VNIVERSITAT
D VALENCIA

E scola Tecnica Superior [ ,ﬁﬁ]
d¢Enginyeria ETSE-UV Q

Tesis Doctoral

SRy
g

& 2

PR | L

2 Eﬁg =)

& @ WL
g L

Ay

Programa de Doctorado en Ingenieria Quimica, Ambiental y de
Procesos

ESTUDIO DE LA RECUPERACION DE
NUTRIENTES DE LAS AGUAS RESIDUALES
MEDIANTE PROCESOS DE ELECTRODIALISIS

Patricia Ruiz Barriga

Enero 2024

Directores:
Alberto Bouzas Blanco,

Jordi Carrillo Abad y José Ferrer Polo






Agradecimientos

Creo que he estado retrasando el momento de escribir estas palabras porque no
s¢ como incluir, tan solo en unas lineas, a todas las personas que han
contribuido a que estos afios de tesis hayan sido inolvidables. Intentaré ser
breve, aunque no es mi mayor don y no va a ser facil porque por el despacho

de becarios ha pasado mucha gente... jalld vamos!

En primer lugar, quiero agradecer a Aurora Seco y a José Ferrer por haberme
dado la oportunidad de vivir esta experiencia. Gracias por la pasion que
demostrais en cada reunion y por vuestras palabras de 4nimo cuando las cosas
no salian como esperabamos. Llevadis muchos afos en este mundo de la
investigacion y ver las ganas que tenéis ambos de seguir aprendiendo, es

admirable.

En segundo lugar, agradecer a mis directores de tesis Alberto Bouzas y Jordi
Carrillo. Alberto, gracias por haberme dado también la oportunidad de formar
parte de esto, desde aquellos reactores de compostaje con los que me inicié en
este mundillo, hasta ahora. Ha sido un placer trabajar contigo y he aprendido
mucho de ti a nivel profesional, enfrentando los retos del dia a dia con
paciencia y de manera meticulosa. Gracias también, por haberme escuchado
en los momentos en los que lo necesitaba y haber confiado en mi. Jordi, llegaste
al grupo en el momento mas oportuno (literalmente) y me has ayudado desde
entonces, siempre que lo he necesitado. Gracias por estar siempre ahi y
aguantar mis mil preguntas diarias. No solo he aprendido un montén contigo

si no que, ademas, me he reido muchisimo con tus salidas un tanto diferentes



al tono estandar de director de tesis como “loca, vete a casa” o “esto es un

mojon”.

Por otro lado, Joaquin, gracias, por estar siempre a una llamada de teléfono de
cualquier cosa que necesitaba y por el positivismo con el que enfrentas los
nuevos restos como ha sido, este proyecto. Gracias también a todos los demas
miembros de Calagua, porque, de alguna manera u otra, siempre que he
necesitado algo de vosotros, habéis estado ahi para ayudar. Ramén, Nuria,

Luis, Josep, Antonio, Juan Bautista, Ana, Vicky y Angel.

Con respecto a mis compafieros de laboratorio, empezaré por la “old-
generation”. Josué, el hiperexperto en microalgas y la vida, gracias por tus
consejos. Juan, desde que te conoci en Intercontrol con esas charlas a media
tarde para un café, gracias también por tus consejos. Guille, gracias por
ayudarme siempre y por traer la alegria a Burja cada vez que venias, con
“bueno, jhoy se almuerza?”’. Miguel, gracias por saber escuchar y por haber
ayudado siempre que lo necesité. Pau, aunque tu te definas como una persona
antisocial, las charlas contigo siempre han sido enriquecedoras, gracias por
escuchar siempre. Oscar, gracias por estar siempre dispuesto a ayudarme y por
tu amabilidad. Maria Pachés, cada vez que vienes a Burja eres como un soplo
de aire fresco, gracias por tu ayuda siempre. Rebecca y Nuria a vosotras os
hago mencién especial. Nuria, gracias por acogerme con los brazos abiertos
cuando llegué al grupo y por ser del team café, te eché mucho de menos cuando
acabaste porque los que he mencionado arriba eran demasiado sanos. Rebecca,
eres la persona mas crack que he conocido y tus consejos para mi son
importantisimos. Sois las dos, de las personas mas importantes que me llevo

de esta experiencia. Gracias. Berta, lo que he vivido contigo en estos afios va



mas alla de una relacion laboral. No han sido afios muy buenos en algunos
aspectos, pero saber que llegaba al trabajo y estabas alli para charlar un rato,
hacia que todo fuese mucho mejor. Gracias por atender mis dudas “tontas”
siempre, por tantas risas, cafés y charlas. Has sido como mi “hermana mayor”

estos afios.

De la “new generation”, Jesus y Adri, desde el master hasta ahora, gracias por
todos los momentos compartidos, cervezas y risas y por ayudar siempre. [vana
(miau miau miau), gracias por traer los momentos divertidos al grupo (junto
con Yisus) y por ser tan buena compafiera. Maria, gracias por dedicar el tiempo
que hiciese falta a ayudar y a escuchar, eres una personita maravillosa. Javier
(cubanito 4.0) qué momentos mas divertidos hemos pasado y también
estresantes, eres una persona admirable, gracias por tu ayuda siempre. De todos
vosotros, siento que me llevo buenas amistades. Por muchas mas quedadas y

celebraciones juntos.

De la “new new generation”, Carlos, fuiste mi pequefio padaguan y ahora, el
legado es tuyo, espero que lo aproveches BIEN. Julia, Angela, Laura, Abril,
Juan P., Julio, Enrico, Alejandro, Valeria, Melissa, gracias por los momentos

compartidos.

A mis amigos que no han parado de preguntarme todos estos aflos, “pero,
(cuando terminas la tesis?” y que siempre han escuchado mis historias sobre
el tema (he sido muy pesada). En especial a mis amigas Ana y Lydia, que en
estos ultimos meses creo que han aprendido lo mismo de electrodiélisis que yo
en estos afios, gracias por preocuparos tanto y estar siempre a un audio/podcast

de hacerme sentir mejor.



A Malonda, que estos dos tltimos meses ha hecho literalmente todo lo posible
para ayudarme, para que yo no tuviese que hacer nada més que estar delante el
ordenador escribiendo. Gracias por ser el pilar fundamental en todo esto,
gracias por tu apoyo y paciencia y por aguantar mis “locuras” cada vez que
pensaba que no llegaba. Te adoro. A Pep y a Rosa, que s¢ que no han parado

de preguntar por mi todos los dias durante estos meses, gracias.

A mi madre y a mi hermana, que siempre estdn ahi para escucharme y
animarme con las palabras que necesito oir para sentirme mejor. Los momentos

con vosotras son revitalizantes, os quiero.

Por ultimo, a mi padre, que, aunque ya no esté, siempre ha sido mi apoyo mas

importante. Esta tesis va dedicada especialmente a ti, papa.






Resumen

En la actualidad, el nitrogeno y el fosforo son elementos altamente
demandados para la produccion de fertilizantes. La recuperacion y
valorizacion de estos elementos se presenta como una opcion cada vez mas
interesante en el sector del tratamiento de las aguas residuales debido a las
elevadas cantidades de nutrientes (nitrogeno y fosforo) presentes en estas.
Ademas, su eliminacion es un paso de vital importancia en areas de vertido
categorizadas como sensibles, debido al gran impacto que pueden causar en
los ecosistemas acuaticos. En este sentido, la electrodialisis (ED) se presenta
como una tecnologia fisicoquimica de electromembrana que, aunque se viene
utilizando desde hace méas de 50 afios para la desalinizacion de aguas, esta
actualmente atrayendo el interés del sector cientifico debido a su capacidad de
tratar las corrientes residuales, por una parte, y de concentrar, por la otra, los
nutrientes contenidos en ellas. El objetivo principal de la presente tesis
doctoral, enmarcado dentro de los principios de sostenibilidad y economia
circular, es la aplicacion de un proceso de ED al efluente de un reactor
anaerobio de membranas (AnMBR) para alcanzar, de un lado, los limites de
vertido que establece la Directiva 91/271/CEE en la corriente diluida y, del
otro, concentrar los nutrientes contenidos en dicho efluente hasta valores por
encima de 500 mg N/L y de 60 mg P/L, con el objetivo de aumentar las
eficacias de procesos posteriores de recuperacion como pueden ser los

contactores de membranas o la de cristalizacion.

En este trabajo se determinaron los parametros optimos de operacion para el
tratamiento del efluente de un reactor AnMBR en un sistema de ED

convencional de hasta 10 pares de celda y con un area de membrana de



64 cm?, mediante la realizacion de experimentos de corta duracion. Se
determiné el efecto de la intensidad aplicada, del tipo de membrana de
intercambio anidnica (AEM) utilizada, del numero de pares de celda y del
modo de operacion de la fuente de alimentacion (galvanostatico o
potenciostatico). Posteriormente, se realizaron ensayos de mayor duracion para
evaluar la estabilidad del proceso en la consecucion de los objetivos de vertido
y de concentracion en las corrientes diluida y concentrada, respectivamente.
Se evaluaron también los problemas de operacion mas comunes en los sistemas
de electromembrana como son el scaling y el fouling en las membranas de
intercambio i6nico, asi como la aplicacion de diferentes alternativas al proceso
de ED convencional para hacer frente a estos fenomenos y alcanzar las
concentraciones objetivo en la corriente concentrada, como son: la
electrodidlisis reversible (EDR), el pretratamiento de la corriente de entrada
con resinas de intercambio idnico y la electrodialisis selectiva (SED). Se
estudi6 también la aplicacion de celdas en serie para el cumplimiento de los

limites de vertido en la corriente diluida.

Los resultados obtenidos en esta tesis doctoral demuestran la capacidad del
sistema de ED para el tratamiento del efluente de un AnMBR con eficacias de
eliminacion de nitrégeno y fosforo superiores al 90%. Se confirma también el
potencial de concentracion de la tecnologia, con la obtencion de
concentraciones en la corriente concentrada de hasta 1233 mg N-NH4/L y
136 mg P-PO4/L, valores prometedores para la posterior recuperacion de los
nutrientes en forma de productos de valor afiadido como pueden ser

fertilizantes o estruvita.



Resum

En l'actualitat, el nitrogen i el fosfor son elements altament demandats per a la
producci6 de fertilitzants. La recuperacio i valoritzacio d'aquests elements es
presenta com una opcid cada vegada més interessant en el sector del tractament
de les aigiies residuals a causa de les elevades quantitats de nutrients (nitrogen
i fosfor) presents en aquestes. A més, la seua eliminacid és un pas de vital
importancia en arees d'abocament categoritzades com a sensibles, a causa del
gran impacte que poden causar en els ecosistemes aquatics. En aquest sentit,
l'electrodialisi (ED) es presenta com una tecnologia fisicoquimica
d'electromembrana que, tot i que es ve utilitzant des de fa més de 50 anys per
a la dessalinitzaci6 d'aigiies, esta actualment cridant I'interes del sector cientific
a causa de la seua capacitat per tractar les corrents residuals, per una banda, i
de concentrar, per l'altra, els nutrients continguts en elles. L'objectiu principal
de la present tesi doctoral, emmarcat dins dels principis de sostenibilitat i
economia circular, és I'aplicacié d'un procés d'electrodialisi a l'efluent d'un
reactor anaerobi de membranes (AnMBR) per a aconseguir, d'una banda, els
limits d'abocament que estableix la Directiva 91/271/CEE en la corrent diluida
i, d'altra banda, concentrar els nutrients continguts en el efluent fins a valors
per damunt dels 500 mg N/L i dels 60 mg P/L, amb 1'objectiu d'augmentar les
eficacies dels processos posteriors de recuperacido, com poden ser els

contactors de membranes o la cristal-litzacio.

En aquest treball es van determinar els parametres optims d'operacié per al
tractament de l'efluent d'un reactor AnMBR en un sistema d'ED convencional
de fins a 10 parells de cel-la i amb una area de membrana de 64 cm?, mitjangant

la realitzacié d'experiments de curta durada. Es va determinar l'efecte de la



intensitat aplicada, del tipus de membrana d'intercanvi anionic (AEM)
utilitzada, del nombre de parells de cel-la i del mode d'operacié de la font
d'alimentaci6 (galvanostatic o potenciostatic). Posteriorment, es van realitzar
assaigs de major durada per avaluar I'estabilitat del procés en 1'assoliment dels
objectius d'abocament i de concentracid en les corrents diluida i concentrada,
respectivament. També es van avaluar els problemes d'operacié més comuns
en els sistemes d'electromembrana com soén el scaling i el fouling en les
membranes d'intercanvi ionic, aixi com l'aplicacio de diferents alternatives al
procés d'ED convencional per a fer front a aquests fenomens i assolir les
concentracions objectiu en la corrent concentrada, com son: l'electrodialisi
reversible (EDR), el pretractament de la corrent d'entrada amb resines
d'intercanvi ionic i l'electrodialisi selectiva (SED). Es va estudiar també
l'aplicaci6 de cel-les en serie per al compliment dels limits d'abocament en la

corrent diluida.

Els resultats obtinguts en aquesta tesi doctoral demostren la capacitat del
sistema d'ED per al tractament de l'efluent d'un AnMBR amb eficacies
d'eliminacié de nitrogen i fosfor superiors al 90%. Es confirma també el
potencial de concentracid de la tecnologia, amb l'obtencié de concentracions
en la corrent concentrada de fins a 1233 mg N-NH4/L i 136 mg P-PO4/L,
valors prometedors per a la posterior recuperacid dels nutrients en forma de

productes de valor afegit com poden ser fertilitzants o estruvita.



Abstract

Presently, nitrogen and phosphorus are in high demand for fertilizer
production. The recovery and valorisation of these elements have become
increasingly attractive options in the wastewater treatment industry due to the
substantial quantities of nutrients (nitrogen and phosphorus) present in
wastewater. Furthermore, their removal is a critical step in environmentally
sensitive discharge areas, given the significant impact they can have on aquatic
ecosystems. In this context, electrodialysis (ED) emerges as a physicochemical
electromembrane technology. While it has been utilized for over 50 years in
water desalination, it is currently gaining scientific interest for its ability to
treat wastewater streams and concentrate nutrients. The main objective of this
doctoral thesis, aligned with the principles of sustainability and circular
economy, is to apply an ED process to the effluent coming from an anaerobic
membrane bioreactor (AnMBR) pilot plant. This aims to meet the discharge
limits set by Directive 91/271/EEC for the diluted stream while simultaneously
concentrating nutrients to values above 500 mg N/L and 60 mg P/L in the
concentrated stream. This concentration is intended to enhance the efficiency
of subsequent recovery processes, such as membrane contactors or

crystallization.

The optimal operating parameters for treating the effluent from an AnMBR
reactor in a conventional ED system with up to 10 cell pairs and a membrane
area of 64 cm?, were determined through short-duration experiments. The
effects of applied current, the type of anion exchange membrane (AEM) used,
the number of cell pairs, and the operating mode of the power supply

(galvanostatic or potentiostatic) were examined. Subsequently, longer-term



tests were conducted to assess the stability of the process and with the aim of
achieving discharge and concentration objectives in the diluted and
concentrated streams, respectively. Common operational issues in
electromembrane systems, such as scaling and fouling on ion exchange
membranes, were also evaluated. Different alternatives to conventional ED
processes were applied to address these phenomena and achieve target
concentrations in the concentrated stream. These alternatives included
reversible electrodialysis (EDR), pretreatment of the inlet stream with ion
exchange resins and selective electrodialysis (SED). The application of ED
cells connected in series was also evaluated to meet discharge limits in the

diluted stream.

This doctoral thesis demonstrates the effectiveness of the studied ED process
to treat AnMBR effluent with nitrogen and phosphorus removal efficiencies
up to 90%. The potential concentration of the ED technology is also confirmed,
achieving concentrations in the concentrated stream of up to
1233 mg NH4-N /L and 136 mg PO4-P /L, which are promising values for
subsequent nutrient recovery as value-added products such as fertilizers or

struvite.
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1. INTRODUCCION

1.1. Contexto actual del presente trabajo

Actualmente, el planeta atraviesa una fuerte crisis climatica en la que la
integridad del mismo se estd viendo fuertemente afectada, debido a una
apertura del mercado global sin precedentes. El aumento de los flujos de
comercio e inversion internacionales en los ultimos afos, derivaron en la
denominada “globalizacion”: el rdpido crecimiento e integracion de mercados,
instituciones y culturas [1]. Asi, las necesidades de la poblacion mundial que,
a fecha de noviembre de 2022 ascendio a 8000 mil millones de personas [2],
han resultado en una desmesurada aceleracion de la explotacion de los

recursos naturales.

En este sentido, el agua es un recurso esencial para la vida, necesaria para la
supervivencia del ser humano, asi como para el desarrollo de los ecosistemas
naturales. Se encuentra relacionada directamente con la mayoria de los
Objetivos de Desarrollo Sostenible (ODS) [3] y es uno de los motores del
desarrollo econémico. Como consecuencia, a diario se desprenden enormes
cantidades de aguas cargadas con contaminantes organicos e inorganicos, que,
en el mejor de los casos llegan a las Estaciones de Tratamiento de Aguas
Residuales (EDAR) y en el peor, son vertidos directamente a cauce publico

(aguas maritimas y continentales).

Esto genera dos problematicas de elevada importancia; por un lado, las aguas

estan perdiendo la capacidad natural de regeneracion dadas las elevadas cargas



CAPIiTULO 1

contaminantes que llegan a ellas. Por el otro lado, el elevado consumo de agua
asociado a las actividades econdmicas del ser humano, ligado a la mayor
duracioén de las épocas de sequia debido al cambio climatico, esta produciendo
una preocupante escasez de agua a nivel mundial. La distribucién del agua a
nivel mundial se presenta en la Figura 1.1. Del total de agua del planeta, solo
el 2,5% esta disponible en forma de agua dulce. De ésta, solo se puede usar el
30,3 %, lo que hace que, del agua total disponible en el planeta, sélo un
0,007 % sea accesible. Se estima que el producto interior bruto (PIB) de
algunas regiones podria reducirse hasta un 6% en el afio 2050 a causa de

pérdidas asociadas al agua en sectores como la agricultura o el sanitario [4].

97,5 % AGUA SALADA

y } 2,5 % AGUA DULCE
697 % 30,0 % 03%
GLA(:IARES AGUAS AGUAS

SUBTERRANEAS SUPERFICIALES

Figura 1.1. Distribucion del agua en el planeta. [5]

Unos de los principales problemas de la contaminacion de las aguas es el aporte
de grandes cantidades de nutriente inorganicos, mayoritariamente
nitrogeno (N) y fésforo (P), que puede desencadenar en el conocido fendémeno

de la eutrofizacion. El exceso de nutrientes contribuye a la proliferacion



descontrolada de algas fitoplanctonicas, que, con el paso del tiempo impiden
el paso de la luz al resto del ecosistema acuatico. Esto hace que el resto de las
algas y plantas mueran, sirviendo de alimento a los microorganismos aerobios
presentes que, a su vez, agotaran el oxigeno del agua. Esto provocara efectos
adversos en las masas de agua afectadas y conducird a una disminucion
significativa de la calidad del agua. Los principales aportes de nutrientes a
las aguas son los realizados debido al uso doméstico — excreciones humanas y
urea, asi como el uso de detergentes fosfatados —, a la ganaderia — excrementos

animales — y a la agricultura intensiva.

La agricultura es una actividad esencial para la supervivencia del ser humano.
Hasta mediados del siglo XX, la explotacion de los cultivos no exigia la adicion
de ningun tipo de producto quimico, ya que con los elementos contenidos en
el suelo y la adicion de estiércol o heces era suficiente para el crecimiento de
estos. Sin embargo, entre 1940 y 1960 se produjo un importante incremento de
la producciéon agricola, la llamada revolucion verde [6] derivada de la
globalizacion y, en consecuencia, de las mayores necesidades de productos de

origen agricola.

El uso de fertilizantes inorganicos es, desde entonces, habitual en el sector de
la agricultura. Los principales componentes de los fertilizantes quimicos son
el nitrégeno (N), el fosforo (P) y el potasio (K), siendo el N el mas usado a
nivel mundial (59%), seguido del P y del K [7]. El uso extendido de estos
productos arroja datos preocupantes al respecto. En el afio 2021 el empleo de
fertilizantes derivo en el uso de 109 millones de toneladas de nitrogeno, 46
millones de toneladas de fosforo y 40 millones de toneladas de potasio, siendo

estos valores un 1% menores que en el afio 2019, debido al incremento de los
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precios de los fertilizantes por la pandemia mundial de la Covid-19 [8]. En las
dos ultimas décadas, la media anual del uso de fertilizantes creci6 2,5 millones
de tonelada por afio y, aunque frente a los 3,7 millones utilizados entre 1961 y

1990 se haya producido un descenso, este valor sigue siendo un dato alarmante

(8].

La obtencion de estos nutrientes genera, ademas, un impacto negativo sobre
los recursos naturales. El nitrégeno — el gas mds abundante en la atmdsfera
(78%, N,) — es transformado en amoniaco mediante el mundialmente conocido
proceso Haber-Bosh (1909). El proceso combina el N con el H, mediante el
uso de un catalizador de hierro y la aplicacion de elevadas presiones y
temperaturas, para la generacion de amoniaco, resultando en un elevado aporte
energético. Se estima que un 1-2% de la energia consumida en todo el mundo
cada aflo, se destina a la produccion de fertilizantes de base nitrogenada
mediante el proceso Haber-Bosh y sus modificaciones [9,10]. El fésforo
proviene mayoritariamente de la roca fosférica y los datos en torno a este
elemento son alarmantes, ya que se estima que las reservas de fosforo se
agotaran en los proximos 50-100 afios, ya que su demanda esta aumentando

gradualmente un 2,5% por afio [11].

Por otro lado, la agricultura es uno de los sectores con mayor consumo de agua
a nivel global. Se estima que en torno a un 70% del agua dulce es usada en
la agricultura. En este sentido, el uso inapropiado y excesivo de los
fertilizantes, junto con el agua consumida para el mantenimiento de los
cultivos, tiene como consecuencia la acumulacion de nitrogeno y fosforo en el

suelo que, por escorrentia, puede llegar, por una parte, a las aguas subterraneas,



contaminandolas, y por la otra, a las aguas superficiales, derivando en la

eutrofizacion de las mismas [12].

Por todo ello, dentro del marco de la economia circular surgen dos
necesidades. Por una parte, tratar las aguas residuales contaminadas para
reutilizarlas o devolverlas al medio natural en condiciones Optimas para el
correcto desarrollo de los ecosistemas acuaticos. Por la otra, recuperar los
nutrientes contenidos en las aguas, hasta ahora entendidos como residuos,
para generar productos de valor afiadido como pueden ser los fertilizantes. Esto
ultimo, supone un cambio de paradigma de las conocidas EDAR al nuevo
concepto de Estacion de Recuperacion de Recursos (ERR). Asi, el agua
regenerada podria ser reutilizada por los propios agricultores, disminuyendo el
consumo de esta y ayudando, de esta forma, a erradicar la escasez de agua a
nivel mundial. Por otro lado, la recuperacion y reutilizacion de los nutrientes
contenidos en las aguas supondria una disminucion en la intensiva explotacion
de materias primas y, por lo tanto, una deceleracién del agotamiento de los

recursos naturales no renovables.

