeno, L ht

R Constante universal de los gases ideales, ] mol™ K1

RCO Regenerative Catalytic Oxidation (Oxidacion catalitica regenerativa)
Re Numero de Reynolds

RL Resistencia de la fase liquida a la transferencia de materia, s m



Rm

Rr

RTO

Sc

Sh

SMpP

SRT

SS

SSv

ST

SV

Ta

UASB

v
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Resistencia de la membrana a la transferencia de materia, s m
Resistencia global a la transferencia de materia, s m
Regenerative Thermal Oxidation (Oxidacion térmica regenerativa)
Numero de Schmidt
Ndmero de Sherwood
Soluble Microbial Products (productos microbianos solubles)
Solids Retention Time (Tiempo de retencién de sélidos)
Shell Side (Circulacién del fluido por la carcasa del contactor de
membrana)
Sélidos suspendidos volatiles, mg L
Sélidos totales, mg L!
Sélidos volatiles, mg Lt
Tiempo
Temperatura, K
Temperatura de succion, K
Up Flow Anaerobic Sludge Bed Reactor (Reactor anaerobio de flujo
ascendente)
Velocidad, m st

Volumen de difusion atémica

Volumen molar, m3 mol?
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VeH
Vi
W

W

Volumen de gas en el espacio de cabeza del vial, mL

Volumen de liquido en el vial, mL

Consumo energético del bombeo del liquido, J kg™

Consumo energético del compresor, J kg

Fraccion de poro llena de liquido

Letras griegas

Coeficiente de la estimacion empirica de Prasad y Sirkar (1988)

Coeficiente isentrépico de compresion del gas

Porosidad

Viscosidad, g m™* s

Densidad, g m3

Tortuosidad

Fraccion de empaquetamiento de las fibras
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