1.1.1. Marco legal del vertido y de la reutilizacion de las aguas residuales.

Para mantener el buen estado de los ecosistemas acuaticos es importante tomar

en consideracion la legislacion europea que rige los vertidos a cauce publico.

En este sentido, la Directiva 91/271/CEE, sobre el tratamiento de las aguas
residuales urbanas [13], establece las medidas necesarias que han de adoptar
los Estados miembros para el vertido de las aguas residuales. Concretamente,
en el Anexo I del documento se especifican los requisitos que deben cumplir

los vertidos, asi como las instalaciones de tratamiento de las aguas residuales.
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En la ;Error! No se encuentra el origen de la referencia. se especifican
dichos requisitos para las instalaciones de depuraciéon mas comunes (con
tratamiento secundario) y en la Tabla 1.2 se presentan los requisitos que han
de cumplirse, ademds de los especificados en la jError! No se encuentra el
origen de la referencia., cuando el vertido se realiza en una zona calificada

como sensible.

Tabla 1.1. Requisitos para los vertidos procedentes de instalaciones de depuracién de

aguas residuales urbanas mediante tratamiento secundario.

. ., Porcentaje minimo de
Parametros Concentracion

reduccion

DBOs (a 20°C sin nitrificacion) 25 mg/L O, 70 -90 %
DQO 125 mg/L O, 75%
Total s6lidos en suspension 35 mg/L (d) 90%

Tabla 1.2. Requisitos para los vertidos procedentes de instalaciones de depuracién de

aguas residuales urbanas mediante tratamiento mds riguroso (zonas sensibles).

i Concentracion Porcentaje minimo
Parametros de reduccion
10,000 a 100,000 h-e > 100,000 h-e
Foésforo total 2mg/L P 1 mg/LP 70%
Nitrogeno total 15 mg/L N 10 mg/L N 70 - 80%

La definicion de zona sensible que aparece en el Anexo II de la
Directiva 91/271/CEE califica un medio acuatico como sensible cuando puede

incluirse dentro de los siguientes grupos:



). Lagos, lagunas, embalses, estuarios y aguas maritimas que sean
eutroficos o que podrian llegar a ser eutroficos en un futuro proximo
si no se adoptan medidas de proteccion.

(i1). Aguas continentales superficiales destinadas a la obtencion de agua
potable que podrian contener una concentracién de nitratos superior
a la que establecen las disposiciones pertinentes del Real Decreto
927/1988, de 29 de julio, por el que se aprueba el Reglamento de la
Administracion Publica del Agua y de la Planificacion Hidrologica
[14].

(iii). Masas de agua en las que sea necesario un tratamiento adicional al

tratamiento secundario.

Por otro lado, se define un medio acuatico como “zona menos sensible” cuando
el vertido realizado no tenga efectos negativos sobre este debido a la

morfologia, hidrologia o condiciones hidraulicas especificas de la zona.

Una vez definidos los estandares de vertido para las estaciones de tratamiento,
es importante valorar también si el agua residual generada podria ser
reutilizada en algunos sectores en vistas al aprovechamiento maximo de los

recursos, como se establece en los principios del desarrollo sostenible [3].

En relacion con esto ultimo aparece el Reglamento 2020/741 del Parlamento
Europeo y del Consejo del 25 de mayo de 2020 relativo a los requisitos
minimos para la reutilizacion del agua [15]. Especificamente, este reglamento
establece los requisitos minimos de calidad y control del agua y disposiciones
sobre gestion del riesgo, para la utilizacion segura de las aguas regeneradas en

el contexto de una gestion integrada del agua. En la Tabla 1.3 se muestran los
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requisitos minimos necesarios para la reutilizacion de efluentes residuales

destinados a riego.

Tabla 1.3. Requisitos minimos de calidad para riego de las aguas regeneradas.

Clase de la Requisitos de calidad
calidad de las E.coli
aguas (niimero/100ml) DBO; (mg/L) STS (mg/L) Turbidez (UNT)

regeneradas

A <10 <10 <10 <5

B <100 ) -

De conformidad con la | De conformidad con la
< 1.000 Directiva 91/271/CEE | Directiva 91/271/CEE -
(Anexo I, cuadro 1) (Anexo I, cuadro 1)
D <10.000 -

*El cuadro 1 del Anexo I de la Directiva 91/271/CEE corresponde a la ;Error! No se

encuentra el origen de la referencia. del presente documento.

Donde A, B, Cy D es la clasificacion de la categoria de cultivo y el método de

riego, siendo:

(A) todos los cultivos de alimentos que se consumen crudos en los que la
parte comestible estd en contacto directo con las aguas regeneradas y
los tubérculos que se consumen crudos y es aplicable para todos los
métodos de riego.

(B) Los cultivos de alimentos que se consumen crudos cuando la parte
comestible se produce por encima del nivel del suelo y no estd en
contacto directo con las aguas regeneradas, los cultivos de alimentos
transformados y los cultivos no alimenticios, incluidos los cultivos
utilizados para alimentar a animales productores de carne o leche para

todos los métodos de riego.



(C) La misma categoria de cultivo que (B) pero para método de riego por
goteo o cualquier tipo de riego que evite el contacto directo con el
alimento.

(D) Cultivos destinados a la industria y a la produccion de energia y de

semillas para cualquier método de riego.

Se ha de tener en cuenta también para la valoracion de los requisitos de calidad
de las aguas regeneradas, el Real Decreto 1620/2007, por el que se estable el
régimen juridico para la reutilizacion de las aguas depuradas [16]. No obstante,
al tratarse de un documento anterior al Reglamento Europeo 2020/741, algunos
parametros son menos exigentes que en este ultimo, con lo que rigen los
valores establecidos en la normativa europea. Los criterios de calidad para la
reutilizacion de las aguas del Real Decreto 1620/2007 aparecen en el Anexo

I.A de dicho documento.

Por ultimo, es importante destacar que actualmente se encuentra en revision el
borrador de la nueva Directiva Europea de Tratamiento de las Aguas
Residuales, que sustituird a la actualmente vigente Directiva 91/271/CEE.
Entre otras muchas modificaciones, en esta nueva directiva se estableceran
limites mas estrictos para el vertido de nitrégeno y fosforo (6 mg N/L y
0,5 mg P/L), con lo que todos los procesos de tratamiento tendran que ser

optimizados en vista a cumplir con las nuevas exigencias impuestas en ella.
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1.2. Efluentes con potencial para la recuperacion de nutrientes:

AnMBR.

En los tltimos afios, se viene observando una transformacion en el concepto
de EDAR, pasando de modelos tradicionales a plantas de tratamiento que
emplean tecnologias alternativas. Este cambio se debe a la creciente necesidad
de abordar diversos desafios, tales como restricciones de espacio, estandares
de calidad mas exigentes y consideraciones econodmicas asociadas a los
procesos de tratamiento [17]. En relacion con lo mencionado en el apartado
1.1, existe un cambio de paradigma hacia la economia circular en el que las
aguas residuales son consideradas una fuente de recursos, entre los que se
incluyen agua tratada que puede ser devuelta a cauce publico, energia

renovable y nutrientes [18,19].

En este sentido, los reactores anaerobios de membranas (AnMBR, del inglés
Anaerobic Membrane BioReactor) representan un avance significativo en
términos de energia y de eliminacion de la materia orgéanica. En este proceso,
las bacterias anaerobias llevan a cabo una serie de reacciones bioldgicas
consecutivas, donde transforman, sin la presencia de oxigeno, los compuestos
organicos complejos presentes en el agua, en productos como el biogas y
fangos digeridos [20]. Con la descomposicion de la materia organica, el
nitrogeno y el fosforo organico es mineralizado a NH4* y POs*, quedando

disponibles como nutrientes en el efluente.

Los AnMBR combinan los procesos anaerobios de degradacion de la materia
organica con un sistema de membranas que permite la separacion de la materia

particulada (fango) y de la materia soluble (permeado). Esta combinacion



resulta en una reduccion significativa del volumen de reactor — en comparacion
con los digestores anaerobios tradicionales — consecuencia del
desacoplamiento entre el tiempo de retencion hidraulico (TRH) y el celular
(TRC), que se consigue gracias a la retencion de la biomasa por parte de la
membrana. Esto permite, ademas, la ampliacion del TRC sin necesidad de
aumentar significativamente el volumen del reactor [21]. Dependiendo del
tamafio de poro de la membrana utilizada se pueden conseguir eliminar hasta
virus y patogenos, como es el caso de las membranas de ultrafiltracion

(0,002 — 0,05 pm) [21] .

Por otro lado, los procesos anaerobios convencionales se limitan al tratamiento
de aguas residuales urbanas en climas calidos y con corrientes con elevadas
cargas organicas — como pueden ser las aguas residuales industriales o los
fangos resultantes de los tratamientos primarios de aguas residuales — mientras
que la tecnologia AnMBR permite operar con aguas con menor carga organica,
trabajando a temperatura ambiente [22], como puede ser la entrada de agua

bruta a una EDAR.
Asi las principales ventajas de esta tecnologia son [22,23]:

e  Menor produccion de fangos atribuida al menor rendimiento de los
microorganismos anaerobios.

e Menor demanda energética asociada al coste nulo en aireacion.

e  Valorizacion de la materia organica en forma de biogas que puede
emplearse como vector energético.

e Desacoplamiento del TRC y TRH.

e Mayor eliminacion de materia organica.
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e Reduccion de la huella ambiental.
e Generacion de un efluente de calidad, libre de sé6lidos y rico en

nutrientes.
Algunas de las desventajas son [24]:

e Necesidad de recuperacion del metano disuelto en el permeado de las
membranas (corriente efluente) para evitar la emision de éste a la
atmosfera.

e Ensuciamiento y limpieza de las membranas (como la mayoria de las
tecnologias de membrana).

e Aplicacion de un postratamiento en el efluente, para la recuperacion

de nutrientes en funcion del medio receptor al que sea destinado.

En cualquier caso, el efluente de los reactores AnMBR representa una
potencial fuente de nutrientes (nitrégeno y fésforo) y, en combinaciéon con
tecnologias para la recuperacion de estos, emerge como una perspectiva
prometedora para cumplir con los principios de la economia circular, donde

cada residuo se transforma en un recurso.

1.3. Recuperacion de nutrientes de las aguas residuales

La recuperacion de nutrientes de las aguas residuales es una estrategia
prometedora para reducir la explotacion de los recursos naturales no
renovables y para evitar los efectos adversos que la obtencion de estos tiene

sobre el medio ambiente [25].



En la actualidad, son muchos los trabajos de investigacion destinados a la
busqueda de tecnologias 6ptimas para la recuperacion de nutrientes. Otros, se
centran Unicamente en la concentracion de los mismos con la finalidad de
aumentar la eficacia de las posteriores tecnologias de recuperacion. A
continuacion, se detallan las tecnologias mas prometedoras estudiadas hasta
ahora para la recuperacién/concentracion de nitrogeno y foésforo que pueden
ser aplicadas a efluentes con elevado potencial de recuperacion, debido a su

elevado contenido en nutrientes.

1.3.2. Tecnologias para la recuperacion de nutrientes

Se entiende por tecnologias de recuperacion aquellas que persiguen la

recuperacion directa de N y/o P en forma de un producto con valor afiadido.
=  Contactores de membranas de fibra hueca (HFMC)

Los contactores de membrana de fibra hueca (HFMC, del inglés, Hollow Fiber
Membrane Contactors) son una de las tecnologias mas prometedoras para la
recuperacion de nitrégeno en forma de producto de valor afiadido para las
aguas residuales. Su funcionamiento implica la exposicion de una corriente
rica en nitrégeno amoniacal a un pH elevado — provocando el desplazamiento
del amonio (NH4") a su forma gaseosa (NH3) — con una corriente acida que,
generalmente es acido sulfurico. Ambas corrientes se encuentran separadas por
una membraba porosa, cuyos poros permiten la difusion del amoniaco desde
la corriente de entrada a la corriente dcida. La fuerza impulsora en este caso es
el gradiente de concentraciones existente entre ambas corrientes. Asi, cuanto
mayor sea la concentracion de amonio de la corriente de entrada, mayor

eficacia de recuperacion se obtendra. Ambas corrientes (entrada y acida) suelen
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hacerse circular a contracorriente para favorecer la transferencia de materia
[26-28]. Las membranas de fibra hueca son hidrofobicas y permeables a los
gases y pueden estar compuestas por materiales como el polipropileno (PP),
fluoruro de polivinilideno (PCFD) o politetraflueroetileno (PTFE), segtn su
aplicacion [26,27].

Cuando el amoniaco llega a la solucion 4cida, se transforma en amonio soluble
reduciendo la concentracién de protones en la disolucion y favoreciendo la
formacion del sulfato amoénico (fertilizante) a pH neutro [26,28]. A medida que
las concentraciones de amonio de ambas corrientes se van igualando,
disminuye la transferencia de materia entre estas, siendo necesario el
mantenimiento de la corriente de entrada en valores de pH por encima de 8,6

[29].

Las principales ventajas de esta tecnologia son: elevadas eficacias de
recuperacion de amonio, aun partiendo de concentraciones relativamente
bajas; bajo consumo energético; se trata de equipos compactos, de forma que
las necesidades de espacio son pequeiias; presentan un escalado sencillo [26].
Sin embargo, se les pueden atribuir algunas desventajas como la necesidad de
reactivos — disolucion basica para aumentar el pH de la corriente de entrada y
disolucion acida para la corriente de recuperacion — las posibles formaciones
de fouling, debido a la afinidad de los compuestos organicos de las aguas
residuales por las membranas hidrofobicas — que pueden colmatar los poros o
la superficie de la membrana limitando la transferencia de materia — y el
wetting, fendmeno en el que total o parcialmente los poros de las membranas
se encuentran rellenos de liquido de alguna de las corrientes, impidiendo el

paso de las moléculas gaseosas [28].



Son muchos los autores que han trabajado con contactores de membranas de
fibra hueca. Asi, por ejemplo, Noriega-Hevia et al. [29] utilizaron un HFMC
para la recuperacion de nitrégeno del sobrenadante de un digestor anaerobio
con eficacias de recuperacion del 99%, concluyendo que el pH es uno de los
factores mas importantes para el desarrollo del proceso. Por otro lado, Yang et
al. [30] obtuvieron eficacias de recuperacion de nitrégeno superiores al 94 %
usando orina como corriente de entrada a un HFMC. Este tltimo autor también
consiguid, gracias a un proceso de precipitacion posterior, recuperar Py K de
dicha corriente obteniendo una corriente de salida con un 89,75% de

(NH4)2HPO4 yun 10,25% de NH4H,POs,.
= (Cristalizacion de estruvita

La cristalizacion de estruvita (MgNH4PO46H,O, MAP) permite la
recuperacion simultanea de N y P. La estruvita estd compuesta por un 28,9%
de P,Os,un 5,7% N-NH,y un 16,4% de MgO. La necesidad de un mayor aporte
de fosforo para la formacion de la estruvita es evidente y dadas las bajas cargas
de este elemento en las aguas residuales, resulta interesante la concentracion
previa de las corrientes de entrada al proceso para obtener una mayor eficacia
durante la precipitacion de estruvita. Se recomiendan valores de entrada de

fosforo mayores a los 50-60 mg/L para la obtencion de estruvita [31,32].

La presencia de amonio y magnesio en el material recuperado, unido a su baja
solubilidad en agua, hacen que la estruvita tengo mayor interés como
fertilizante que los fertilizantes a base de fosfato calcico [33]. Adicionalmente,
precipitaciones incontroladas de estruvita en diferentes puntos de la linea de

fangos de las EDAR han hecho que la cristalizacion de forma controlada sea
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de gran interés en el sector. Por esta razon su aplicacion ha sido y sigue siendo

estudiada por diversos autores en el campo de las aguas residuales [34,35].

Bouzas et al. [35], propusieron la modificacion de la linea de fangos de la
EDAR de Calahorra (La Rioja) mediante la elutriacion en espesador del fango
mixto (fango primario y secundario), previo a la etapa de digestion anaerobia.
Esta modificacion tuvo como objetivo la produccion de estruvita de manera
externa en un cristalizador de mezcla completa, evitando la precipitacion
incontrolada dentro del digestor anaerobio. Integrando la produccién de
estruvita a partir de esta corriente de elutriacion con el escurrido de la
centrifuga y el sobrenadante del espesador, lograron obtener 103 kg de
estruvita al dia, representando un 19% del fosforo total que ingresaba a la
EDAR. Por otro lado, Zhou et al. [36] examinaron la recuperacion de fosforo
en forma de estruvita mediante el uso de un cristalizador AirPrex ® a nivel
industrial, que trababa el fango mixto directamente del digestor anaerobio de
la EDAR. Su caracteristica principal radica en que es un reactor aireado con
un flujo central que permite establecer un circuito de conveccion dentro del
mismo, el cual determina el tamafio de los cristales facilitando su deposito en
el fondo del reactor con mayor facilidad de recogida. Consiguieron un

contenido de P del 13% al 21% en la estruvita obtenida.

1.3.3. Tecnologias para la concentracion de nutrientes

Se entiende por tecnologias de concentracion aquellas que inicamente tienen
como objetivo obtener efluentes con elevadas concentraciones de nutrientes.

Estos efluentes, después, pueden ser usados como corriente entrada en las



tecnologias de recuperacion comentadas en el apartado 1.3.2, aumentando asi

la eficacia de recuperacion en estas.

En este apartado se presentan los procesos de dsmosis directa, adsorcion e
intercambio i6nico y los sistemas bioelectroquimicos. Dada la tematica del
presente trabajo, el proceso de electrodilisis, clasificado dentro de las
tecnologias de concentracion, se presentara de manera mas amplia en el

apartado 1.4.
*  Osmosis directa

La o6smosis directa es un proceso prometedor debido al bajo consumo
energético que se le atribuye [37,38]. El proceso consiste en el uso del
gradiente de presion osmotica que ocurre de forma natural entre una disolucion
concentrada (solucién extractora, en inglés, draw solution) y una solucion
menos concentrada (solucidn alimento, en inglés, feed solution), separadas por
una membrana semipermeable que rechaza el paso de los iones de soluto [39].
Las principales ventajas de la tecnologia son una elevada tasa de recuperacion
de agua, un bajo consumo energético, un ensuciamiento de las membranas bajo
(fouling) que, ademas, es reversible y, por Gltimo, un bajo coste operacional y

de inversion [39].

La 6smosis directa ha mostrado un creciente interés en el sector del tratamiento
de las aguas residuales en los ultimos afios. Luo et al. [40] estudiaron la
recuperacion de fosforo y agua tratada de manera simultanea mediante el uso
de un biorreactor osmédtico de membrana combinado con un proceso de
6smosis inversa. La membrana de 6smosis directa se utiliz6 para recuperar el

fosforo contenido en el biorreactor, que posteriormente fue extraido mediante
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el uso de membranas de microfiltracion y recuperado en forma de fosfato
calcico, con un contenido entre el 15%y el 20% de fosforo en dicho
precipitado. Jafarinejad et al. [41] estudiaron un proceso de 6smosis directa en
el que modificaron la superficie de la membrana de nanofiltracién para
concentrar el amonio contenido en aguas residuales reales. La membrana
presentd porcentajes de rechazo del 99%, mostrando asi la viabilidad de

recuperacion de amonio mediante la aplicacion de esta tecnologia.
=  Adsorcion — Intercambio iénico

Existen ciertos materiales con la capacidad de intercambiar unos iones por
otros, adsorbiéndolos. Los procesos de adsorcion se llevan a cabo en columnas
o lechos, donde una solucion entra en contacto con el material adsorbente y
este, retiene selectivamente los nutrientes (N o P) mientras se desprende de los
iones que contiene. Se genera una corriente limpia de nutrientes y tras un
proceso de regeneracion de la columna, se obtiene una corriente concentrada

en los iones de interés.

Se han estudiado diferentes materiales con esta finalidad: minerales naturales

como las zeolitas [42] y resinas poliméricas comerciales [43].

Esta tecnologia presenta una elevada selectividad por los iones de interés y una
elevada eficacia de eliminacion. Ademads, los costes de inversidon no son
elevados y se trata de una tecnologia simple y de facil operacion. Es apropiada
para efluentes con bajas cargas de nutrientes [44]. Sin embargo, una de las
desventajas principales son los costes asociados a la regeneracion y al

reemplazo periddico del material adsorbente.



Hermassi et al. [45] estudiaron la capacidad de K-zeolitas con contenido en
calcio, sintetizadas a partir de cenizas volantes, para la recuperacion del fosfato
presente en las aguas residuales y el posterior uso de las zeolitas cargadas como
fertilizante de liberacion lenta. Se alcanzaron adsorciones para los productos
generados entre 142 mg P-PO4/g y mg 250 P-PO./g. Por otro lado, Mullen et
al. [46] evaluaron el uso de resinas de intercambio i6nico para la recuperacion
de nutrientes del permeado de un reactor AnMBR, usando resinas de
intercambio i6nico para la recuperacion selectiva de fosfato y un tipo de
zeolitas (clinoptilolite), para la eliminacion y recuperacion de amonio. Los
nutrientes se concentraron en las soluciones regenerantes y luego, fueron
precipitadas en forma de estruvita. Se consiguieron recuperaciones de un 79%

para el P-PO4 y menores al 50% para N-NHa.
=  Sistemas bioelectroquimicos

En 1911, M.C. Potter [47] descubrio6 la capacidad de algunas bacterias para
intercambiar electrones directamente con materiales conductores (electrodos).
Décadas después, la investigacion alrededor de este tipo de bacterias ha
evolucionado considerablemente, derivando en los conocidos sistemas

bioelectroquimicos.

Los primeros sistemas bioelectroquimicos fueron las "celdas de combustible
microbianas" o Microbial Fuel Cells (MFCs). En estas celdas, las bacterias
electroactivas oxidan la materia orgdnica en el anodo (cdmara anoddica,
anaerobia), liberando electrones y cediéndolos al anodo. Estos electrones se
transfieren al catodo (camara catddica, acrobia) a través de un material

conductor conectado al anodo. Simultaneamente, los protones de la camara
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anodica atraviesan una membrana de intercambio cationico hasta llegar a la
camara catddica, donde, junto con el oxigeno, se forma agua. Dado que se trata
de una reaccion termodindmicamente espontanea, se genera energia [48]. Con
los afios estas celdas han evolucionado hasta convertirse en las hoy en dia
denominadas Microbial Electrolysis Cells (MEC), en las que, gracias a un
aporte externo de energia y en algunos casos, eliminando la entrada de oxigeno
en la camara catodica, se pueden obtener diferentes productos de interés

comercial (hidrégeno, metano, peroxido de hidrogeno) [49].

Otra via valorada en los ultimos afios ha sido el uso de los sistemas
bioelectroquimicos (MFC y MEC) para la eliminacion/recuperacion de
nutrientes. Lei et al. [50] estudiaron la recuperacion de fosforo mediante la
aplicacion de sistemas bioelectroquimicos, haciéndolo precipitar con los iones
calcio disponibles (fosfato célcico) en la cdmara catddica gracias a la subida
de pH provocada por la reduccion del agua en el catodo. Se obtuvieron
eficacias de eliminacion del 73,9% y consumos energéticos de
56,6 kWh-kg™!' P eliminado, cuando se trabajo con concentraciones de fosfato
elevadas en el corriente de entrada y con volimenes de 900 ml de reactor. Chen
et al. [51] estudiaron la recuperacion de amonio y fosforo simultdneamente
gracias la utilizacién de una membrana de intercambio anidnico (AEM, del
inglés, Anion Exchange Membrane) colocada cerca del catodo y una
membrana de intercambio cationico (CEM, del inglés, Cation Exchange
Membrane) colocada cerca del &nodo formando una camara de “recuperacion”
entre ambas membranas. El agua residual se hizo circular alrededor de los
electrodos haciendo migrar al amonio a través de la CEM vy al fosfato a través

de la AEM. Se obtuvieron porcentajes de recuperacion superiores al 96% vy al



64% para el N-NH4 y P-PO, simultaneamente, trabajando con un volumen total

de 100 mL.

Asi las principales ventajas de estos sistemas son las elevadas tasas de
recuperacion de amonio y fosfato obtenidas y los consumos energéticos
relativamente bajos cuando se combinan sistemas MFC y MEC. Ademas, no
se requiere el uso de reactivos adicionales. Sin embargo, el escalado de estos
sistemas a niveles mayores que el de laboratorio sigue sin ser viable para la

mayoria de las aplicaciones [52,53].

1.4. Electrodialisis

La Electrodialisis (ED) es un proceso electroquimico de membrana que
permite, bajo la influencia de un campo eléctrico, la separacion y/o
concentracion de iones mediante la alternancia de membranas de intercambio

i6nico [54-56].

Se trata de un proceso con muchos afios de historia. En 1890, Maigrot and
Sabates emplearon un proceso muy preliminar para la desmineralizacion del
azucar usando electrodos de carbon y membranas de papel a base de
permanganato, con un dinamo como fuente de electricidad [57]. No fue hasta
el afio 1900 que esta tecnologia fue patentada por el cientifico Schollmeyer,
que intentd purificar el sirope de aziicar usando la de Maigrot and Sabates, pero
utilizando como electrodos zinc y hierro. Sin embargo, en la comunidad
cientifica no se denominé al proceso de ED como tal hasta que, en 1911,
Donnan presentd el principio de exclusion, que dio lugar a las actualmente
conocidas membranas de intercambio idnico [57,58]. Este principio establece

que es posible producir membranas selectivas al paso de los cationes mediante



CAPITULO

el uso de cargas negativas fijas y, del mismo modo, membranas selectivas al
paso de los aniones, mediante el uso de cargas positivas fijas. Este
descubrimiento establecio6 los principios de los fendmenos que gobiernan el
funcionamiento de las membranas de intercambio i6nico (IEMs, del inglés, lon
Exchange Membranes), dando lugar al concepto de un electrodializador con
multiples compartimentos [57]. Finalmente, fue en 1950, cuando W. Juda and
W. A. McRay comercializaron las primeras IEM, que fueron mas tarde usadas
por la empresa estadounidense lonics (1954) para la construccion de la primera
planta de desalinizacion mediante ED para la empresa petrolera Aramco
(Arabia Saudi). Desde ese momento, la tecnologia fue evolucionando
exitosamente. Surgi6 la ED reversible (EDR, del inglés, electrodialysis
reversal) (1974) con la que, gracias al cambio de polaridades de los electrodos,
se evitaron los procesos de fouling, dando lugar al despegue de la tecnologia a

nivel industrial [57,58].

Asi, desde hace 50 afios, esta tecnologia se viene usando a nivel industrial
fundamentalmente para la obtencion de agua de consumo humano a partir de
aguas salobres [54]. A pesar de la antigiiedad de la tecnologia, su aplicacion en
el campo de las aguas residuales es relativamente nueva y, por lo tanto, se

encuentra todavia en auge.

1.4.1.  Proceso de electrodialisis convencional

Como se comentd antes, la ED es un proceso electroquimico en el que se
produce la separacion, por un lado, y la concentracion, por el otro, de los iones
contenidos en una disolucion gracias a la aplicacion de un campo eléctrico

entre dos electrodos — anodo (+) y catodo (-) —y a la alternancia de membranas
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de intercambio anidénico (AEM) y catiénico (CEM) que se encuentran situadas
entre ambos electrodos. Al conjunto de electrodos y membranas se les
denomina pila de ED, aunque mas comunmente se utiliza su nombre en inglés,

ED stack.
En la Figura 1.2 se muestra un esquema de un stack de ED convencional.

DISOLUCION DE ENTRADA

i i
I ' | CONCENTRADO
| |- —— - - - >

|
| — — — —
| I
CEM | | AEM CEM | | AEM
v

I |

| |

| v v v
0—

+ -

ANODO ? CATODO

QT

PAR DE CELDA

DILUIDO

Figura 1.2. Proceso convencional de electrodidlisis.

Los aniones migran desde el compartimento diluido al concentrado hacia el
anodo (atraidos por la carga de este) a través de las AEM, donde quedan
atrapados debido a la repulsion electrostatica con las CEM. Por el contrario,
los cationes migran hacia el catodo (atraidos por su carga) a través de las CEM,

desde el compartimento diluido al concentrado dénde también quedan
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atrapados por la repulsion con las AEM. De esta forma se generan dos

corrientes de salida: una concentrada en iones y la otra, diluida en estos.

La disolucion viaja a través de los canales de transporte de la celda y se
distribuye de manera uniforme a cada uno de los compartimentos gracias a la
incorporacion de espaciadores (en inglés, spacer gaskets) entre membranas.
Estos elementos son materiales plasticos en forma de malla y sus funciones
son, ademas de la distribucion del flujo, actuar como promotores de turbulencia

y fijar o sellar las membranas evitando fugas en el stack.

La unidad de repeticion compuesta por compartimento concentrado - AEM -
compartimento diluido - CEM, se denomina par de celda. Asi, un stack con 10
pares de celda constara de 10 AEM, 10 CEM, 10 compartimentos concentrados
y 10 diluidos, dando lugar a las dos corrientes de salida. En algunos casos, en
funcion de los iones de interés, se colocan membranas de cierre (CEM o AEM)
para evitar la pérdida de estos hacia el electrolito, cambiando el niimero de

membranas de cada tipo.

Alrededor de los electrodos se hace circular una disolucion llamada electrolito,
que mantienen a estos ultimos libres de fenomenos como el scaling (la
precipitacion de sales durante el proceso) o el fouling, en caso de trabajar con
aguas con elevado contenido organico. El electrolito puede ser el mismo para
ambos electrodos o pueden usarse disoluciones diferentes para &nodo y catodo
(anolito y catolito, respectivamente) en funcion de los materiales de estos. El
electrolito mas comun es el sulfato de sodio, pero también se utilizan

disoluciones acidas en casos de scaling o fouling en los electrodos.



Por otro lado, el proceso de ED puede ser operado mediante dos modos
diferenciados establecidos por la fuente de alimentacién: el modo
galvanostatico (CC, del inglés, constant current) en el que la intensidad del
proceso se mantiene constante y el voltaje varia, y el modo potenciostatico
(CV, del inglés, constant voltaje) en el que se mantiene el voltaje constante,
pero varia la intensidad del proceso. Segln establece la Ley de Ohm
(Ecuacion 1), si la intensidad del stack se mantiene constante (CC) y la
resistencia del sistema aumenta, el voltaje también aumentara. Por otro lado,
si se mantiene constante el voltaje (CV) y la resistencia aumenta, la intensidad
del stack disminuira. En el apartado 1.4.3 se comentardn de manera mas
detallada los fendmenos asociados a los valores de intensidad y voltaje

elevados.

La ley de Ohm se define como:

V=I-R (1)

Donde V es el voltaje o diferencia de potencial expresado en voltios (V), I es
la intensidad de corriente expresada en amperios (A) y R es la resistencia

eléctrica medida en ohmnios ().

Por 1ltimo, otro concepto importante en procesos de ED es la velocidad de
migracion de los iones. Este parametro es directamente proporcional a la
intensidad de corriente aplicada al sistema. Depende también ademas de la

carga de los iones y del radio hidratado de estos (ver Anexo I: Calculo de las
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velocidades de migracion de las diferentes especies ionicas.). La ecuacion para

el calculo de la velocidad de migracion se especifica a continuacion:

]( mg )_V-(Cft—Cit)

cm?-h/ A-t (2)

Donde, J es el flujo o velocidad de migracion expresado en miligramos por
superficie de membrana y tiempo; V es el volumen del compartimento
concentrado expresado en litros, Cr, la concentracion final en el tiempo ty C;,
la concentracion inicial en el tiempo t, expresadas ambas en mg/L; A es el area

de membrana en cm?; y t es el tiempo expresado en horas.

1.4.2. Membranas de intercambio ionico

Las membranas de intercambio i6nico se componen de una estructura
polimérica organica entrecruzada con grupos intercambiadores de iones
conectados a ellas. El entrecruzamiento es necesario para evitar que los
polimeros que portan a los grupos intercambiadores se disuelvan en agua [49,

54].

En las membranas cationicas (CEM) los grupos intercambiadores son cargas
negativas, de forma que permiten el paso de los contraiones (cationes) e
impiden el paso de los co-iones (aniones) [57]. Comercialmente, los grupos
intercambiadores mas usados para las CEM son el sulfonato (— SO3") y el

carboxilato (— COO") [59].



En las membranas anionicas (AEM) ocurre lo contrario, siendo los grupos
intercambiadores cargas positivas para permitir el paso de los contraiones
(aniones) e impedir el de los co-iones (cationes) [57]. Los grupos
intercambiadores mas comunes a nivel comercial para la AEM son el amonio

cuaternario (— NR3") y las aminas terciarias (— NR;") [59].

En la Figura 1.3 se muestra el mecanismo de transporte de una membrana
anionica. En este caso concreto, los aniones (contraiones) cercanos al catodo
migraran hacia el anodo atravesando la AEM a través de los intersticios de la
membrana polimérica, debido a la atraccion electrostatica por la carga de la
membrana. Al contrario, los cationes del lado del anodo (co-iones) quieren
atravesar la AEM para llegar hasta el catodo, pero la repulsion electrostatica se
lo impide, debido a la igualdad de cargas con la membrana. Los cationes que
se encuentran cerca del catodo, asi como los aniones del lado del 4nodo no
atraviesan la membrana ya que se encuentran atraidos por la carga de los

electrodos [54,59].

Las principales propiedades que ha de presentar una IEM son: estabilidad a
largo plazo, elevada selectividad a los contraiones de interés, baja selectividad
por los co-iones, elevadas conductividades ionicas o lo que es lo mismo, bajas
resistencias eléctricas, y elevadas resistencias mecanicas [54, 55]. Esto
permitira obtener procesos con elevadas eficacias de

recuperacion/eliminacion, asi como menores consumos energeticos.

La mayoria de las membranas utilizadas en ED son homogéneas, sin embargo,
existen también membranas heterogéneas constituidas por dos fases
poliméricas. Estas presentan desventajas frente a las membranas homogéneas:

baja resistencia eléctrica, elevada resistencia mecéanica y canales de flujo
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elevados que derivan en una transferencia de agua significativa debido al

proceso de 6smosis.

CONTRAIONES MATRIZ POLIMERICA
CO-IONES

+ -
— —
ANODO CATODO

MEMBRANA ANIONICA

Figura 1.3. Mecanismo de transporte de una membrana aniénica. Adaptada [59].

1.4.3. Mecanismos de transferencia de materia del proceso de ED.

En el proceso de ED intervienen simultineamente tres fendmenos de

transporte: migracion, difusion y conveccion.

La migracion es el fendmeno de transferencia de materia que domina la
electrodialisis y se define como el movimiento de los iones (especias cargadas)

a consecuencia de la aplicacion de un campo eléctrico.

La difusiéon es la transferencia de especies debido al gradiente de

concentraciones entre la superficie de la membrana y la interfase de la

28



disolucion. Este fendmeno se encuentra descrito matematicamente por las

Leyes de Fick, sin embargo, no se desarrollaran en este apartado.

La conveccién (electroconveccion) es la transferencia de especies debido a
fuerzas mecanicas, como puede ser el movimiento de las particulas debido al

aumento de temperatura en la disolucion.

Para que tenga lugar el proceso de ED ha de gobernar la migracion, sin
embargo, a lo largo del proceso, la variabilidad de concentraciones en los
diferentes compartimentos, asi como las intensidades o voltajes alcanzados

pueden derivar en que la difusion o la electroconveccion dominen el proceso.

Uno de los fendmenos mas importantes en los procesos de electromembrana
es el fenomeno de polarizacion por concentracion. Este fenomeno tiene lugar
cuando el gradiente de concentraciones entre la superficie de la membrana y la
interfase de la disolucion es elevado. En la Figura 1.4 se muestra un esquema

en el que se describe este proceso a partir de una membrana anidnica.

El compartimento concentrado se encuentra en el lado del anodo y el
compartimento diluido en el lado del catodo. Dado que se trata de una
membrana anidnica, en el compartimento diluido los aniones atraidos por la
carga positiva de la AEM migraran a través de esta adquiriendo
concentraciones en la superficie de la membrana que seran cada vez menores,
aumentando asi el gradiente de concentraciones entre la interfase de la
disolucion y la superficie de la membrana. La zona cercana a la superficie de
la membrana se denomina capa limite de difusién (DBL, del inglés, Diffusion
Boundary Layer). En el lado contrario (concentrado), seran los cationes los

que, atraidos por la carga negativa del catodo, migren hacia este. Sin embargo,
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la repulsion con la membrana anioénica les impedira el paso, quedando los
cationes acumulados en la DBL y produciéndose un aumento en el gradiente
de concentraciones entre la interfase de la disolucion y la superficie de la
membrana. Cuando la concentracion de los iones en la DBL del compartimento
concentrado supera los limites de solubilidad de la sal, tendrda lugar la
precipitacion de esta en la superficie de la membrana (scaling) [54,60]. El
fendmeno de polarizacion por concentracion sera mas pronunciado a medida
que se aumente la intensidad aplicada al sistema y se manifestara mediante una
subida abrupta del voltaje del stack, consecuencia de un aumento de la
resistencia de este, bien debido al descenso de iones en la superficie de la capa
limite en el compartimento diluido, bien debido al scaling generado por el

aumento de estos en el compartimento concentrado.

+
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Figura 1.4. Fendmeno de polarizacion por concentracion. Adaptada [61].



A la intensidad a la que tiene lugar el fendomeno de polarizacion por
concentracion en el compartimento diluido se le denomina intensidad limite
(Lim). Este parametro (Iiim) es critico en sistemas de electrodidlisis y lo ideal es
operar por debajo de dicho valor para no incrementar los costes energéticos y

obtener un proceso estable a largo plazo [60].

Para la determinacion de la Ij;m se ha de representar la curva de polarizacion,
para la construccion de la cual es necesaria la realizacion de una serie de
cronopotenciometrias — donde se mide voltaje frente al tiempo — a diferentes
valores de intensidad. Para cada valor de intensidad, se alcanzard un valor
estable de voltaje y, posteriormente representando cada intensidad con el
correspondiente valor de voltaje asociado, se obtendra la curva de polarizacion

del sistema.

En la Figura 1.5 se presenta la curva de polarizacion de un sistema ideal, en la
que se distinguen 3 zonas perfectamente diferenciadas: la zona 6hmica, la zona

plateau y la zona sobrelimitante.

La zona 6hmica se rige por la ley de Ohm, esto es, la intensidad aumenta
linealmente con el voltaje pues la resistencia del stack se mantiene constante.
A un determinado valor de intensidad, la intensidad limite (I;im), se produce un
cambio de pendiente asociado a un aumento drastico de la resistencia del stack,
debido a que se alcanzan concentraciones cercanas a cero en la DBL del
compartimento diluido. Esto hace que un aumento significativo del voltaje no
se traduzca en un aumento de la intensidad. La zona donde esto ocurre es
denominada plateau y graficamente se puede determinar la Ijim como la

interseccion entre la tangente de la zona 6hmica y de la zona plateau.
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Figura 1.5. Curva de polarizacion ideal para un proceso de ED.

Finalmente, si se sigue aumentando el valor del voltaje se alcanzard un
determinado valor en el que se produzca un aumento sustancial de la intensidad
debido a una disminucién de la resistencia del sistema, lo que se denomina
zona sobrelimitante [54,62—-64]. Esto ultimo, se asocia al fenémeno de
electroconveccion — la formacion de vortices que rompen la DBL — y a la
disociacion del agua. No se conoce mucho acerca de los fendmenos que se dan
en la zona sobrelimitante, sin embargo, son cada vez mas los autores que
buscan acortar la longitud de la zona plateau para trabajar a intensidades por
encima del limite sin que esto implique un aumento del consumo energético

del sistema [60,65,66].



1.4.4.  Procesos derivados de la ED convencional

Derivados de la ED convencional, se presentan a continuacion diferentes
procesos de ED, todas con un uso actualmente extendido en el campo de las

aguas residuales.
= Electrodialisis con membranas bipolares (EDBM)

Es la combinacion de la ED convencional con membranas de tipo bipolar. Estas
membranas son basicamente una AEM y una CEM unidas; la cara anionica se
coloca de cara al anodo y la catidnica se coloca de cara al catodo. La membrana
es permeable al agua, de forma que la interfase de esta se encuentra rellena de
agua. Cuando se aplica la diferencia de voltaje entre los electrodos, se produce
la electrdlisis del agua en la interfase de las membranas, que produce protones
e hidroxilos que viajan hacia el catodo, atravesando la cara cationica de la
membrana y, hacia el &nodo, atravesando la cara anidnica, respectivamente. De
esta forma en los compartimentos contiguos se producen acidos y bases

[54,67].

Se trata de un proceso muy interesante a nivel econéomico asociado a la
produccion de elementos de valor afiadido y con aplicaciones tanto en la
industria quimica como en el sector del tratamiento de aguas residuales [59].
Ademas, la generacion de gases en comparacion con la ED convencional es
menor y es posible la operacion del proceso aplicando mayores intensidades.
Sin embargo, las membranas bipolares son menos estables que las de

intercambio idénico convencionales y tienen un mayor coste [68].

Actualmente muchas investigaciones en el campo de la ED utilizan este

proceso. Wang et al. [69] utilizaron membranas bipolares combinadas con
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membranas anidnicas monovalentes (selectivas Unicamente al paso de los
aniones monovalentes) para la purificacion de acidos organicos provenientes
de los procesos de fermentacion de las aguas residuales mediante un agua
sintética conteniendo acido lactico y citricos, consiguiendo un corriente
producto de 4cido lactico con una pureza del 95%. Sin embargo, no tuvieron
en cuenta la posible formacion de fouling en las membranas cuando se trabaja
con aguas residuales reales. Por otro lado, Herrero-Gonzalez et al. [70]
combinaron la tecnologia EDBM vy el proceso de destilacion a la salmuera
resultante de un proceso de Osmosis inversa con agua de mar para la
produccion de HCI y NaOH alcanzado concentraciones de 3,3 mol-L! y
3,6 mol-L"!, respectivamente. Los consumos energéticos alcanzados se

encontraron en el rango de 40-60 kWh-kg™! de HCI.
= Electrodialisis selectiva (SED)

La electrodialisis selectiva o selectrodialisis es una derivacion de la ED
convencional en la que, gracias a la alternancia de las AEM y CEM con
membranas idnicas monovalentes, se pueden separar los iones polivalentes de
los monovalentes. Esto puede ser una ventaja importante si las corrientes
producto obtenidas han de ser llevadas a algin proceso especifico en el que se
requiera la ausencia de determinadas especies o en el caso de que se produzca
la precipitacion de determinadas sales. Sin embargo, la separacion de estos
iones dependera directamente de la selectividad de las membranas que puede
ser elevada en disoluciones sintéticas, pero puede disminuir cuando se trabaja

con soluciones multionicas o aguas residuales reales.

Cui et al. [71] utilizaron un proceso SED para la desalinizacion de agua

residual salina a partir de una disolucion sintética de sulfato de sodio y cloruro



de sodio utilizando membranas aniénicas monovalentes. La recuperacion de
ambas sales fue mayor al 90% en ambos casos con consumos energéticos en
torno a 0,13-0,15 kWh-kg™! operando a 200 A-m™. Tran et al [72]utilizaron la
SED como pretratamiento para la concentracion del fosfato contenido en una
disolucion sintética de KH,PO4 and NaCl, simulando un agua residual, para
aumentar la eficacia de la precipitacion de estruvita que se llevd a cabo,
posteriormente, en un reactor de cristalizacion. La pureza obtenida en la
corriente de producto fue del 44%. La eficacia de corriente para transportar el

fosfato a través de la membrana anidénica monovalente fue del 26,6 %.
= Electrodialisis reversible (EDR)

La EDR se viene usando desde los afios 70 y es cominmente utilizada en la
desmineralizacion de aguas salobres. Su aplicacion es comun, principalmente,
para evitar el scaling en membranas. Aunque con menor frecuencia, también
es usada para evitar incrustaciones de materia organica de elevado peso
molecular en las membranas anionicas. Se basa en el cambio de polaridades de
los electrodos alternada en el tiempo durante la operacion del proceso. Asi, el
compartimento diluido se vuelve concentrado y viceversa, removiendo las

sales formadas en la superficie de las membranas evitando asi su precipitacion.

El cambio de direccion de las corrientes de diluido y concentrado se realiza
mediante valvulas automaticas tanto a la salida como a la entrada del stack. Sin
embargo, una de las desventajas principales es el mezclado de corrientes
residuales durante el cambio de polaridades, que normalmente, cuando se
opera a nivel industrial, son desechadas o bien recirculadas de nuevo, a la

entrada del stack. Otra solucion para evitar el mezclado de corrientes es
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optimizar la frecuencia de cambio de polaridades, esto es, realizar el menor

numero de cambios posibles siempre que se evite el scaling.

Dada la antigiiedad de la tecnologia, son muchos los autores que han trabajado
con ella. Mas recientemente, Shi et al. [73] usaron un sistema de EDR a escala
laboratorio para la recuperacion de nutrientes de un agua residual proveniente
de un proceso de digestion de estiércol porcino, evitando el fouling en
membranas debido al elevado contenido de la corriente tratada. Obtuvieron
eficacias de eliminacion en el compartimento diluido del 100% y del 84% para
el amonio y fosfato, respectivamente. Goodman et al. [74] usaron un proceso
de EDR en dos etapas para eliminar las sales de un agua residual proveniente
de un tratamiento terciario de una EDAR, con el objetivo de obtener un
efluente apto para aplicacion en la horticultura. Se redujo la conductividad de

la corriente en un 78%.

Como se ha comentado las principales ventajas de la EDR con la reduccion de
los procesos de scaling y fouling y, en consecuencia, la reduccion de aditivos
quimicos o de la necesidad de pretratamiento previo. Sin embargo, las
principales desventajas son la pérdida de volumen durante el cambio de

polaridades y un sistema hidraulico mas complejo [59].

1.4.5.  Electrodidlisis para la recuperacion de nutrientes

La ED es una tecnologia de concentracion que, combinada con tecnologias de
recuperacion, como pueden ser los contactores de membranas (HFMC) o el
proceso de cristalizacion de estruvita, resulta en un prometedor avance en el
campo de la recuperacion de nutrientes de las aguas residuales. La obtencion

simultanea de una corriente diluida, por una parte, y de una corriente



concentrada en nutrientes con potencial de recuperacion, por la otra, se
traducen en una generacion de residuo cero, cumpliendo con los estandares de

la economia circular.

Sin embargo, el desarrollo de la tecnologia en el campo de la recuperacion de
nutrientes debe seguir evolucionando para encontrar soluciones cada vez mas
eficientes y hacer frente asi a los principales problemas de la tecnologia, como
son los fenémenos de scaling y fouling, asi como para reducir el consumo

energético de la misma.

A continuacion se describen brevemente algunas de las investigaciones mas
relevantes de los ultimos afios. Zhang et al. [75] trabajaron con electrodialisis
selectiva (SED) para aumentar la eficacia de recuperacion de fosfato en el
efluente de un reactor de cristalizacion de estruvita (simulado mediante el uso
de un agua sintética), alcanzando eficacias de recuperacion del 93%. Por su
parte, Tarpeh et al. [76], utilizaron un montaje a escala laboratorio combinando
la ED convencional con una membrana hidrofébica para la recuperacion de
amonio de la orina, obteniendo sulfato de amonio con eficacias de
recuperacion del 93% tras 24 horas de operacion y con consumos energéticos
de 8,5 kWh-kg! N. Ye et al [77] desarrollaron un sistema de SED para
fraccionar y concentrar simultdneamente los iones contenidos en una
disolucion de agua sintética obteniendo tres corrientes producto, mediante el
uso de membranas monovalentes anidnicas y cationicas. Las corrientes finales
fueron mezcladas para obtener fosfato calcico (Cas(PO4).-xH,0) y fosfato de
magnesio (Mg3(PO4), yH>0) en valores aproximados del 80% para el primero
y del 20% para el segundo. Ward et al [78] operaron una planta piloto con un

stack de 30 pares de celda para concentrar el nitrogeno contenido en el
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sobrenadante de un proceso de digestion anaerobia. Las concentraciones de
nitrégeno alcanzadas aumentaron § veces con respecto a los valores iniciales.
Los consumos energéticos fueron de 4,9 + 1,5 kWh-kg! N-NH.. Guo et al.
[79] utilizaron un sistema de electrodialisis con membranas bipolares acoplado
a un contactor de membranas (IE-EDBM-MC) para la recuperacion de amonio
a partir de un agua sintética. Obtuvieron eficacias de eliminacion del 99% del
amonio contenido en la corriente de entrada y eficacias de recuperacion del

74% de N-NH, con un consumo energético de 11,9 kWh-kgN"! recuperados.

La mayoria de las investigaciones realizadas para la recuperacion de nutrientes
a partir de la tecnologia de electrodidlisis usaron agua sintética en lugar de
aguas reales. Trabajar con aguas reales para entender el funcionamiento del
sistema es de vital importancia dada la elevada cantidad de iones presentes en
ellas (soluciones multidénicas), asi como de otras sustancias, que pueden
cambiar todas ellas considerablemente la evolucion del proceso, asi como
derivar en procesos de scaling y/o fouling — dependiendo del tipo de agua
residual — siendo estos ultimos los problemas principales de este tipo de

sistemas.
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2. PLAN DE TRABAJO Y OBJETIVOS

Esta tesis doctoral se ha estructurado en 7 capitulos:

Capitulo 1: Este capitulo proporciona una introduccion exhaustiva al contexto
teorico actual sobre la recuperacion de nutrientes de las aguas residuales y

describe el estado del arte de la tecnologia de electrodialisis.

Capitulo 2: Se exponen el objetivo general de la tesis y del proyecto en el que

ésta se enmarca, asi como los objetivos especificos.

Capitulo 3: A lo largo de este capitulo se describe la planta piloto AnMBR de
la cual se obtiene el efluente a tratar, asi como los montajes experimentales de
electrodialisis empleados. Se detallan los métodos analiticos y los calculos

realizados para el desarrollo de este trabajo.

Capitulo 4: Se describen y se discuten los resultados obtenidos en la
determinacion de los parametros Optimos de operacion del proceso de
electrodidlisis para el tratamiento del efluente del AnMBR mediante ensayos

de corta duracion.

Capitulo S: En este capitulo se presenta la evolucion de los ensayos realizados,
aplicando los parametros de operacion determinados en el capitulo 4, aplicando

mayores tiempos de operacion.

Capitulo 6: Se integran diferentes soluciones para abordar la consecucion de
los objetivos principales del trabajo tanto en la corriente diluida como en la

corriente concentrada, demostrando la viabilidad de la tecnologia de



electrodialisis para la concentracion de nutrientes de un efluente de un reactor

AnMBR.

Capitulo 7: En este capitulo final se presentan las conclusiones globales de los
diferentes resultados obtenidos y las perspectivas futuras en el campo de la

electrodidlisis para la recuperacion de nutrientes de las aguas residuales.

2.1. Objetivos generales y especificos

El efluente de la planta AnMBR es una potencial fuente de nutrientes y podria
ser reutilizada para riego o fertirrigacion, ya que cumple con los requisitos de
reutilizacion establecidos en el Reglamento Europeo 2020/741 (ver apartado
1.1.1). Sin embargo, seglin las necesidades de los cultivos, no todo el efluente
del AnMBR tiene por qué ser destinado a riego/fertirrigacion — atendiendo a
factores como las necesidades de agua y nutrientes segun el tipo de cultivo y
la época del afio —, siendo finalmente vertido a cauce publico. En los casos en
los que la reutilizacion del efluente del AnMBR, asi como el vertido del mismo
a cauce publico, sean realizados en una zona catalogada como sensible, sera
necesario cumplir con los parametros de vertido para nitrogeno y fosforo

establecidos en la Directiva 91/271/CEE (ver apartado 1.1.1).

Por tanto, la utilizacion de un sistema AnMBR como tratamiento principal del
agua residual podria requerir de una etapa de postratamiento para acondicionar
la calidad del efluente a las necesidades del momento y del entorno. En este
sentido, los procesos fisicoquimicos como la electrodialisis son una alternativa
prometedora de postratamiento gracias a su gran adaptabilidad, es decir,

permiten poner en funcionamiento el proceso o no segun las necesidades de
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tratamiento del efluente, sin necesidad de mantenerlo en funcionamiento
constante, como seria el caso de los procesos bioldgicos. Ademas, la
electrodidlisis permitiria concentrar compuestos de interés presentes en el
efluente del AnMBR, como amonio y fosfato, para su recuperacion en forma

de productos fertilizantes de interés comercial.

Segun lo expuesto, el objetivo principal perseguido en esta tesis doctoral es
la aplicacion del proceso de electrodialisis para tratar, por una parte, el
efluente de una planta piloto AnMBR y, concentrar, por la otra, los nutrientes
contenidos en él de manera simultanea (j;Error! No se encuentra el origen de
la referencia. Concretamente, en la corriente tratada se persigue cumplir con
los requisitos de vertido establecidos en la Directiva 91/271/CEE. Por otro
lado, en la corriente concentrada se busca alcanzar valores de nitrégeno y
fosforo adecuados — superiores a 500 mg/L y 60 mg/L de nitrégeno amoniacal
y de fosfato, respectivamente — que permitan una posterior recuperacion de
estos nutrientes en forma de productos de valor afiadido, como son los
fertilizantes inorganicos, aplicando tecnologias como los contactores de
membranas (HFMC) o el proceso de cristalizacion de estruvita ((NHa)
MgPO,4-6H,0). Para la consecucion del objetivo principal de la tesis se han

propuesto los siguientes objetivos especificos:
Capitulo 4:

e Determinar la intensidad limite del sistema mediante la construccion
de la curva de polarizacion y a partir de esta, determinar la intensidad
de trabajo 6ptima.

e Estudiar el efecto de la intensidad aplicada al proceso de ED.



e Evaluar la membrana de intercambio anidnico mas apropiada para la
recuperacion de fosfatos.

e Estudiar el efecto del nimero de pares de celda.

e Determinar el modo de funcionamiento optimo de la fuente de

alimentacion: modo galvanostatico o modo potenciostatico.
Capitulo 5:

e Evaluar la estabilidad del proceso mediante la realizacion de ensayos
con tiempos de operacion prolongados y aplicando los parametros
optimos de operacion determinados en el capitulo 4.

e Evaluar el efecto de la acidificacion del compartimento concentrado.

e Evaluar el proceso de ED reversible para disminuir el scaling en
membranas.

e Determinar el efecto de la reduccion de iones propensos a la
precipitacion en la corriente de entrada al proceso de ED.

e Determinar la retencién de fosfato, calcio y magnesio en las

membranas de intercambio i0nico.
Capitulo 6:

e Evaluar la configuracion de celdas en serie como alternativa para el
tratamiento de la corriente diluida.

e Evaluar el uso de resinas de intercambio catiénico como alternativa
para la concentracion de nutrientes en la corriente concentrada.

e Evaluar la ED selectiva como alternativa para la separacion de los

cationes divalentes de la corriente concentrada.












3. MATERIALES Y METODOS

En este capitulo se describe, por una parte, la corriente de entrada al proceso
de electrodialisis, asi como los montajes a escala laboratorio utilizados para el
desarrollo del presente trabajo y, por otra parte, se describe con detalle el
procedimiento experimental para cada bloque de ensayos realizado, asi como
los métodos analiticos y equipos usados para la determinacién de los

parametros analizados.

3.1. Corriente de entrada al sistema de electrodialisis: permeado

del reactor AnMBR.

En el presente trabajo se utilizo el efluente de un reactor AnMBR como
corriente de entrada al proceso de electrodialisis (ED). La planta AnMBR se
encuentra situada en la EDAR de la Conca del Carraixet (Alboraya, Valencia)
y es alimentada con agua residual urbana proveniente del proceso de
desarenado/desengrasado de la propia EDAR. En la Figura 3.1, se presenta un
diagrama de flujo de la planta AnMBR y en la Figura 3.2 se muestra una
imagen de la misma. El agua residual, tras pasar por las etapas de desbaste y
desareando/desengrasado instaladas en la EDAR, es llevada a un rototamiz (1)
con tamaio de paso 0,5 mm para evitar dafios en las membranas. El hundido
del rototamiz es introducido en un tanque de regulacion (2) para ser llevado,
manteniendo un caudal constante, al reactor AnMBR (3). El reactor tiene un
volumen de 1,3 m?, con un espacio de cabeza para la acumulacion del biogas
de 0,4 m® y dispone de dos modulos de membranas externos de un volumen de

0,8 m* cada uno (4 y 5) (espacio de cabeza de 0,2 m* cada uno), resultando en
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un volumen total de reactor de 2,1 m?. Los modulos de membrana estdn
compuestos por membranas de ultrafiltracion de fibra hueca (PURON © Koch
Membrane Systems (PUR-PSH31), USA) y presentan un tamafio de poro de
0,03 pm. Para recuperar el metano disuelto del permeado de las membranas
(agua tratada), la planta piloto cuenta con un sistema de desgasificacion
constituido por un moédulo comercial de membranas no porosas de
polidimetilsiloxano (PDMS) con un 4rea util de 2,1 m? (PermSelect®,
MedArray Inc. USA). El permeado obtenido es acumulado en un tanque Clean-

In-Place (CIP) de 0,2 m? (6).

Influente
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Figura 3.1. Diagrama de flujo de la planta piloto AnMBR.
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Figura 3.2. Planta piloto AnMBR situada en la EDAR de la Conca del Carraixet.

En la jError! No se encuentra el origen de la referencia. se presentan las
concentraciones promedio de entrada al proceso AnMBR (corriente afluente)
asi como la salida del mismo, que sera finalmente la corriente de entrada al
proceso de ED. Destacar que, en el transporte de las muestras de permeado de
AnMBR desde la EDAR hasta el laboratorio y durante la ejecucion del
experimento (depositos abiertos al aire y recirculacion constante de las
disoluciones), la concentracion de sulfuros final no fue detectada, debido a la
oxidacion de estos a sulfato. Por esta razon, no se incluye este elemento en las

tablas de resultados presentadas.



Tabla 3.1. Afluente y efluente del reactor AnMBR.

Afluente AnMBR Efluente AnMBR / Entrada ED
pH 7,71 + 0,18 6,82 + 0,11
Conductividad (mS/cm) 1,91 + 0,15 1,81 + 0,43
Alcalinidad (mg CaCOs/L) 3323 + 61,9 642,1 + 97,4
DQOs01 (mg/L) 84 + 22,2 61 + 25,2
N-NH4 (mg/L) 35,7 + 3,7 56,0 + 52
P-PO4 (mg/L) 43 + 0,3 8,1 + 1,5
S-SO4 (mg/L) 157,5 + 16,5 122,4 + 46,6
ClI (mg/L) 239 + 34,6 263,5 + 53,7
Na (mg/L) 151 + 23,9 126,1 + 18,5
K (mg/L) 19,3 + 2,9 13,1 + 3.4
Mg (mg/L) 49,2 + 2,7 43,7 + 4,1

Ca (mg/L) 169,8

H_

9,6 165,9

H_

10,9




3.2. Montajes a escala laboratorio

Durante el desarrollo de la presente tesis doctoral se trabajo con dos montajes
de electrodialisis a escala laboratorio con el objetivo de concentrar, por una
parte, el amonio y el fosfato contenidos en el efluente del reactor AnMBR, vy,
por otra parte, obtener un efluente tratado apto para su vertido a cauce publico,
segun establece la Directiva 91/271/CEE, sobre el tratamiento de las aguas
residuales urbanas (1991). Cada montaje se compone de una celda de ED
comercial, concretamente una celda 64-002 y una celda 64-004 (PCCell

GmbH, Alemania).

La celda 64-002, celda de electrodialisis convencional, permite la generacion
de dos corrientes basicas: una corriente concentrada tanto en aniones como en
cationes, y una corriente diluida también en aniones y cationes. El sistema de
bombeo, sensores de conductividad y temperatura, asi como el software de

control del proceso fueron proporcionados por el mismo proveedor.

La celda 64-004, celda de selectrodialisis, permite la separacion de los cationes
divalentes del resto de iones mediante la generacion de cuatro corrientes. Sin
embargo, para el objetivo concreto de este trabajo sélo fue necesario el uso de
tres de las cuatro corrientes disponibles, siendo éstas: una corriente
concentrada en aniones y cationes monovalentes, otra corriente concentrada en
cationes divalentes y, finalmente, una corriente diluida. Para poder trabajar con
esta celda, se realizd una ampliacion del montaje ya existente gracias a la
adicion de dos sistemas de bombeo y dos sensores de conductividad y

temperatura. Ademas, se realizé una actualizacion del software de control. En
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los siguientes apartados, se incluye una explicacion exhaustiva de las partes de

cada uno de estos montajes y de su funcionamiento.

3.2.1. Montaje de electrodidlisis convencional a escala laboratorio:

celda 64-002.

El montaje de electrodialisis a escala laboratorio se compone de la celda
64-002 y del sistema de bombeo, sensores y elementos necesarios para el
correcto funcionamiento del proceso (este Gltimo denominado como conjunto
BED 1-2, seglin proveedor). En la Figura 3.3 se muestra una imagen de la celda
64-002 a la izquierda (a) y del montaje completo BED 1-2 (sistema de bombeo,

tanques, sensores, etc.) a la derecha (b).

ED 64-002
Manometros | = [
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Filtres 0,2 ...
Bm B
... Sistemade
- " adquisicién
Rotametros de datos

. Cuadro
eléctrico

BED 1-2

Figura 3.3. Montaje de electrodidlisis convencional a escala laboratorio (conjunto

BED 1-2 y celda 64-002).
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La celda 64-002 se compone de cuatro bucles de entrada y de salida: uno para
la corriente concentrada, otro para la corriente diluida, y dos para analito y
catolito, respectivamente. En este caso, el electrolito usado fue el mismo para
ambos electrodos, asi pues, se unieron ambas corrientes en una unica corriente
de electrolito. El stack de ED (110 x 110 cm) permite trabajar con un maximo
de 10 pares de celda, siendo un par de celda la unidad de repeticion compuesta
por un compartimento concentrado, una membrana de intercambio anidnico
(AEM, del inglés, Anionic Exchange Membrane), un compartimento diluido y
una membrana de intercambio cationico (CEM, del inglés, Cationic Exchange
Membrane) (ver Figura 3.5). Esto se traduce en un total de 21 membranas
(10 AEM, 9 CEM y 2 CEM de cierre). Los electrodos DSA (del inglés,
Dimensionally Stable Anode), tanto para el anodo como el céatodo, estan
compuestos por una aleacion de titanio recubierto de 6xido de rutenio. Esto
permite el cambio de polaridades del electrodo en caso de querer operar el
sistema de forma reversible (electrodialisis reversible, EDR). El caudal
nominal de las corrientes de concentrado y de diluido oscila entre 4 y 8 L/h, lo
que supone que, trabajando con el nimero maximo de pares de celda, el caudal
total tratado para cada corriente variara entre 40 L/h y 80 L/h. El caudal de
electrolito puede variarse entre los 125 L/h y los 150 L/h. Los tanques de
concentrado y diluido tienen una capacidad de 2 L y el tanque de electrolito de
5 L. Enla Figura 3.4 se muestra un esquema del funcionamiento del montaje

de electrodialisis en cuestion, una vez realizada la alimentacion al sistema.

El sistema de bombeo para las corrientes de concentrado y diluido (BED 1-2)
estd compuesto por dos sensores de conductividad y temperatura
(CTI-500, JUMO GmbH & Co, Germany), dos rotametros para la
visualizacion del caudal (DFM 165, Stubbe GmbH & Co, Germany) y dos
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bombas centrifugas (NDP 14/12, ITS-Betzel, Germany). El control de caudal
de entrada a la celda se realiza gracias a una valvula de diafragma (Gemu 617,

GmbH & Co, Germany).

Fuente

alimentacion : D mS/cm
' °C

Diluido
Concentrado

o H
o = H
85
3
:E E—
o o

o

Electrolito
Concentrado

ED 64-002 v ¥

Depésito Depésito Deposito
concentrado diluido electrolito

Figura 3.4. Diagrama de funcionamiento del montaje de electrodidlisis a escala

laboratorio (celda 64-002).

Previo a la entrada de las corrientes de diluido y de concentrado de la celda, se
colocd un filtro con tamafio de poro de 0,2 pm para la prevencion del fouling
en las membranas de intercambio i6nico. La corriente de electrolito (NDP 25/4,
ITS-Betzel, Germany) no dispone de control de conductividad ni de
temperatura, y estos parametros fueron medidos a partir una sonda portatil de

conductividad/temperatura (TetraCon® 325, WTW, Germany). Las medidas
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de pH de todas las corrientes se realizaron con una sonda portatil (Sentix® 41,
WTW, Germany). Asi mismo, el sistema dispone de una fuente de alimentacion
(Voltcraf PPS-11815 power supply, Conrad Electronics, Germany) que permite
obtener una corriente maxima de 5 A y un voltaje maximo de 36 V. El sistema
permite el control hidraulico automadtico y todos los pardmetros de operacion
fueron controlados desde el software suministrado por la empresa
(PCCell GmbH, Alemania). En la Figura 3.5 se representa el funcionamiento

de la celda 64-002 con mayor detalle.

Corriente diluida

Corriente concentrada :
ST FEREE Electrolito
CEM AEM ' CEM |, AEM CEM

_______________________________________

Efluente AnMBR

Figura 3.5. Esquema del funcionamiento interno de la celda 64-002 con dos

corrientes de salida, una corriente diluida y una concentrada.

Mirando la Figura 3.5 de izquierda a derecha, esto es desde el anodo hacia el

catodo, el compartimento concentrado se genera entre las membranas cationica
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(CEM) y anidnica (AEM), y el compartimento diluido lo hace entra las
membranas anioénica (AEM) y catiénica (CEM). La corriente de entrada al
proceso de ED (efluente del AnMBR) se introduce inicialmente en los
compartimentos diluido y concentrado, sin embargo, durante el transcurso de
los experimentos, Unicamente se rellené el compartimento diluido tras la
finalizacion de cada ciclo de trabajo (como se explicara en el apartado 3.3.2.1).
Este compartimento se encuentra entre una AEM y una CEM vy los iones
migraran hacia los compartimentos concentrados contiguos. Concretamente,
los aniones atraidos por la carga del anodo atravesaran la AEM concentrandose
en el compartimento concentrado contiguo, del lado del anodo. Por el
contrario, los cationes, atraidos por la carga del catodo, migraran hacia éste
atravesando la CEM y concentrandose en el compartimento concentrado del
lado del céatodo. A su vez, el compartimento diluido, ird disminuyendo su

concentracion.

Las corrientes concentrada y diluida son recirculadas de manera continua hasta
que se da por finalizado el proceso. Por otro lado, la corriente de electrolito es
recirculada alrededor de los electrodos. La colocacion de membranas
catidnicas a ambos extremos permite evitar la pérdida de iones de interés hacia
el electrolito, en este caso el fosfato, dada su menor proporcion con respecto al
amonio. No obstante, parte de los cationes migraran hasta esta corriente, por
ello, en los extremos del stack se colocaran membranas CEM de cierre, pues
presentan una mayor resistencia al paso de los cationes (ver ), de forma que se
minimizara la pérdida de estos hacia el electrolito. La distribucion de cada una
de las corrientes es posible gracias a la introduccion de espaciadores entre cada
una de las membranas que componen el stack, que segiin como se coloquen

dirigiran el flujo de las diferentes corrientes hacia un compartimento u otro.



3.2.2. Montaje de selectrodidlisis a escala laboratorio: celda 64-004.

Para poder operar con la celda 64-004 se realizé una ampliacion del montaje
BED 1-2 empleado durante la operacion de la celda 64-002. Esta ampliacion
consistio en la adquisicion de dos sistemas de bombeo adicionales (NDP 25/4,
ITS-Betzel, Germany) con las respectivas sondas de conductividad y
temperatura (CTI-500, JUMO GmbH & Co, Germany), ademas de una
actualizacion del software de control ya existente. En la Figura 3.6, se puede
ver la ampliacion del montaje anterior junto con la celda

64-004. Los depositos adicionales disponen de una capacidad de 2 L.

ED 64-004

Figura 3.6. Montaje de selectrodidlisis a escala laboratorio para la celda 64-004.

Las caracteristicas de la celda 64-004 son las mismas que las de la celda
64-002, salvo que se dispone de seis bucles para la generacion de cuatro

corrientes distintas, ademas de las dos de electrolito. Estas tltimas, del mismo
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modo que en la celda 64-002 se unen en una Unica corriente. En la Figura 3.7

se presenta un diagrama del proceso de selectrodialisis.

Fuente
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Electrolito
Concentrado
Diluido
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catiénico
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Figura 3.7. Diagrama del funcionamiento del montaje de selectrodidlisis a escala

laboratorio (celda64-004).

Para cumplir con los objetivos de este trabajo (alcanzar los limites de vertido
en el compartimento diluido y las concentraciones adecuadas para los procesos
de recuperacion en el compartimento concentrado) s6lo se usaron tres de las
cuatro corrientes disponibles, dando lugar a: una corriente diluida, una

corriente concentrada en cationes divalentes (magnesio y calcio), denominada

60



61

producto cationico, y una corriente concentrada en el resto de los iones. Para

ello, fue necesario el uso de membranas catidnicas monovalentes (MVK).

Por otro lado, en la Figura 3.8 se muestra el esquema de funcionamiento de la

celda 64-004.

Producto catiénico
Corriente diluida

Corriente concentrada

7 CEM | AEM : CEM MVK @ AEM : CEM @ MVK

= ™ <’ v

198N [ ©Tol©e
I RIS
8 ..... Q @ ..... 8
O o By wl_ IR ‘E
E oL ¥ ~© T (+] 5

4 A A 4

= ' ! Triplete de celda :

Efluente AnMBR

Figura 3.8. Esquema del funcionamiento interno de la celda 64-004, con tres
corrientes de salida; una corriente concentrada, una corriente diluida y un producto

cationico.

Las corrientes diluida y concentrada se generan de la misma forma que se ha
comentado para la celda ED 64-002. El efluente del AnMBR es introducido
inicialmente en los compartimentos diluido y concentrado y durante el
transcurso de los diferentes experimentos, se introduce unicamente en el
compartimento diluido, tras la finalizaciéon de cada ciclo de trabajo. El

producto cationico (cationes divalentes) se generara entre una CEM y una
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membrana monovalente catidnica (MVK). Los cationes migraran desde la
entrada del efluente del AnMBR (compartimento diluido, AEM-CEM) hacia
el catodo, atravesando la CEM. Después, los cationes monovalentes
atravesaran, de la misma forma, la MVK, quedando los cationes divalentes

retenidos entre la CEM-MVK.

3.2.3.  Membranas de intercambio ionico

En los ensayos realizados con la celda 64-002 se emplearon dos tipos de
membrana catidnica y tres de modelos de membrana anionica. Las CEM
empleadas fueron la PC-SK y la MTE (membrana catidnica de cierre). La
membrana PC-SK es una membrana homogénea con una base organica de
acido sulfonico como parte activa y un refuerzo de poliéster como parte
inactiva. Las membranas MTE presentan también la misma estructura y
composicion que las PC-SK, pero el refuerzo de esta tlltima es de polietileno
y, ademas, presentan una resistencia eléctrica mayor, con el objetivo de impedir
el paso de los cationes al electrolito. Ademas, presenta un espesor mayor que
la PC-SK. En cuanto a las AEM, los tres modelos que se utilizaron se
diferenciaron por su resistencia eléctrica y por su selectividad al paso de los
iones fosfato. Concretamente, lo modelos empleados fueron: Acid 100,
Acid 60 y Acid 100 OT. Las AEM presentan una estructura organica
homogénea de amonio cuaternario, parte activa o selectiva de la membrana, y

un refuerzo de poliéster, parte inactiva o estructural de la misma.

Por otro lado, en los ensayos realizados con la celda 64-004 se utilizaron tres
tipos de membranas cationicas: las membranas PC-SK y MTE nombradas en

el parrafo anterior; y las membranas monovalentes cationicas, MVK, para la



separacion de los cationes divalentes y monovalentes. La membrana MVK
tiene la misma composiciéon y estructura que la membrana PC-SK. Sin
embargo, para evitar el paso de los cationes divalentes, a esta membrana se le
agrega una fina capa de iones de carga contraria a los de la propia membrana.
De esta forma, se fomenta la repulsion electrostatica de los cationes en
disolucion con mayor carga (cationes divalentes) pero se permite el paso a los
de menor carga (cationes monovalentes). La adicion de esta capa de
contraiones a la membrana catidonica MVK resulta en una mayor resistencia
eléctrica de la misma. Finalmente, en estos ensayos se utilizd6 como membrana
anionica la membrana Acid 100 OT, comentada en el parrafo anterior. Todas
las membranas presentaron unas dimensiones de 110 x 110 cm y un area activa
de 64 cm?. En la Tabla 3.2 se presentan las principales caracteristicas de las
membranas utilizadas y en la Figura 3.9 se pueden ver imagenes de cada una

de las membranas.



Tabla 3.2. Caracteristicas de las membranas empleadas en el proceso de ED.

Tipo de
PC-SK MVK MTE Acid 100 Acid 60 Acid 100 OT
membrana
Desalinizacion Cationes Membrana de  Acido Acidos Eliminacion
Uso general
estandar monovalentes cierre sulfarico monovalentes  fosfato
Acido B Acido
Composicion Acido sulfénico Amonio Amonio Amonio
sulfonico sulfonico
Resistencia
~2.5 -6 -4.5 -5 -2 -4
(Q cm?)
Intervalo de
0-11 0-10 0-13 0-10 0-9 0-10
pH
Espesor (um)  100-120 100-120 220 80 100-110 100-110
Tmaxima (°C) 50 45 40 60 60 40
Refuerzo Poliéster Poliéster Polietileno Poliéster Poliéster Poliéster
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Figura 3.9. a) Membrana Acid 100 OT (AEM). b) Membrana PC-SK (CEM).

c¢)Membrana monovalente cationica (MVK). d) Membrana cationica de cierre.

Por 1ltimo, se introdujeron tantos espaciadores como membranas habia en el
stack. Los espaciadores tienen la funcion de guiar el flujo al compartimento
correspondiente segin en la posicion en la que se coloquen, ademas de
mantener fija la distancia entre membranas. Los espaciadores estan fabricados
de polipropileno y tienen un espesor de 0,45 mm y dimensiones de
110 x 110 cm. En la Figura 3.10 se muestra una fotografia de la celda 64-002

con los espaciadores y membranas ya colocados sobre la cara del anodo. En
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esta ultima figura se puede ver el espaciador de cierre final, donde no existe
paso de flujo hacia los orificios para evitar el contacto de las disoluciones de
los diferentes compartimentos con el electrolito. Al inicio del stack se coloca,
de la misma manera, un espaciador de cierre. En la Figura 3.11 se muestran,
de izquierda a derecha, los espaciadores colocados sobre la cara del anodo, en
la posicion en la que permiten la entrada de la corriente concentrada, diluida y
del producto catidnico, respectivamente. Como se puede Figura 3.11, los
orificios rodeados dejan fluir la disolucion y los que no se encuentran rodeados

impiden el paso de esta.

Figura 3.10. Celda con espaciadores y membranas.
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Entrada Salida Er_|tr_ada Salida Salida producto
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Figura 3.11. Espaciadores colocados para dirigir el flujo al compartimento concentrado (a), al compartimento diluido

(b) y al compartimento del producto cationico (c).
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3.3. Procedimiento experimental

El trabajo experimental desarrollado en esta tesis se ha dividido en tres

capitulos diferenciados, los cuales son enumerados a continuacion.

Estudios preliminares a partir de los cuales se obtuvieron los
parametros Optimos de operacion para el proceso de ED. Inicialmente
se trabajo con la celda 64-002 para obtener la curva de polarizacion y
determinar la intensidad limite del sistema (Lim,), y asi la intensidad
optima del mismo. Posteriormente, se realizaron experimentos de corta
duracion en un proceso de ED convencional (generacion de dos
corrientes: diluida y concentrada) con el fin de determinar los
parametros de operacion restantes (intensidad aplicada, modelo de
membrana anidnica, numero de pares de celda y modo de operacion de

la fuente de alimentacidn) y estudiar su efecto sobre el proceso de ED.

Ensayos prolongados en el tiempo para evaluar la viabilidad de un
proceso de ED convencional para alcanzar los objetivos de
concentracion y calidad de vertido propuestos, operando una celda
64-002 bajo los parametros Optimos de operacion obtenidos en los

estudios preliminares.

Configuracion del proceso de ED con el fin de abordar diferentes
problemas derivados de la operacion a largo plazo, para asi cumplir
con los objetivos fijados tanto en la corriente diluida (o tratada) como
en la corriente concentrada (o recuperada). Se utilizé la celda 64-002

para la realizacion de dos ensayos: un proceso de ED convencional



combinando dos celdas en serie y un proceso de ED convencional, el
afluente del cual fue pretratado con resinas de intercambio catioénico.
Por otro lado, se utilizé la celda 64-004 para llevar a cabo un proceso

de electrodialisis selectiva.

En los siguientes apartados se expondra el procedimiento experimental seguido
para abordar los 3 bloques de experimentacion recién descritos. En todos los
ensayos realizados se us6 una disolucion de H,SO4 0,01M como electrolito de
soporte para evitar problemas de operacion como el scaling en los electrodos
y membranas. Para las corrientes de concentrado y diluido se usé permeado
proveniente de la planta AnMBR situada en la EDAR de la Conca del Carraixet
(Alboraya, Valencia).

3.3.1. Cronopotenciometrias para la construccion de la curva de

polarizacion: celda 64-002.

Se determind la curva de polarizacion del sistema, a partir de la cual, se obtuvo
la Liim, del mismo trabajando con la celda 64-002. Para ello, se realizaron
cronopotenciometrias a diferentes valores de intensidad y para cada uno de
estos valores se determind el potencial de equilibrio, esto es, el valor al cual el
voltaje se vuelve estable para una intensidad dada. La celda se operd desde
0,1 A hasta 1,1 Ay, en este caso, los ensayos fueron realizados de manera
continua (sin recirculacion de las corrientes) para mantener las condiciones

iniciales de concentracion a la entrada del stack durante todo el experimento.

Para cada cronopotenciometria se llenaron los depdsitos de diluido, de
concentrado y de electrolito, se conectaron las bombas pertinentes y se

establecio el primer valor de intensidad. Cuando el voltaje mostrado para la
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intensidad establecida no varid, se anotd dicho valor, se apago6 la fuente de
alimentacion y se desconectaron las bombas para permitir la relajacion del
sistema y poder comenzar asi, una nueva cronopotenciometria. Se repiti6 el

procedimiento descrito para todos los valores de intensidad.

3.3.2. Ensayos mediante electrodidlisis convencional: celda 64-002.

Los ensayos realizados mediante ED convencional fueron aquellos en los que
se trabajo con la celda 64-002 y el montaje BED 1-2, descrito en el apartado
3.2.1.

Al inicio de cada ensayo se rellenaron los depodsitos de concentrado y de
diluido con 1,5 Ly 2 L de permeado del reactor AnMBR, respectivamente, y
el electrolito se rellend con 2 L de disolucion H,SO4 0,01 M. Antes de iniciar
el experimento, todas las corrientes se hicieron recircular por el sistema hasta
comprobar que la conductividad fuese estable en cada una de ellas. Después,
se conect6 la fuente de alimentacion en funcion del modo de trabajo, esto es
galvanostatico o potenciostatico, y se empezd a contabilizar el tiempo de
experimento. En los experimentos realizados en este trabajo se operd por
ciclos, es decir, las corrientes se recircularon continuamente hasta finalizar el
experimento. Al acabar, se desconectd primero la fuente de alimentaciéon y
después las bombas, para evitar que electrodos y membranas pudiesen sufrir
dafio alguno. El final de cada ciclo se establecié en funcion del modo de
operacion empleado, esto es, galvanostatico o potenciostatico. Del mismo
modo, el final de un experimento vino dado en funcién de si el experimento

fue de corta duracion o de larga duracion.



La toma de muestras se realizé a mitad y a final de cada uno de los ciclos del
experimento para las corrientes de concentrado, diluido y electrolito. El
volumen de las muestras fue de 5 ml para la corriente concentrada y para el
electrolito, tanto para las muestras a mitad como a final de ciclo. Para la
corriente diluida se tomaron 10 ml para las muestras a mitad de ciclo y 15 ml
para las muestras a final del mismo. Los volimenes de muestra se establecieron

de acuerdo a las diluciones necesarias para su posterior analisis.

La concentraciéon del alimento (permeado del AnMBR) se determiné
diariamente, previamente a su introduccion en el sistema de ED. De esta forma,
se pudo controlar la evolucién de los iones dentro de un mismo ciclo, asi como

a lo largo de todo el proceso.

3.3.2.1. Condicion final de ciclo

Cuando la celda es operada en modo galvanostatico, se fija la intensidad de
trabajo y segun establece la Ley de Ohm, el potencial de ésta va aumentando,
debido al aumento de la resistencia del sistema, hasta alcanzar valores elevados
que pueden resultar perjudiciales para los electrodos y las membranas
(22 V, segun proveedor). La resistencia del sistema aumenta debido a la
disminucion de iones en la capa de difusion limite de la superficie de la
membrana (DBL) del lado diluido y, por lo tanto, al fendmeno de polarizacion
por concentracion. En este momento, se considera que ha finalizado un ciclo
de trabajo. Por su parte, cuando la celda es operada en modo potenciostatico,
se fija el potencial de trabajo y en este caso, seguin establece la Ley de Ohm, la
intensidad va disminuyendo hasta alcanzar valores tan bajos en los que no se

observa ningun cambio significativo en los valores de concentracion de las
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diferentes corrientes. Llegado este punto se considera finalizado un ciclo de

trabajo operando en modo potenciostatico.

Asi pues, la consigna de finalizacion de ciclo fue el limite de voltaje, operando
en modo galvanostatico, y las bajas conductividades en el compartimento
diluido, operando en modo potenciostatico. En cualquiera de los dos casos, tras
alcanzar las consignas de paro descritas, se vaci6 el compartimento diluido y
se rellend con nuevo permeado del reactor AnMBR, con el objetivo de
aumentar la conductividad en dicho compartimento. De esta forma, se fuerza
la disminucion de la resistencia del sistema, lo que se traduce en la disminucion
del potencial de celda, cuando el sistema es operado en modo galvanostatico y
en el aumento de la intensidad, en el caso de que el sistema sea operado en

modo potenciostatico, comenzando asi, un nuevo ciclo de trabajo.

Cabe puntualizar que, con la finalidad de no parar las bombas ni el equipo cada
vez que se alcanzaba el final de ciclo, en lugar de vaciar la totalidad del
deposito, se dejé un remanente de 200 mL en este. De esta forma se evité que
la bomba aspirase aire y no fue necesaria la parada de la fuente de alimentacion

ni del bombeo.

3.3.2.2.  Condicion final de experimento

La condicion de final de experimento vino determinada en funcion de los
objetivos del mismo. Se realizaron dos tipos de experimentos clasificados en
funcion del tiempo de duracion de estos: experimentos de corta duracion (CD)

o preliminares y experimentos de larga duracion (LD).



Los experimentos CD fueron realizados para establecer los parametros 6ptimos

de operacion y establecer su efecto sobre el sistema:

ii.

iil.

iv.

Intensidad aplicada a la celda: se trabajo con 1 par de celda con
configuracion CEM/AEM/CEM, siendo la membrana anidnica la
Acid 100y la cationica del tipo PC-SK. Se estudiaron 4 intensidades
distintas: 0,48 A, 0,40 A, 0,33 Ay 0,24 A.

Membrana anidnica: se trabajo con 1 par de celda y una intensidad
de 0,24 A. Se usaron 3 membranas anionicas diferentes (PC Acid
100, PC Acid 100 OT y PC Acid 60) y la membrana PC-SK como

membrana cationica.

Numero de pares de celda: se trabajo con 1, 5y 10 pares de celda,
usando la membrana aniénica Acid 100 OT y 0,24 A de intensidad.
El caudal de trabajo fue de 5 I/h, 25 I/h y 50 I/h para 1, 5 y 10 pares

de celda, respectivamente.

Modo de operacion empleado: galvanostatico o potenciostatico. Se
realizaron experimentos a diferentes potenciales (7,5 V, 10 V y
12 V) para compararlos con los ensayos anteriores realizados a
intensidad constante (0,24 A). En la Tabla 3.3 se presenta un
resumen de los experimentos realizados para esta bateria de

ensayos.



Tabla 3.3. Condiciones experimentales de los ensayos preliminares.
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Intensidad ~ Potencial
Bateria de Caudal . . Membrana Pares de
aplicada aplicado o
ensayos (L/h) anidnica celda
(A) V)
0,48 Icte PC Acid 100 1
Efecto de la 0,40 Icte PC Acid 100 1
intensidad 5
aplicada 0,33 Icte PC Acid 100 1
0,24 Icte PC Acid 100 1
Efecto del 0,24 Icte PC Acid 100 1
tipo de .
5 0,24 Icte PC Acid 60 1
membrana
anionica 0,24 Icte PC Acid 100 OT 1
5 0,24 Icte PC Acid 100 OT 1
Efecto de los
pares de 25 0,24 Icte PC Acid 100 OT 5
celda )
50 0,24 Icte PC Acid 100 OT 10
U cte 7,5 PC Acid 100 OT 10
Efecto del U cte 100 PCAcid1000T 10
modo de 50
operacion U cte 12,5 PC Acid 100 OT 10
0,24 Icte PC Acid 100 OT 10

*siendo I la intensidad aplicada y U el voltaje aplicado,



Para la determinacion de los parametros optimos de operacion, se aplicaron
tiempo de operacion cortos (experimentos CD), bien fijando el nimero de

ciclos a realizar, bien fijando la duracion total del experimento.

En cambio, en los experimentos LD se oper6 sin limite de tiempo, es decir, se
trabajo el tiempo necesario para alcanzar las concentraciones objetivo en el
compartimento concentrado y para reducir las concentraciones en la corriente

diluida hasta los limites de vertido establecidos en la normativa europea.

A lo largo de la tesis y como consecuencia de los resultados obtenidos en parte
de los ensayos realizados con el esquema de ED convencional descrito en este
apartado, se planteo la realizacion de experimentos bajo otras configuraciones
de operacion. A continuacion, se describen las modificaciones realizadas sobre

la ED convencional.

3.3.3.  Electrodidlisis Reversible (EDR)

Se aplicd un proceso de EDR durante los ensayos LD, aunque este proceso no
supuso ningin cambio en el montaje experimental a escala laboratorio y se
opero de la misma forma que el proceso de ED convencional descrito en el
apartado 3.3.2 . Desde el software del sistema se seleccionaba el cambio de
polaridades de los electrodos para trabajar en modo reversible (anodo (-) y
catodo (+)) apretando el boton “EDR Reversal” y se volvia al modo
convencional (dnodo (+) y catodo (-)) apretando el boton “ED Conventional”.

El cambio de polaridades se realizo cada mitad de ciclo.

Cuando se realiza el cambio de polaridades de los electrodos es también

necesario el cambio de las corrientes a la entrada y a la salida del stack,
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convirtiéndose el compartimento diluido en concentrado y viceversa. Este
cambio se realizaba de manera automatica — al seleccionar los botones del
software arriba indicados — a la entrada del stack, gracias al uso de valvulas
automaticas. Sin embargo, a la salida del mismo fue necesario realizar el

cambio de forma manual cada vez que se cambiaba el modo de trabajo.

3.3.4. Combinacion del proceso de ED convencional con dos celdas en serie.

Para potenciar la reduccion de las concentraciones de amonio y fosfato, en la
corriente diluida del proceso de ED, se llevaron a cabo experimentos
combinando dos celdas de ED en serie (64-002) operando en modo
galvanostatico la primera celda y en modo potenciostatico la segunda. En la

Figura 3.12 se muestra el esquema del proceso.

Diluido
Efluente Diluido
AnMER ) ED64:002 ED 64-002
Celda 1 Celda 2
I * Concentrado
Concentrado

Figura 3.12. Combinacién del proceso de ED convencional con dos celdas en serie.

Dado que el montaje de ED a escala laboratorio empleado en los ensayos no
permitia el trabajo simultaneo con dos celdas, se simuld la operacion de las dos

celdas en serie realizando el proceso de ED en dos etapas experimentales



consecutivas trabajando con una tinica celda 64-002. Para ello, en una primera
etapa, operando la celda en modo galvanostatico a 0,24 A, se trat6 el permeado
del AnMBR hasta alcanzar la concentracion deseada en el compartimento
concentrado, fijando como condicién de final de ciclo un valor de la
conductividad en el compartimento diluido en torno a I mS/cm. El volumen
total de diluido generado en la primera etapa se tratd en una segunda etapa
donde la celda 64-002 se oper6 en modo potenciostatico a 7,5 V hasta alcanzar,
en el compartimento diluido, concentraciones de amonio y fosfato por debajo
de los valores limites establecidos en la (Directiva 91/271/CEE para el

nitrogeno y el fosforo.

3.3.5. Combinacion de un proceso de ED convencional con el pretratamiento

de la corriente de entrada mediante resinas de intercambio cationico.

Con el objetivo de incrementar las concentraciones de los analitos de interés
(amonio y fosfato) en el compartimento concentrado, se puso en marcha un
experimento de larga duracion combinado con un pretratamiento del permeado
del AnMBR mediante el uso de resinas de intercambio catidnico, este Gltimo
con el objetivo de reducir la concentracion de calcio a la entrada del proceso
de ED. Tras el pretratamiento, se operd aplicando un proceso de ED
convencional de larga duracion como el descrito anteriormente. En la Figura

3.13 se presenta un esquema del proceso descrito.

Concretamente, se emplearon resinas de intercambio catidnico (Shallow
Cell™ SSTC60, SST® Purolite, USA) en forma de esferas con tamafios entre
300 y 1200 pm. Estas resinas presentan una estructura polimérica de gel

reticulado de poliestireno con divinilbenceno con grupos funcionales de acido
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sulfénico e iones de intercambio Na*. Se trataron 71 litros de permeado del
AnMBR en dos columnas en paralelo con un BV de 65,4 mL/columna
(volumen 1util de columna, del inglés, Bed Volume), con un caudal de trabajo

de 64 mL/min.

Efl Corriente
uente tratada
Corriente
concentrada

'@

e

ED convencional

Resinas de
intercambio cationico

Figura 3.13. Combinacion de un pretratamiento del permeado del AnMBR con

resinas de intercambio cationico y un proceso de ED convencional.

El trabajo correspondiente al pretratamiento mediante el uso resinas de
intercambio i6nico no fue desarrollado en la presente tesis doctoral si no que
se realizO en colaboracion con Laura Ruiz, doctoranda del grupo de
investigacion CALAGUA, que se encuentra actualmente realizando su tesis
doctoral sobre la aplicacion de diferentes tipos de resinas de intercambio i6nico

al efluente de un reactor AnMBR.
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3.3.6. Ensayos mediante electrodidlisis selectiva: celda 64-004.

Para lograr la separacion selectiva de cationes divalentes y monovalentes de la
corriente de entrada, se empleo la celda 64-004. El procedimiento seguido para
la realizacion de estos ensayos fue el mismo que para la ED convencional de
larga duracion (apartado 3.3.2). La tnica diferencia existente entre ambos
procesos fue la generacion de una tercera corriente — producto catidonico — tal
y como se ha explicado en el apartado 3.2.2, resultando el proceso en dos
corrientes concentradas (producto catidnico y concentrado del resto de iones)
y una corriente diluida o tratada. Los caudales de las corrientes diluida,
concentrada y producto cationico fueron de 50 L/h y la corriente de electrolito

vari6 entre 125 L/h y 150 L/h.

La corriente de producto catidnico fue inicialmente rellenada con 2 L de NaCl
0,025 M — dado que los iones resultantes Na* y Cl no son iones de interés, ni
intervienen en la formacion de compuestos con tendencia a la precipitacion —.
A medida que el proceso avanzo, la corriente de producto catidnico fue
concentrandose en cationes divalentes. Del mismo modo que el resto de las
corrientes, la corriente de producto cationico fue recirculada durante todo el
experimento y de igual manera que la corriente concentrada de la ED
convencional, el volumen de ésta se mantuvo constante a lo largo de todo el
ensayo. Se puede consultar el diagrama del proceso en cuestion en el apartado

3.2.2.

Este proceso se realizd en modo galvanostatico a 0,24 A, con 10 tripletes de
celda y con las membranas Acid 100 OT, MVK y PC-SK descritas en el
apartado 3.2.3.
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3.4. Métodos analiticos

En este apartado se detallan, en primer lugar, los métodos analiticos empleados
para el analisis de todas las muestras recogidas durante los ensayos de ED. En
segundo lugar, se especifican los métodos analiticos utilizados de manera
puntual para la determinacion de la composicion de los precipitados generados
durante el proceso de ED. Por ultimo, se describen los métodos analiticos

empleados para el analisis de las membranas de intercambio i6nico.

3.4.1. Analiticas principales de los experimentos de electrodidlisis

La composicion idnica de las muestras recogidas durante los ensayos se analizd
en un cromatografo ionico (CI) (883 Basic IC Plus, Metrohm, Suiza) segtn el
método ASTM D4327 (American Society for Testing and Materials) para la
determinacion de aniones en agua y la norma DIN EN ESO 14911
(International Standarization Organization) para cationes en agua y aguas
residuales. La columna de aniones (Metrosep A supp 5 250/4, Metrohm, Suiza)
empleo una solucion de 3,2 mM Na,COs/ 1,0 mM NaHCO3 como eluyente con
un caudal de 0,7 ml/min y H,SO4 200 mM como supresor quimico. En la
columna de cationes (C4 150/4, Metrohm, Suiza) se utiliz6 como eluyente una

mezcla de acido oxalico 1 mM y HNOs 3 mM con un caudal de 0,9 ml/min.

El pH se midi6 en cada una de las corrientes con un pH-metro
(Sentix® 41, WTW) y la conductividad en la corriente de electrolito se midid
con un conductimetro (TetraCon® 325, WTW, Alemania). Ambas medidas
fueron determinadas segun los métodos 4500-B y 2510-B, respectivamente,

del Standard Methods [80]. La alcalinidad de las muestras del efluente del



AnMBR (corriente de entrada al proceso de ED) fue determinada segun el
método 2320-B del Standard Methods [80]. La Demanda Quimica de Oxigeno
soluble (DQO;) fue determinada por colorimetria segun el método 5220-D del
Standard Methods [80] y usando un espectrofotometro Spectroquant®
Prove300 (Merck KGaA, Germany).

En general, las muestras de entrada y salida del proceso de electrodialisis no
fueron filtradas para su analisis dado que provenian de un reactor AnMBR con

una membrana de ultrafiltracion con tamafio de poro de 0,03 pm.

3.4.2.  Analisis de precipitados

Para el analisis de precipitados se aplico la técnica de andlisis elemental en la
que se determind el porcentaje de C, H, O, N y S. El resto de los elementos
presentes en el solido (P, K, Mg y Ca) se analizaron mediante espectroscopia

de plasma con detector de masas (ICP-MS).

Para el analisis elemental se utilizo el equipo Flashsmart™ Elemental Analyser
(Termofisher Scientific, Estados Unidos). El método analitico empleado se
basa en la oxidacidn completa ¢ instantinea de la muestra mediante
combustiéon con oxigeno a una temperatura aproximada de 1020°C. Los
productos de combustion son transportados por el gas portador hasta una
columna cromatografica donde se efectia la separacion. Un detector de
conductividad térmica proporciona la sefial para cada elemento que es
traducida a contenido porcentual. Concretamente el porcentaje
correspondiente al oxigeno se realiz6 en ausencia de oxigeno. Previo a su
analisis, las muestras fueron secadas en estufa a 105 °C durante 24 horas y

molturadas en molino de bolas por cuestiones de homogeneidad.
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En el caso de ICP-MS, se utilizd6 el modelo ICPMS 7900 (Agilent
Technologies, Estados Unidos). El método utilizado se basa en el acoplamiento
de un método para generar iones (plasma acoplado inductivamente) y un
método para separar y detectar los iones (espectrometro de masas). La muestra,
en forma liquida, es transportada hasta un nebulizador donde es transformada
en aerosol gracias al gas argon. Los atomos presentes en la muestra son
ionizados en la zona de plasma donde se pueden alcanzar temperaturas de hasta
8000 K y posteriormente, son separados segun su relacion carga/masa. Estas
masas llegan al detector donde son cuantificadas. Previo a su analisis, las
muestras fueron secadas en estufa a 105 °C durante 24 horas y posteriormente

disueltas en agua acidificada y filtradas por 0,45 pm.

3.4.3.  Anadlisis de las membranas de intercambio ionico

Finalizado el ciclo de vida de las membranas CEM y AEM, la estructura y
morfologia de éstas fue estudiada mediante microscopia electronica de
transmision (TEM) en un microscopio HITACHI HT7800 (Hitachi, Japon) de

120 kV de alto contraste con filamento de LaBs.



3.5. Calculos realizados

En este apartado se presentan los calculos realizados para el tratamiento de los

resultados obtenidos en los ensayos experimentales.

3.5.1. Consumo energético

El consumo energético se determind mediante la ecuacion (3) a partir del
registro de datos de voltaje e intensidad del software de control del sistema de
ED. Este parametro se expresé por volumen de permeado del reactor del
AnMBR tratado y por kg de N-NHy4 y P-POs recuperado y eliminado. Este

parametro se calcul6 en cada uno de los experimentos realizados.

t
E=f0U-I-dt (3)

Donde E es el consumo de energia en julios (W:s), / es la corriente aplicada en
el instante # en amperios (A) y U es la tension alcanzada en la celda en cada

instante de tiempo, expresada en voltios (V).

3.5.2. Factores de dilucion y de concentracion

Se calcularon los factores de dilucion (Fp) y de concentracion (Fc) definidos
en las ecuaciones (4) y (5). El factor de dilucion expresa las veces que
disminuye la concentracion de la corriente de diluido o tratada con respecto a
la corriente de entrada promedio en todo el experimento. Por el contrario, el
factor de concentracion expresa las veces que aumenta la concentracion de la

corriente concentrada con respecto a la corriente de entrada promedio. Estos
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parametros ofrecen una vision directa sobre el comportamiento del sistema tras

la finalizacion de un experimento.

FD — C_entrada (4)
Cail. ¢
C _

FC _ _COl’lC.t_f (5)
Centrada

Donde, Coptraqa €S la concentracion promedio de entrada, Cg;; t=f ©8 la

concentracion promedio de la corriente diluida al final de cada ciclo de trabajo

y Ceonec. t=f la concentracion final del experimento en el compartimento

concentrado.

3.5.3.  Eficacias de recuperacion y de eliminacion

Las eficacias de recuperacion y de eliminacion se presentan a continuacion.

Meonci=—f — Mconc.t=j

100 (6)

Nrecuperacion (%) =
Mentrada — Mdil.¢=f

Meptrada — mdil.t:f 100

()

Neliminacién (%) =
Mentrada

Donde Mentradga son los gramos totales de entrada al sistema, Mmgj),,_¢ son
los gramos totales acumulados en la corriente diluida al final de cada ciclo de

trabajo, Mcopc, ¢ l0s gramos totales en el compartimento concentrado al



finalizar el experimento y gconc.¢—; 10 gramos iniciales en el compartimento

concentrado.

3.5.4. Balances de materia

Se realizaron balances de materia en estado estacionario al sistema global de
ED a partir de las concentraciones y volumenes tratados para cada una de las
corrientes obtenidas, tras el analisis por cromatografia idnica, para cada uno de
los iones. En la Figura 3.14 se muestra el esquema aplicado a los balances de

materia.

Diluido
Entrada
> =l Concentrado
ED 64-002
Electrolito

Figura 3.14. Esquema de los balances de materia aplicados al sistema de ED.

Los balances de materia responden a la férmula:

Mentrada = Mdjluido + Mconcentrado + Melectrolito (8)

Los gramos de las muestras recogidas durante todo el proceso para cada una
de las corrientes fueron incluidos en los gramos de cada una de las corrientes

de salida.












4. DETERMINACION DE LOS PARAMETROS OPTIMOS
DE OPERACION

En este capitulo se describen los experimentos preliminares o de corta duracion
(CD) realizados para determinar los parametros Optimos de operacion del
proceso de electrodialisis (ED) empleando la celda 64-002. Primero, se
describen las cronopotenciometrias realizadas para la determinacion de la
intensidad limite (Iiim,) del sistema (apartado 4.1). Después, se describe el
efecto de los principales parametros de operacion como son la intensidad
aplicada — determinada a partir de la Iiim, — (apartado 4.2) el tipo de membrana
anidnica (apartado 4.3), el nimero de pares de celda (apartado 4.4) y el modo
de trabajo de la fuente de alimentacion— galvanostatico o potenciostatico—

(apartado 4.5).

Es importante resaltar, que los parametros analizados durante los diferentes
experimentos se evaluaron solo para los iones N y P (iones de interés), con el
fin de ofrecer una vision mas sencilla de las decisiones tomadas a lo largo de
cada ensayo. Sin embargo, una vez determinados los parametros optimos de
operacion y conociendo la importancia de la interaccion de los diferentes iones
presentes en el agua real tratada (permeado del AnMBR), se presentaran y
evaluaran, en posteriores capitulos, el resto de los iones presentes en el agua

tratada.
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4.1. Determinacion de la intensidad limite del sistema (Liim)

La liim, fue determinada con el fin de establecer la intensidad de trabajo del
sistema para la operacion de la planta de ED a escala laboratorio. Se realizaron
cronopotenciometrias a diferentes valores de intensidad que fueron desde
0,13 A hasta 1,13 A (Figura4.1) y para cada uno de estos valores, se determind
el valor del voltaje de la celda al cual el sistema se estabilizdo (Un). La
representacion de la intensidad aplicada con respecto al valor del voltaje
correspondiente dio lugar a la curva de polarizacion (Figura 4.2), tipicamente
utilizada para la determinacion de la liim. Para estos experimentos, las
corrientes de concentrado y de diluido se hicieron pasar una sola vez por el
stack de ED. De esta forma, se mantuvieron las condiciones de entrada estables
para la determinacion del voltaje. Las concentraciones de la corriente de

entrada (permeado del AnMBR) son las mostradas en la Tabla 3.1.

En la Figura 4.1 se puede observar que los valores alrededor de 0,80 A
experimentaron un mayor aumento de voltaje con respecto a un mismo rango
de incremento de la corriente aplicada, esto es 0,1 A, coincidiendo con el
cambio de pendiente observado en la Figura 4.2. Esto podria indicar que la
zona limite se encuentra cercana a los 0,80 A y se puede asociar a la
disminucion de iones cerca de la superficie de la membrana (DBL) y, por lo
tanto, al aumento de la resistencia del stack y al aumento del voltaje

[81].
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Figura 4.1. Cronopotenciometrias para la determinacion del valor del voltaje

estabilizado para cada valor de intensidad estudiado.

En la Figura 4.2 se identifica un cambio bien definido de pendiente para un
valor de 0,87 A, entre la primera y la segunda region lineal, experimentando
esta ultima una disminucién en la pendiente con respecto a la primera,
mostrando incrementos de voltaje mayores para un mismo incremento de
intensidad. Asi, la primera region, hasta 0,87 A, se defini6 como la region
ohmica, y la segunda como la region plateau, a pesar de que la region plateau
no presenta la tendencia tipica de esta zona definida en la teoria; esto es, una
region marcada con una pendiente cercana a cero [64]. La region
sobrelimitante no pudo ser determinada debido a las limitaciones de la fuente

de alimentacion.
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Figura 4.2. Curva de polarizacién del sistema estudiado.

Por otro lado, la investigacion realizada por Maletzki et al. [82] establecid que
en stacks de ED comerciales es complicado distinguir una zona plateau
tipicamente marcada en la curva de polarizacion. Sin embargo, si que es comun
encontrar una region caracterizada por un aumento gradual de voltaje, que es
precisamente lo que se observa en la curva de polarizacion obtenida para el

sistema estudiado.

De manera similar, Cerva et al. [64] establecieron que la region plateau
“marcada”, tal y como se describe en la teoria, solo puede ser observada en
celdas electroquimicas simples donde una sola disolucion se encuentra en
contacto directo con los electrodos. En este sentido, la celda 64-002 no permite
el contacto entre la disolucion de trabajo y los electrodos dado que, como se

especifica en el apartado 3.2.3, se utilizan espaciadores de cierre que impiden



el contacto entre ambas. Ademas, la adicion de espaciadores al sistema
aumenta la turbulencia dentro de cada compartimento del stack, reduciendo el
grosor de la DBL y, dando lugar a un comportamiento aparentemente 6hmico,
incluso sin serlo. Por ultimo, cabe afiadir que la mayoria de las publicaciones
en las que se presenta una curva de polarizacidon con una region plateau
tipicamente marcada — con pendientes cercanas a 0 —, utilizan disoluciones
sintéticas preparadas a partir de sales binarias. En este trabajo, se utiliz6 un
agua real, esto es una solucion con numerosos iones, lo que hace mas compleja
la determinacion de este parametro por las interacciones entre los diferentes

iones.

Para confirmar que el valor de Iiim, obtenido mediante la construccion de la
curva de polarizacion fue correcto, se utilizaron los métodos propuestos por
Isaacson y Sonin [83] y Cowan y Brown [62]. El primer método se basa en la
representacion de la densidad de corriente frente al incremento de voltaje y el
segundo, en la representacion de la resistencia del sistema frente a la inversa
de la densidad de corriente (Figura 4.3, a y b). La interseccion entre las dos
lineas de tendencia extrapoladas representa la densidad de corriente limite, en

el primer caso, y la resistencia limite, en el segundo caso.

Para el método de Isaacson y Sonin se obtuvo una densidad de corriente de
41,1 A/m? y para el método de Cowan y Brown, la relacion AV/i obtenida fue
de 0,043 Q-m>. Teniendo en cuenta que el 4rea de membrana fue de 0,0064 m?
y que se uso una configuracion CEM/AEM/CEM para estos ensayos, ambos
valores resultaron en una corriente de 0,81 A. Asi pues, la Liim del sistema,

resultado del valor promedio obtenido entre los valores de ambos métodos y el

valor obtenido en la curva de polarizacion, se determino en 0,84 A.
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Figura 4.3. a) Método de Isaacson y Sonin. Representacion de la densidad de
corriente frente al incremente de voltaje. b) Método de Cowan y Brown.
Representacion de la resistencia del sistema frente a la inversa de la densidad de

corriente.



Los stacks de ED suelen ser operados por debajo del valor de Iiim, para
disminuir los costes energéticos del sistema [60]. Ademas, segiin Strathmann
[54], la operacion Optima para un proceso de ED se lleva a cabo entre el
60-80% del valor de la Ijim. Con todo esto, se decidio aplicar un valor de
aproximadamente el 60% de la Ijin — lo cual implicaria menores consumos
energéticos al tratarse una intensidad menor — lo que resulté en una corriente
de 0,50 A. Sin embargo, teniendo en cuenta la precision de la fuente de

alimentacion la intensidad real aplicada fue de 0,48 A.

Finalmente, es importante sefialar que, dado que el agua a tratar procedia de
una planta AnMBR tratando agua residual real, los niveles de concentracion en
esta variaron a lo largo del tiempo. Esta variabilidad podria haber influido en
los valores reales de la I;im en cada uno de los experimentos llevados a cabo
durante el desarrollo de la presente tesis doctoral, en comparacién con los
valores calculados en esta determinacion. Estos ultimos se consideraran como
valores de referencia para comprender las intensidades que deben aplicarse al

sistema objeto de estudio.
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4.2. Estudio del efecto de la intensidad aplicada

Tras la determinacion de la Iy, en un valor de 0,84 Ay tras definir 0,48 A como
la intensidad de trabajo para el proceso de ED estudiado (apartado 4.1), se
probaron cuatro valores de intensidad diferentes para evaluar el efecto de este
parametro en el proceso de ED. Los valores elegidos para este estudio se
encontraron todos por debajo de la intensidad de trabajo establecida (0,48 A)
debido a la inestabilidad que mostro el proceso al aplicar dicha intensidad (ver
Figura 4.4a), asumiendo que intensidades mayores mostrarian una mayor
inestabilidad. Asi, las intensidades estudiadas fueron 0,48 A, 0,40 A, 0,33 Ay
0,24 A. La Figura 4.4 muestra la evolucion del voltaje para los cuatro valores

de intensidad estudiados.

El tinico ensayo en el que el voltaje se mantuvo en el mismo valor al inicio de
cada ciclo fue el realizado a una intensidad de 0,24 A. En el resto de las
pruebas, el voltaje inicial no fue estable, aumentando bruscamente al principio
de cada nuevo ciclo y alcanzando voltajes iniciales cada vez mas cercanos al
critico (22V). La inestabilidad se traduce en un aumento de la resistencia del
sistema y, por lo tanto, en una mayor frecuencia de limpieza y parada del
proceso, aumentando los costes econdmicos del mismo. Esto podria estar
asociado con el aumento en la concentracion de iones cercanos a la DBL de la
membrana del lado concentrado, lo que conduce a un aumento en el grosor de

la misma y a la aparicion de incrustaciones (scaling).
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Figura 4.4. Evolucion del voltaje para la bateria de ensayos que estudian el efecto

de la intensidad aplicada: a) 0,48 A. b) 0,40 A. c) 0,33 A. d) 0,24 A.

Por otro lado, como se coment6 antes se recomienda trabajar por debajo de la
intensidad limite (Iim) para no incrementar en exceso los costes del proceso
asociados al consumo energético [60]. Dado que 0,24 A fue un valor de
intensidad alejado del establecido inicialmente tras la determinacion de 1a Ijm
(0,48 A), no se evaluo el efecto de intensidades inferiores a 0,24 A pues se

traduciria en un proceso mas lento.

La Tabla 4.1 muestra, para aproximadamente el mismo tiempo de

experimentacion, las concentraciones obtenidas en las corrientes diluida y
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concentrada para cada una de las intensidades evaluadas. Los tiempos de
experimentacion fueron 628 minutos, 685 minutos, 646 minutos y 617 minutos

para los ensayos a 0,48 A, 0,40 A, 0,33 Ay 0,24 A, respectivamente.

Tabla 4.1. Efecto de la intensidad aplicada al proceso de ED: concentraciones de la

corriente de entrada y de las corrientes de salida (diluido y concentrado).

Concentracion (mg/L)

Intensidad (A) Entrada Diluido Concentrado
N-NH, 048 A 4999 + 0,77 15,59 + 6,87 267,61
P-PO, 422 4+ 072 284 + 0,51 23.54
N-NH, 040 A 53,09 + 0,08 11,73 + 5,76 142.47
P-PO, 480 + 0,14 292 + 0,37 17,13
N-NH, 033 A 5402 + 144 6,79 + 3.41 138,32
P-PO, 7,16 + 067 304 + 0,40 16,05
N-NH, 024 A 4781 + 023 835 + 1,50 78,24
P-PO, 10,16 + 029 276 + 0,23 19,02

Es importante destacar que, a mayor intensidad, mayor volumen de agua
tratada para el mismo tiempo de experimento, debido a un aumento en el
nimero de ciclos completados. Por otro lado, a pesar de que, a mayor
intensidad aplicada las concentraciones finales fueron mayores en el
compartimento concentrado, la inestabilidad observada en los valores de
voltaje con el aumento de la intensidad (ver Figura 4.4 a, b y ¢) impidi6 el uso
de valores superiores a 0,24 A. En cuanto a la corriente diluida, las

concentraciones alcanzadas para el amonio se situaron por debajo de los limites



fijados por la Directiva 91/271/CEE! (excepto en el experimento a 0,48 A), y
para el fosfato las concentraciones alcanzadas en ningun caso se situaron por

debajo de los limites fijados.

En la Figura 4.5 se presentan los factores de dilucion (Fp) y de concentracion
(Fc) y en la Figura 4.6 las eficacias de eliminacion (Mejiminacion) Y d€

recuperacion (Nrecuperacisn)> f€sSpectivamente, correspondientes a cada ensayo.

Respecto a los (Fp), estos aumentaron a medida que disminuy¢ la intensidad
aplicada tanto en el caso del amonio como en el caso del fosfato. Esto se
atribuy6 a las menores velocidades de migracion (ver Anexo I) — a menor
intensidad de corriente —, que ralentizaron el proceso, retardando el efecto de
polarizacion por concentracién, dando mas tiempo para que los iones de la
corriente diluida migrasen hacia los compartimentos contiguos. Hay que
sefalar el valor del Fp para el amonio en el ensayo a 0,33 A (8,0), que fue
mayor que el obtenido operando a 0,24 A (5,7), lo que se asocid a la

inestabilidad que se observo en el ensayo a 0,33 A.

En el caso de los F¢ se observo la tendencia contraria, esto es, una disminucion
de estos valores a medida que se disminuyo la intensidad aplicada tanto para
el amonio como para el fosfato. Al trabajar con intensidades mas altas se
aumenta la velocidad de migracion de los iones, es decir, estos migran mas
rapido desde el compartimento diluido al concentrado. Sin embargo, los

fendmenos asociados a la DBL en el lado diluido se aceleran, produciendo un

L5 ppm de N y 2 ppm de P para poblaciones entre 10.000 h.e y 100.000 h.e.
10 ppm de N y 1 ppm de P para poblaciones de mas de 100.000 h.e.
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agotamiento de iones en este compartimento que aumenta la resistencia del

sistema.
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Figura 4.5. Efecto de la intensidad aplicada: factores de dilucion y concentracion

para el amonio (a) y para el fosfato (b).



De esta forma, los ciclos de trabajo se acortan y se realizan un mayor niimero
de ciclos en un tiempo de ensayo similar, que se traduce en una mayor cantidad
de iones introducidos en el sistema con respecto a ensayos realizados a
intensidades menores. En definitiva, se produjo un incremento de la
concentracion final en el compartimento concentrado achacada al mayor

numero de ciclos realizados, lo que aumento el Fc.

Respecto a los valores de TNeliminacién Y TNrecuperacien (Figura 4.6), el
comportamiento para el amonio (Figura 4.6a) fue muy similar al observado
para los Fp y Fc anteriormente descritos, y para el fosfato en el caso de las
Neliminacién (Figura 4.6b). Sin embargo, 1as Mrecuperacion Para el fosfato
presentaron la tendencia contraria a la observada para los F¢ correspondientes
a este elemento; esto es, un aumento de Mrecuperacisn @ Medida que se
disminuy¢ la intensidad aplicada (Figura 4.6), con una recuperacion del 51%
para el fosfato operando a 0,24 A. Esto se achac6 a que, aunque a
0,24 A se llegd a concentraciones finales menores, pues se realizd un menor
numero de ciclos de trabajo, las intensidades bajas favorecieron la migracion
del fosfato hacia el compartimento concentrado. Es decir, de los gramos de
fosfato eliminados en el compartimento diluido se recuperd un mayor nimero

de estos (el 51%) en el compartimento concentrado operando a 0,24 A.

La preferencia de los iones fosfato por las intensidades de trabajo bajas se
atribuye a que es uno de los iones con mayor dificultad para migrar del
compartimento diluido al concentrado, debido, por una parte, a su mayor radio
hidratado (ver Anexo I) — que dificulta su paso a través de la AEM en

comparacion con el resto de los iones — y, por otra parte, a su menor



CAPIiTULO

concentracion de partida en la corriente de entrada (Tabla 4.1). Las
intensidades bajas se traducen en procesos mas lentos, dando mas tiempo a los

iones fosfato a migrar desde el compartimento diluido.
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Figura 4.6. Efecto de la intensidad aplicada: eficacias de eliminacion y de

recuperacion para el amonio (a) y para el fosfato (b).

Se puede decir que la intensidad de 0,24 A presenté los resultados mas

viables teniendo en cuenta que es el tinico ensayo donde se observo estabilidad



en los valores de voltaje, permitiendo plantear la aplicacion del proceso a largo
plazo. Ademas, fue el ensayo que, en general, mostrd los mejores valores en
términos de dilucién/eliminacién y que presentd los mejores valores para el
fosfato en términos de eliminacion y de recuperacion. Es importante destacar
que estos experimentos no se llevaron a cabo en el mejor escenario posible,
dado que solo se trabajo con 1 par de celda. Asi pues, cabria esperar que
aumentando el nimero de pares de celda se aumentara la eficacia de

recuperacion para el amonio y el fosfato (ver apartado 4.3).

En la Tabla 4.2 se presenta, en porcentaje, la distribucion de los iones amonio
y fosfato en las distintas corrientes implicadas en el proceso de ED (corriente
diluida, concentrada y de electrolito) obtenida a partir de los balances de
materia en estado estacionario. En la Tabla 4.2 se indica también el porcentaje
de error obtenido al aplicar el balance. Un valor negativo implica la
"generacion" del ion correspondiente, mientras que un valor positivo indica su
“desaparicion” del sistema. En el Anexo IV se describe la informacion

empleada para la aplicacion de los balances.

Los balances de materia mostraron como a mayor intensidad, mayor porcentaje
de amonio y fosfato quedo en la corriente final de diluido, con la excepcion
comentada anteriormente para el amonio en el ensayo de 0,33 A. Al mismo
tiempo, se observo para todos los ensayos, un porcentaje de amonio en torno
al 40%-50% en la corriente concentrada. Sin embargo, se observo un aumento
del porcentaje de fosfato con la aplicacion de intensidades menores, como
también se comento para la Figura 4.6b, obteniendo porcentajes del 54,79% de

fosfato en el compartimento concentrado operando a 0,24 A.
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Tabla 4.2. Efecto de la intensidad aplicada: balances de materia para cada uno de
los iones en las corrientes de diluido, concentrado, electrolito y en las muestras

recogida. (ver detalles en

Balances (%)

Intensidad (A) Diluido Concentrado Electrolito Error

N-NH, 0.48 33,68 51,67 17,75 -3,10

P-PO, ’ 48,30 26,57 0,12 25,01

N-NH, 20,32 43,62 16,06 20,00
0,40

P-PO, 39,96 33,55 0,23 26,26

N-NH, 9.44 4597 19,70 24,88
0,33

P-PO, 31,56 41,11 0,00 2733

N-NH, 13,93 4791 40,63 2,47
0,24

P-PO, 21,53 54,79 0,00 23,68

En la corriente de electrolito se observaron porcentajes de amonio mayores a
medida que se disminuy¢ la intensidad, mostrando que los menores porcentajes
de este elemento en el compartimento diluido operando a intensidades bajas
son resultado de su transferencia al compartimento de electrolito y no a su
recuperacion en el compartimento concentrado. Este hecho también se puso de
manifiesto en 1as Nrecuperacien del amonio mostradas en la Figura 4.6 a. No
obstante, a excepcion del experimento a 0,48 A, en los experimentos con
intensidades superiores a los 0,24 A el error resultante del balance para el ion
amonio mostré valores superiores al 20%, describiendo una pérdida de este
elemento en alglin punto del sistema. Esto puede estar relacionado con los
fendmenos asociados a la DBL en el compartimento concentrado al operar con
intensidades elevadas. El fosfato en esta corriente fue cero (o practicamente
cero), lo cual era de esperar debido a las membranas CEM de cierre. Destacar

también que en todos los ensayos el error asociado al fosfato fue superior al



20%, mostrando también una pérdida de este elemento en algin punto del

sistema.

Por ultimo, dado que el consumo energético asociado al proceso de ED es uno
de los parametros mas importantes en el estudio de la viabilidad de operacion
de este, en la Figura 4.7 se muestra el consumo de energia por volumen de agua
tratada y por kilogramo de amonio y fosfato recuperado para las cuatro

intensidades estudiadas.

El célculo del consumo energético se realizd para tiempos de operacion
similares en todos los ensayos, concretamente 628 minutos, 685 minutos, 646
minutos y 617 minutos para 0,48 A, 0,40 A, 0,33 Ay 0,24 A, respectivamente.
En general, se observa — a excepcion del ensayo a 0,48 A — que a medida que
disminuye la intensidad aplicada, disminuye también el consumo energético
asociado, tanto en términos de volumen tratado como en términos de

kilogramos recuperados.

El menor consumo de energia observado a 0,48 A, en comparacion con los
experimentos a 0,40 Ay 0,33 A, se puede atribuir al mayor nimero de ciclos
realizados en este experimento debido a la inestabilidad del proceso
(Figura 4.4). Este mayor numero de ciclos resultd en el tratamiento de un
mayor volumen de agua y a la introduccion de una mayor cantidad de amonio
y fosfato en el sistema. En consecuencia, se produjo un menor consumo de
energia por kilogramo recuperado de amonio y fosfato, en comparacién con el
resto de las intensidades testadas (0,40 A y 0,33 A), y un menor consumo en
términos de volumen de agua tratada, a pesar de la mayor corriente y voltaje
aplicados. Ademas, con este valor de intensidad, se logré una concentracion

final mas elevada en el compartimento concentrado (Tabla 4.1).
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No obstante, el menor consumo de energia de todas las intensidades evaluadas
coincidio con el experimento en el que se aplicd una intensidad de 0,24 A
obteniendo valores de 1,55 kWh'm? 685 kWhkg! de N-NH; y
281,7 kWh-kg! de P-PO.. Esto se explica en base al menor valor de intensidad
aplicada y a los fenomenos de la capa limite explicados en los apartados 1.4.3
y 4.1. Trabajando a intensidades elevadas se alcanzan antes valores bajos de
concentracion en el compartimento diluido a medida que avanza un ciclo de
trabajo. Esto hace que la intensidad limite del sistema se desplace hacia valores
de intensidad menores de la zona 6hmica, alcanzando antes los valores criticos
de voltaje asociado al fenomeno de polarizaciéon por concentracion. Ademas,
en el lado concentrado, dada la mayor rapidez de concentracion, se pueden
generar precipitaciones que contribuyen también al aumento del voltaje,
haciendo los ciclos inestables y cada vez con voltajes iniciales mayores. En
definitiva, intensidades elevadas contribuyen al aumento del consumo

energético del proceso.

Teniendo en cuenta por un lado la inestabilidad observada cuando el sistema
fue operado con valores superiores a los 0,24 A, y por el otro, los mejores
valores asociados al consumo energético obtenidos cuando el sistema fue
operado a 0,24 A, asi como los mejores resultados en términos de eliminacion
y recuperacion — este ultimo, principalmente para el fosfato —, se determind

que la intensidad éptima para el proceso de ED estudiado fue de 0,24 A.
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4.3. Estudio del efecto de l]a membrana anidonica

Una vez determinada la intensidad de trabajo (0,24 A) se procedio a estudiar
el tipo de membrana anionica (AEM) optima para el sistema. Se estudiaron
tres modelos de membrana anionica: la membrana Acid 100, la Acid 60 y la
Acid 100 OT. Cada una de ellas present6 diferentes caracteristicas detalladas
por el proveedor (apartado 3.2.3, Tabla 3.2). El objetivo de esta serie de
experimentos fue dar con la membrana que tuviese una mayor afinidad por el
P-PO4, pues se trata de uno de los iones mas criticos en el proceso llevado a
cabo en este estudio debido a: su potencial valor para ser recuperado; su menor
concentracion en la corriente de entrada al proceso de ED (efluente AnMBR)
con respecto al resto de iones (ver Tabla 3.1); y su mayor dificultad para migrar
desde el compartimento diluido (ver Anexo I) Con el objetivo de facilitar la
comparacion, se utilizd una duracion experimental similar de

aproximadamente 600 minutos para los tres ensayos realizados.

En la Figura 4.8 se presenta la evolucion del voltaje del sistema de ED para las
3 membranas estudiadas. Se puede ver como las membranas Acid 100 y
Acid 100 OT mostraron voltajes similares al inicio de cada ciclo a medida que
transcurri6 el experimento, incluso mas bajos en el caso de la membrana
Acid 100 OT. Por el contrario, la membrana Acid 60 — que presentaba
resistencias significativamente mas bajas (Tabla 3.2) — mostr6 una duracion de
los ciclos mayor que cuando se utilizaron las membranas Acid 100 y
Acid 100 OT, asi como un aumento considerable del voltaje inicial en el
segundo ciclo de trabajo. Esto tltimo podria estar asociado con fenomenos de
la capa limite en el compartimento concentrado como puede ser el scaling

debido a la acumulacion de cationes en la cara concentrada de la AEM.
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Figura 4.8. Evolucién del proceso para el estudio del efecto de la AEM. a) Acid 60.
b) Acid 100. c) Acid 100 OT.

Enla Tabla 4.3 se muestra la concentracion promedio de la corriente de entrada
y las concentraciones finales de las corrientes diluida y concentrada para las

tres membranas estudiadas.
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Tabla 4.3. Efecto de la membrana aniénica en el proceso de ED: concentraciones de

la corriente de entrada y de las corrientes de salida (diluido y concentrado).

Concentracion (mg/L)

Membrana Entrada Diluido Concentrado
N-NH, _ 4781 + 023 428 + 231 76,75
Acid 60
P-PO, 10,16 + 0,29 331 + 1,93 15,48
N-NH, . 4781 + 0,23 835 £ 1,50 78,24
Acid 100
P-PO, 10,16 £ 029 276 =+ 0,23 19,02
N-NH, . 5457 + 0,22 249 £ 1,35 125,11
Acid 100 OT
P-PO, 10,16 = 0,18 259 £ 050 25,59

La membrana Acid 100 OT fue la que mostré mayores concentraciones finales
en la corriente concentrada alcanzando los 125,11 mg N-NH4 /L y los 25,29
mg P-PO4 /L. En la corriente diluida se alcanzaron valores por debajo de los
limites de vertido para el amonio, pero en ninguno de los casos se alcanzaron
para el fosfato, siendo el valor obtenido con la membrana Acid 100 OT el mas
proximo al limite establecido para EDAR entre 10.000 y 100.000 h-¢ en la
Directiva 91/271/CEE (2 mg P/L). Las mayores concentraciones de amonio y
fosfato en el ensayo en el que se utilizé la membrana Acid 100 OT se asociaron
también al mayor numero de ciclos realizados con esta membrana para un
mismo tiempo de operacion (ver Figura 4.8), lo que supuso la introduccion de

una mayor cantidad de gramos de estos elementos al sistema.

En la Figura 4.9 se muestran los factores de dilucion (Fp) y de concentracion
(Fc)y, en la Figura 4.10, se presentan las eficacias de eliminacion (Mejiminacisn)
y de recuperacion (Nrecuperacisn) Obtenidas en base a los gramos totales del

sistema. Respecto a la Figura 4.9 se puede decir que es evidente la mejora del



Fp y del F, tanto para amonio como para fosfato, con la membrana Acid 100

OT, aunque principalmente para el Fp del amonio.

Las Neliminacin Para el amonio y para el fosfato fueron muy similares con las
3 membranas utilizadas. Respecto a las Nrecyperacisn, S€ puede decir que fueron
mayores para la membrana Acid 100 OT, tanto para el amonio como para el
fosfato, aumentando entorno a un 10% respecto de la Acid 100. Los valores
obtenidos para la membrana Acid 100 OT fueron de un

39,0 % para el amonio y de un 60,3 % para el fosfato.

Teniendo en cuenta la menor resistencia de la AEM Acid 60 (~2 Q cm?), se
esperaba una mejora considerable en 1as Nejiminacién Y 188 Nrecuperacien Para
ambos elementos, aunque principalmente para el fosfato. Sin embargo, no se
obtuvieron mejoras significativas respecto a las membranas Acid 100 y Acid
100 OT, que se caracterizaron por presentar resistencias eléctricas dos veces
superiores a la de la Acid 60 (ver Tabla 3.2). La menor resistencia, por otro
lado, de la membrana Acid 100 OT (~ 4 Q cm2) respecto de la

Acid 100 (~ 5 Q cm?) explico las mayores Nrecuperacién d€ la primera.
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Figura 4.9. Efecto de la AEM: factores de dilucion y concentracion para el amonio

(a) y para el fosfato (b).
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En la Tabla 4.4 se presentan los balances de materia en estado estacionario
realizados al sistema en los que se muestra la distribucion, en porcentaje, de
cada una de las corrientes de salida. La distribucion del amonio y fosfato en la
corriente diluida fue similar para todas las membranas utilizadas, aunque en el
caso del amonio, la membrana Acid 60 mostrdé porcentajes ligeramente
menores. No obstante, también fue la membrana con la que se obtuvieron los
porcentajes mas elevados de amonio en el electrolito, mostrando que los
gramos de amonio que no se transfirieron a la corriente concentrada, se
transfirieron a la de electrolito. Por otro lado, la membrana Acid 100 OT
también mostrd porcentajes bajos de amonio en la corriente diluida (9,25%) y
los menores porcentajes de este elemento en la corriente de electrolito (34%).
En la corriente concentrada, todas las membranas presentaron porcentajes en
torno al 50% tanto para el amonio como para el fosfato (diferencias de

un £5%).

Tabla 4.4. Efecto de la AEM: balances de materia para cada uno de los iones en las

corrientes de diluido, concentrado, electrolito y en las muestras recogidas.

Balances (%)

Membrana Diluido Concentrado Electrolito Error

N-NH, ) 7,17 47,04 44,06 1,73
Acid 60

P-PO, 25,52 44.67 0,00 29,81

N-NH, ) 13,93 4791 40,63 2,47
Acid 100

P-PO, 21,53 54,79 0,00 23,68

N-NH, ) 9,25 4923 34,00 7,52

Acid 100 OT

P-PO, 27,23 53,28 0,00 19,50




Se obtuvieron errores menores al 10% en los todos los ensayos para el amonio.
Sin embargo, los errores obtenidos para el fosfato fueron significativamente
elevados, rondando el 20%. Este error es similar al obtenido para el fosfato en

los ensayos que estudiaron el efecto de la intensidad aplicada (apartado 4.2).

Finalmente, en la Figura 4.11, se detallan los consumos energéticos obtenidos
para cada una de las membranas utilizadas. En general, se observo que el
consumo energético fue menor para la Acid 100 OT. Se aprecié un aumento
importante del consumo energético operando con la membrana Acid 60, lo cual
no era esperable dada su menor resistencia eléctrica (~2 Q-cm?, Tabla 3.2).
Este hecho se asocid a fenomenos de scaling en el compartimento concentrado
del stack de ED cuando se utilizo la membrana Acid 60. Como se mostro en la
Figura 4.8 del presente apartado, cuando se opero el sistema con la membrana
Acid 60 se obtuvieron ciclos de trabajo que doblaron la duracion con respecto
a los ciclos de los ensayos realizados con las membranas Acid 100 y Acid 100
OT, lo que se traduce en un mayor tiempo operando a voltajes elevados y
contribuyendo, en consecuencia, al aumento del consumo energético. Ademas,
cuando se operd con la membrana Acid 60 se obtuvieron, por una parte,
voltajes mas elevados que fueron aumentando de manera paulatina a lo largo
del ciclo, y por la otra, un voltaje de inicio del segundo ciclo que partié de
valores considerablemente elevados, mas cercanos al voltaje critico
(ver Figura 4.8). Ambos hechos resultaron en un incremento del consumo
energético para la membrana Acid 60 (3,89 kWh-m? tratado vy
182 kWh-kg! N-NH4 y 902,3 kWh-kg™! P-PO,) indicando también que el uso

de estas membranas no era adecuado para el sistema estudiado.
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Por otro lado, las membranas Acid 100 y Acid 100 OT no mostraron
diferencias considerables entre los consumos energéticos en cada uno de los
ensayos realizados. Esto se atribuy6 a la similar resistencia eléctrica que
presentaron (~4 Q-cm?y ~5 Q-cm? para la Acid 100 OT y la Acid 100,
respectivamente, ver Tabla 3.2), resultando en valores algo menores para la
membrana Acid 100 OT dada su menor resistencia eléctrica. La membrana
Acid 100 OT presenté consumos de 1,48 kWh-m tratado (3 veces menor a de
la membrana Acid 60) y consumos por kilogramo de N-NH4 y P-PO4
recuperados de 57,5 kWh y 281,1 kWh, respectivamente.

De nuevo, se ha de destacar que se trabajo en condiciones desfavorables pues
se utilizd6 un solo par de celda, esperando obtener mayores eficacias de
eliminacion y de recuperacion, asi como menores consumos energéticos, al

aumentar los pares de celda en el stack de ED.

Por tanto, los ensayos realizados para determinar la AEM mas adecuada
indicaron que la membrana Acid 100 OT mostraba los mejores valores en
términos de eficacias de recuperacion y de consumo energético, tanto para el
fosfato como para el amonio. Las eficacias de eliminacion mostraron, para
todas las membranas testadas, valores similares. Asi, se escogié la membrana

Acid 100 OT para los posteriores ensayos de ED.
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4.4. Estudio del efecto del niimero de pares de celda

Una vez seleccionado el modelo de membrana adecuada (Acid 100 OT, ver
apartado 4.3) y la intensidad de trabajo (0,24 A, apartado 4.1), se evalud el
numero de pares de celda incluidos en el stack con el objetivo de optimizar las
eficacias de eliminacion y de recuperacion obtenidas hasta el momento, asi
como el consumo energético del proceso. Se realizaron tres experimentos
trabajando con 1, 5 y 10 pares de celda utilizando la membrana Acid 100 OT a
0,24 A de intensidad. Se realizd el mismo numero de ciclos en cada
experimento para facilitar la comparacion de los valores obtenidos, lo que
implicé el mismo volumen tratado para cada uno de los ensayos, que fue de

aproximadamente 8 L.

En la Figura 4.12 se muestra la evolucion del voltaje en funcion del tiempo
para cada uno de los ensayos realizados. Se puede ver como a medida que se
incrementd el nimero de pares de celda, el tiempo total de experimento
disminuy¢ siendo este 750 minutos, 190 minutos y 92 minutos para 1, 5y 10
pares de celda, respectivamente. La disminucion del tiempo de operacion es
consecuencia de que, al incrementar el numero de pares de celda, se incrementd
el nimero de compartimentos en el stack y, por lo tanto, aument6 el caudal de
operacion para un mismo volumen tratado, siendo los caudales
correspondientes a 1, 5 y 10 pares de celda, 5 L/h, 25 L/h y 50 L/h,
respectivamente. Por otro lado, se observo también que el voltaje al inicio de

cada ciclo aumento con el incremento del nimero de pares de celda.
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Figura 4.12. Evolucién del proceso para el estudio del efecto del nimero de pares

de celda. a) 1 par de celda b) 5 pares de celda. c) 10 pares de celda.

Por otro lado, la Tabla 4.5 muestra las concentraciones alcanzadas en cada
experimento tras cuatro ciclos de operacion. Se observd que las
concentraciones obtenidas en la corriente concentrada fueron similares en
todos los ensayos, sin embargo, para el ensayo con 10 pares de celda estas
concentraciones se obtuvieron en un tiempo de 92 minutos, 7 veces menor que
los 750 minutos de duracién del ensayo con 1 par de celda y aproximadamente
la mitad, en comparacion con los 190 minutos de duracion del ensayo con 5
pares de celda. Las similares concentraciones en los diferentes ensayos son

consecuencia de que se trataron las mismas cantidades de permeado del
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AnMBR en todos ellos, sin embargo, debido al efecto del caudal, con 10 pares
de celda se alcanzaron dichas concentraciones en un tiempo significativamente

menor.

Tabla 4.5 Efecto del niumero de pares de celda: concentraciones de la corriente de

entrada y de las corrientes de salida (diluido y concentrado).

Concentracion (mg/L)

Duracion Pares de

(minutos) celda Entrada Diluido Concentrado
N-NH, 750 | S464 + 035 275 + 121 184,09
P-PO, 1028 + 019 264 = 042 30,89
N-NH, 190 5 50,54 =+ 0,18 588 = 0,81 167,68
P-PO, 6,13 + 0,00 204 = 007 18,29
N-NH, o 0 51,07 + 045 841 =+ 040 191,17
P-PO, 6,17 = 0,06 2,18 = 0,04 17,33

Las concentraciones de amonio fueron similares en los 3 experimentos
realizados y las de fosfato fueron similares en los ensayos con 5y 10 pares de
celda, mientras que se duplicaron en el ensayo con un solo par de celda. Esto
ultimo, se asocié a las mayores concentraciones iniciales de fosfato en el
experimento con 1 par de celda que fueron de 10,28 mg P-PO4/L frente a

concentraciones de 6 mg P-PO4/L para 5 y 10 pares de celda.

Por otro lado, las concentraciones en la corriente diluida se vieron aumentadas
para el amonio a medida que se aumentaron los pares de celda, pero para el
fosfato fueron practicamente iguales de un ensayo al otro. El aumento del
amonio en la corriente diluida se asoci6 a la menor duracion de los ciclos de

trabajo cuando el sistema fue operado con un mayor ntimero de pares de celda.



En consecuencia, el proceso fue mas rapido, dejando menos tiempo a los iones
para migrar del compartimento diluido al concentrado. En el caso del fosfato,
la menor variacion de la concentracion de este elemento de un ensayo al otro
se asoci6 a las bajas velocidades de migraciéon que presentd este ion
(ver Anexo I). En cualquier caso, no se alcanzaron valores inferiores a los
limites de vertido que establece la Directiva 91/271/CEE?, para ninguno de los

experimentos realizados en términos de P-POj.

Durante la ejecucion del experimento con 10 pares de celda — en el que
inicialmente el pH de la corriente concentrada se mantuvo con los valores de
pH originales del efluente del AnMBR (6,7-6,9) —, se observaron pequeios
precipitados en algunas de las muestras recogidas. Por ello, mediante el
software Hydra-Medusa®, se obtuvo el diagrama de equilibrio para las
concentraciones promedio de la corriente de entrada al proceso de ED
(Figura 4.13). A valores de pH por encima de 6 se observo la precipitacion de
Cas(PO4);0H (hidroxiapatita) en torno a un 10%. Con el aumento de la
concentracion del compartimento concentrado, mayor al aumentar el nimero
de pares de celda, se esperaba obtener fracciones de hidroxiapatita mayores.
Dado que el fosfato corresponde a uno de los elementos de interés en este
trabajo, se acidifico la corriente concentrada por debajo del valor de
precipitacion para evitar pérdidas de este elemento durante el proceso de
concentracion. Asi el pH de trabajo en la corriente concentrada se mantuvo

entre 3,5 y 4 para evitar que en la superficie de las membranas de intercambio

215 ppm de N y 2 ppm de P para poblaciones entre 10.000 h.e y 100.000 h.e.
10 ppm de N y 1 ppm de P para poblaciones de mas de 100.000 h.e.
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ionico — donde el pH es mayor que en la disolucion del depodsito

correspondiente — se alcanzaran valores de pH cercanos a 6.

En el diagrama de equilibrio se puede ver también como, adicionalmente a la
precipitacion de la hidroxiapatita, un 20% de sulfato calcico precipitaria a los
valores de pH seleccionados. Sin embargo, el 80% del calcio se encuentra en
su estado i6nico, con lo que se decidid seguir trabajando a pesar de la posible
precipitacion de CaSO4, dado que los iones que componen esta sal no son de
interés en el presente trabajo.

[(Klpop = ©.24 mM [PO,1ror = ©0.26 mM

[Mg2" o 1.48 mM [SO 2 1ot 3.34 mM
a2 3. m = . m
Cca2 ] o 3.41 mM NH, 4.08 mM

Iror

1.0

Ca(OH),(s)
0.8 4

0.6 - — -

Fraction

0.4

Figura 4.13. Diagrama de equilibrio para la corriente de entrada promedio al

proceso de ED.

En la Figura 4.14 se muestran los factores de dilucion (Fp) y de concentracion
(Fc) para los diferentes ensayos realizados para el amonio (a) y para el
fosfato (b). Los Fp disminuyeron a medida que se incrementd el niimero de
pares de celda para ambos elementos, amonio y fosfato. Concretamente para

el fosfato, la diferencia entre estos valores no fue elevada, comparando los



diferentes ensayos entre si. Sin embargo, para el amonio esta diferencia fue
mas acentuada. En el ensayo con 1 par de celda se presentaron Fp de 19,9 frente
avalores de 8,6 y 6,1 para 5y 10 pares, esto es, la concentracion a la salida del
compartimento diluido se vio reducida 19 veces respecto a la de entrada. Esto
se atribuy0 a que, al trabajar con un menor numero de pares de celda, los ciclos
se alargaron considerablemente (y, por lo tanto, los tiempos de operacion como
se puede ver en la Tabla 4.5), dando mas tiempo en cada ciclo a que los iones
migrasen desde el compartimento diluido. Los tiempos por ciclo fueron
aproximadamente de 150 minutos, 50 minutos y 23 minutos para 1, 5y 10
pares de celda, respectivamente. No obstante, la mayor diferencia existente
entre los Fp para el amonio y el fosfato se podria explicar teniendo en cuenta
que, hasta el momento, el fosfato ha presentado mayores dificultes para migrar
al compartimento concentrado. Ademas, los errores resultantes de los balances
de materia para este elemento siguen siendo significativamente elevados,

rondando valores entre un 15% y un 25% para los 3 ensayos (ver Tabla 4.6).

En relacion con los Fc, no se presentaron diferencias significativas para
ninguno de los elementos, obteniendo valores muy similares a pesar de
incrementar el nimero de pares de celda. En este caso, se ha de tener en cuenta
que los tiempos totales de los experimentos variaron significativamente de un
ensayo al otro — a mayor numero de pares de celda, menores tiempos de ensayo,
alcanzando concentraciones similares en un tiempo notablemente inferior para
10 pares de celda. Esto convierte al ensayo de 10 pares de celda en un proceso

mas eficaz que los ensayos con menor numero de pares de celda.

En la Figura 4.15. se presentan las eficacias de eliminacion (Mejiminacien) Y d€

recuperacion (Mrecuperacion) Para los 3 experimentos descritos para el amonio
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(a) y para el fosfato (b). La tendencia observada en este caso, para ambos
elementos, fue similar a la observada para los Fp y Fc descritos en la
Figura 4.14; por una parte, 1as Nejiminacien €Xperimentaron un ligero descenso
con el incremento de los pares de celda, asociado a la mayor duracion de los
ciclos de trabajo y, por la otra parte, 1as Nrecuperacion S€ Mantuvieron
practicamente constantes de un experimento al otro, aumentando ligeramente

con el aumento de los pares de celda.

Por otro lado, la Nrecuperacien» @l contrario que los Fc, es independiente del
tiempo de operacion. Este parametro relaciona directamente los gramos totales
recuperados durante el proceso — en la corriente concentrada — con los gramos
totales que migraron desde la corriente diluida a la concentrada, siendo, en
todos los casos, cercana al 60%. Las mayores Nejiminacisn feSultantes de la
operacion con un menor nimero de pares de celda suponen un mayor nimero
de gramos migrando desde el compartimento diluido. Sin embargo, la
Nrecuperacién [U€ similar para todos los experimentos descritos. Esto quiere
decir que, independientemente del nimero de gramos que migraron desde el
compartimento diluido, en el compartimento concentrado solo se recuperaron
porcentajes en torno al 60% para todos los experimentos, es decir, las
Nrecuperacién S€ Mantuvieron con el incremento del nimero de pares de celda.
Esto se atribuy6 a la mayor pérdida de iones hacia el electrolito cuando se
trabajo con un nimero de pares de celda menor, tal y como se puede comprobar
en la Tabla 4.6, que muestra la distribucion, en porcentaje, de las corrientes de
salida del proceso calculadas mediante los balances de materia en estado

estacionario.
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Figura 4.14. Efecto de los pares de celda: factores de dilucion y concentracion para

el amonio (a) y para el fosfato (b).
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Figura 4.15. Efecto de los pares de celda: eficacias de eliminacion y de recuperacion

para el amonio (a) y para el fosfato (b).

Asi, se puede ver como existe un mayor porcentaje de amonio en el electrolito

cuando el sistema es operado con un menor numero de pares de celda., siendo
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el valor para 1 par de celda del 38,24% y reduciéndose a un 15,85% para 10
pares de celda. El mayor porcentaje de amonio presente en la corriente de
electrolito cuando se trabajo con menos pares de celda se atribuy6 a la menor
distancia entre el compartimento de electrolito y el de diluido, que ademas se
encuentra mas cercana al catodo, lo que supone una mayor atraccioén de los
cationes hacia este ltimo. En el caso del fosfato se produjeron pérdidas que se
reflejaron en los errores resultantes del balance, en torno al 15% - 20%, tal y

como se observé en los experimentos de apartados anteriores.

Tabla 4.6. Efecto de los pares de celda: balances de materia para cada uno de los

iones en las corrientes de diluido, concentrado y electrolito.

Balances (%)

P‘:::;:e Diluido  Concentrado Electrolito  Error
N-NH, X 5,10 57,50 38,24 -0,84
P-PO, 24,37 51,34 0,00 24,29
N-NH, S 11,35 59,15 28,84 0,65
P-PO, 32,18 53,21 0,00 14,61
N-NH, 15,94 66,69 15,85 1,51

10

P-PO, 34,08 50,25 0,00 15,67

En la corriente diluida, se obtuvieron porcentajes de un 15,94% de amonio y
un 34,08% de fosfato para el ensayo de 10 pares de celda, valores mayores que
para 1y 5 pares de celda. Esto confirma las mayores Nejiminacien ©btenidas con
un niimero de pares de celda menor. Por otro lado, en la corriente concentrada,
se observaron porcentajes similares para todos los ensayos con valores

alrededor del 60% para el amonio y del 50% para el fosfato.
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Por ultimo, se presentan los consumos energéticos para los 3 experimentos
estudiados, cuya determinacion es imprescindible para valorar la viabilidad del
proceso (Figura 4.16). La notable mejora del consumo energético tanto por
volumen tratado como por kilogramo de N-NH4 y P-POy4 recuperado fue
evidente en el ensayo en el que se emplearon 10 pares de celda. Los valores
obtenidos en este ultimo fueron de 0,24 kWh-m™ — reduciéndose a la mitad
respecto del ensayo con 1 y 5 pares de celda en términos de volumen tratado —
y de 7,2 kWh'kg! y 79,0 kWh'kg' de N-NH4 y P-POs recuperados,
respectivamente. Estos ultimos disminuyeron en 7 y 4 veces respecto a los
kilogramos de amonio y fosfato recuperados en el ensayo con un solo par de
celda, respectivamente. Un aumento en el nimero de pares de celda resultd en
un mayor volumen de agua tratada y, por lo tanto, en un mayor numero de
gramos de amonio y fosfato introducidos en el sistema. Esto supuso una
reduccion significativa en el consumo de energia por unidad de agua tratada y

también por kg de N-NH4 y P-PO, recuperados.

Es importante destacar, que el consumo energético obtenido para el ensayo con
10 pares de celda es significativamente menor al consumo de energia
observado en el proceso Haber-Bosch para la produccion de amoniaco, que
tipicamente requiere alrededor de 19,3 kWh por kilogramo de N-NH3[84] Esto
resalta la mejora energética lograda en este estudio con respecto al proceso
anterior, teniendo en cuenta, ademas, que en el caso del presente ensayo se trata
de una corriente residual reutilizada, al contrario que en el proceso Haber-

Bosch.
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Figura 4.16. Consumo energético para 1, 5 y 10 pares de celda. a) Por volumen de

efluente tratado. b) Por kg de N-NHyy P-POq tratados.

A partir de los resultados obtenidos en este aparatado, se puede concluir que el
experimento realizado con 10 pares de celda mostrd Fc y Mrecuperacion

similares, teniendo en cuenta que los tiempos de operacion para este ensayo
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fueron considerablemente menores que para 1 y 5 pares de celda y que se tratd
el mismo volumen de permeado del AnMBR. Por contra, 1os Fp ¥ Neliminacisn
se redujeron al aumentar el nimero de pares de celda, presentando el ensayo
de 10 pares de celda, resultados menos favorables en este sentido. Sin embargo,
a pesar de la peor eliminacion de iones con 10 pares de celda, los mejores
resultados obtenidos en términos de recuperacion podrian compensar la menor
eliminacion, en funcién de los objetivos a lograr en cada caso de estudio.
Ademas, los menores consumos energéticos fueron imprescindibles para
definir la configuracion de 10 pares de celda como la 6ptima para el proceso

estudiado.



4.5. Efecto del modo de trabajo de la fuente de alimentacion

En este apartado se evaliian dos modos diferentes de operacion de la fuente de
alimentacion: modo galvanostatico o CC (intensidad constante) — el utilizado
en los experimentos hasta ahora mostrados, con 0,24 A como la intensidad
optima del sistema — y modo potenciostatico o CV (voltaje constante). Para
este ultimo modo, se evalud el voltaje mas adecuado mediante el estudio de
tres valores diferentes (7,5 V, 10 Vy 12,5 V) utilizando la membrana Acid 100
OT y una configuracion de 10 pares de celda. El valor de 7,5 V corresponde a
los valores iniciales promedios alcanzados cuando se opero la celda en modo
CC a 0,24 A (apartado 4.2). Por otro lado, se seleccioné un voltaje de 10,0 Vy
de 12,5V, lo que corresponde a valores de 0,33 Ay 0,48 A, respectivamente,
para estudiar valores relativos a intensidades entre la corriente 6ptima (0,24 A)
y la intensidad de trabajo, inicialmente calculada en 0,48 A (ver apartado 4.2).
Posteriormente, los experimentos en los que se operé en modo CV fueron
comparados con el experimento presentado en la seccion 4.4, en el que también
se utiliz6 la membrana Acid 100 OT y una configuracion de 10 pares de celda,

pero operando, en este caso, en modo galvanostatico a 0,24 A.

Todas estas pruebas se realizaron durante un periodo de cuatro ciclos para la
posterior comparacion entre todos los ensayos realizados. Se considerd que un
ciclo fue completado cuando, por mas que bajase el valor de la intensidad para
un determinado valor de voltaje aplicado, no se experimentaron cambios en la
conductividad observada en ninguno de los compartimentos (diluido y
concentrado) (ver apartado 3.3.2.1). La Figura 4.17 muestra la evolucion del

voltaje/intensidad aplicados en cada uno de los experimentos realizados. Se



CAPIiTULO

puede observar que un aumento en el voltaje aplicado conlleva un aumento en
la intensidad inicial de cada ciclo, de lo que cabe esperar una mejora en
términos de dilucion y concentracion, pero también un aumento en el consumo

energético del sistema.
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Figura 4.17. Efecto del modo de trabajo de la fuente de alimentacion: evolucion del

voltaje/intensidad para a) 7,5 V. b) 10,0 V. c) 12,5 V. d) 0,24 A.

Es importante destacar, que a pesar de que trabajando en modo potenciostatico
se aplicaron intensidades iniciales de trabajo similares a las evaluadas en el

apartado 4.2, en este caso si que se observé un proceso estable debido al retraso



de la aparicion del fenémeno de polarizacion por la aplicacion de un voltaje

fijo.

En la Tabla 4.7 se muestran los valores de las concentraciones de entrada y

salida del proceso estudiado para los 4 ensayos descritos en este apartado.

Tabla 4.7. Efecto del modo de trabajo de la fuente de alimentacion: concentraciones

de la corriente de entrada y de las corrientes de salida (diluido y concentrado).

Voltaje / Duracién Concentracién (mg/L)

Intensidad (minutos) Entrada Diluido Concentrado
N-NH, 750 191 53,62 + 162 396 + 131 245,39
P-PO, 782 = 0,07 226 £ 0,07 25,20
N-NH, 10.0 165 54,44 + 0,05 1,59 + 0,54 252,29
P-PO, ’ 777 + 0,07 19 <+ 022 26,02
N-NH, 125 133 56,35 £ 0,00 1,72 £ 045 278,52
P-PO, ” 845 =+ 023 206 = 0,18 28,53
N-NH, 51,07 = 045 841 = 0,40 191,17
P-PO, 0:24 2 6,17 + 006 218 £ 0,04 17,33

En los ensayos potenciostaticos, se observo un ligero aumento de las
concentraciones de amonio y fosfato en el compartimento concentrado a
medida que se aplicaron voltajes mas elevados, aunque no se tratd de un
aumento significativo (diferencias menores al 5%). En el caso de la corriente
diluida no se observaron variaciones importantes para ninguno de los dos
nutrientes (a excepcion del amonio en el ensayo con un voltaje de 7,5 V). Sin
embargo, es importante tener en cuenta la reduccion en la duracion de los
experimentos asociada con niveles de voltaje mas altos, que se tradujo en ciclos
de menor duracion a medida que se increment6 el voltaje de trabajo debido al

fendmeno de polarizacion por concentracion. La duracion de los ciclos fue de
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50, 40 y 30 minutos de promedio para 7,5V, 10,0 Vy 12,5V, respectivamente.
Esta disminucion en la duracion es resultado del incremento de la intensidad

de trabajo, lo que conduce a una mayor migracion idnica.

Para el ensayo realizado a 0,24 A se obtuvieron concentraciones finales
menores que en los experimentos en modo potenciostatico en la corriente
concentrada, pero los tiempos de operacion fueron significativamente mas
cortos. El menor tiempo de duracion del proceso para 0,24 A se asoci6 al modo
de operacion galvanostatico. Segun la Ley de Ohm, al fijar la intensidad de
trabajo, se fija la velocidad de migracion de los iones, que sera constante
durante todo el proceso. El voltaje subira hasta voltajes criticos, que, una vez
alcanzados, obligan a la renovacion de la corriente de entrada para poder seguir

operando, acortando los ciclos de trabajo.

En la Figura 4.18 se presentan los factores de dilucion (Fp) y concentracion
(Fc) para los experimentos descritos y en la Figura 4.19 se presentan la eficacia
de eliminacion (Mejiminacisn) Y 12 eficacia de recuperacion (Nrecuperacién) Para
estos. Se observo que los Fp aumentaron a medida que se incremento el voltaje
aplicado, obteniendo valores de eliminacion para el amonio hasta 30 veces
menores respecto a la corriente de entrada para los ensayos a 10 V y
12,5 V. Sin embargo, para el fosfato los Fp, aunque aumentaron al incrementar
el voltaje, presentaron valores mas cercanos para los diferentes experimentos
en modo potenciostatico. Para los F¢, se observo un leve aumento de estos a
medida que se increment6 el voltaje aplicado, dado que las concentraciones

finales alcanzadas fueron similares en los 3 casos. No obstante, como ya se ha



comentado, los tiempos necesarios para alcanzar las mismas concentraciones

fueron menores a medida que se aumento el voltaje de trabajo.
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Figura 4.18. Efecto del modo de operacion de la fuente de alimentacion: factores de

dilucion y concentracion para el amonio (a) y para el fosfato (b).
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Comparando los valores de amonio y fosfato de los ensayos realizados en
modo potenciostatico con los correspondientes al ensayo realizado a 0,24 A,
se observd una disminucion en este Ultimo para ambos factores (Fp y Fc),
asociado, por un lado, a la menor velocidad de migracion fijada (intensidad
aplicada) — respecto a los ensayos de 10 y 12,5 V - y por otro lado, en
comparacion con el experimento a 7,5 V, a la menor duracion de los ciclos a
0,24 A por la mas temprana aparicion del efecto de polarizaciéon por
concentracion. Ademas, el ensayo a 0,24 A presentd también menores

concentraciones de partida.

Con respecto a las Nejiminacien (Figura 4.19) se observaron valores similares
para todos los ensayos realizados en modo CV, tanto para el amonio (superiores
al 90%) como para el fosfato (en torno al 70 %). En el modo CC, se obtuvieron
Neliminaci¢n inferiores, con valores del 81,1 % para el amonio y del 59,40 %
para el fosfato, lo que se atribuyo a los menores tiempos de duracion de los
ciclos, asociado, a su vez, a que el agotamiento de iones en el compartimento
diluido (polarizacion por concentracion) tuvo lugar antes que en el modo CV,
dado que se trabajo a una velocidad de migracion de iones constante, mientras
que en el modo CC esta fue disminuyendo a medida que transcurria un ciclo

de trabajo.
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Con respecto a 1as Nrecuperacign, OCUITIO algo similar que con 1as Nejiminacisn-
Se obtuvieron valores similares entre los ensayos a voltaje constante,
superiores al 80 % para el amonio y en torno al 70 % para el fosfato, mientras
que para el ensayo realizado a una intensidad de 0,24 A, se obtuvieron valores

de recuperacion inferiores.

En la Tabla 4.8 se presentan los balances de materia en estado estacionario
realizados al sistema de ED, donde se muestran en términos de porcentaje
como se distribuyeron los iones en cada una de las corrientes de salida del
proceso. Se muestran valores de amonio en el electrolito ligeramente
superiores para el ensayo a 0,24 A (15,85%), 1o que podria explicar las menores
Nrecuperacién anteriormente comentadas. El ensayo a 12,5 V mostré también
porcentajes elevados en esta corriente para el amonio (superiores al 20%), pero
presentd, a su vez, errores superiores al 10% — con signo negativo, generacion
de amonio — que se asociaron a errores analiticos y que podrian explicar el
mayor valor de amonio obtenido en el electrolito. Por otro lado, destacan los
porcentajes de error asociados al fosfato que se encontraron, en todos los

ensayos, entorno al 15%.

En la corriente diluida se obtuvieron valores inferiores al 10% para el amonio
y entre el 20%-30% para el fosfato, para los ensayos realizados en modo CV.
Para el ensayo en modo CC se obtuvieron, sin embargo, valores superiores al
10% y al 30% para el amonio y el fosfato respectivamente. A su vez, en la
corriente concentrada, se obtuvieron valores superiores al 80% para el amonio
y al 60% para el fosfato para los ensayos en modo CV, mientras que para los
ensayos en modo CC se obtuvieron valores en torno al 70 % para el amonio y

al 50 % para el fosfato. Esto tltimo se asocié a la mayor cantidad de ambos



iones que quedaron en la corriente diluida trabajando en modo CC, achacado,

a su vez, a la menor duracion de los ciclos de este modo de operacion.

Tabla 4.8. Efecto de los pares de celda: balances de materia para cada uno de los

iones en las corrientes de diluido, concentrado, electrolito.

Balances (%)

VOlta!e ! Diluido Concentrado Electrolito Error
Intensidad
N-NH 7,24 81,60 11,44 -0,28
! 75V
P-PO, 28,18 57,76 0,00 14,06
N-NH, 2,90 83,01 10,11 3,98
10,0V
P-PO, 24,50 60,01 0,00 15,49
N-NH, 3,02 88,32 20,49 -11,83
125V
P-PO, 23,92 60,91 0,00 15,17
N-NH, 15.94 66,69 15,85 1,51
0,24 A
P-PO, 34,08 50,25 0,00 15,67

Por ultimo, para decidir cuél de los dos modos de operacion es mas viable para
el proceso estudiado, es necesario realizar un analisis del consumo energético
para los 4 ensayos presentados en este capitulo. En la Figura 4.20 se presentan
los consumos energéticos por volumen tratado, asi como por kilogramo de
N-NH; y P-POj4 recuperados. Se observd que el menor consumo por volumen
tratado, con diferencia, fue el obtenido para el experimento que se realizo en
modo CC a 0,24 A (0,24 kWh-m™). En términos de recuperacion, resultdé que
la energia empleada para recuperar un kilogramo de P-PO4 se disparo en el
ensayo realizado a 12,5 V con valores de 118,5 kWh-kg"!, manteniéndose
similar para 7,5 V, 10 Vy 0,24 A (en torno a los 70 kWh-kg N-NH4"), lo que

descart6 el ensayo realizado a 12,5 V.
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Por otro lado, el consumo para la recuperacion de N-NH4 se increment6 en el
ensayo de 10 V (12,2 kWh-kg ') respecto a los ensayos a 7,5 V' y 0,24 A,

dejando a estos dos ultimos como los ensayos que presentaron los consumos
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energéticos mas viables. Asi pues, de entre los ensayos realizados en modo CV,
el voltaje 6ptimo fue el de 7,5 V, dada la similitud con el resto de los valores
testados (10 V y 12,5 V), respecto a los parametros de eliminacion y
recuperacion, y dado su menor consumo energético (0,33 kWh-m™ frente a
0,54 kWh'm> y 0,66 kWh-m3 para 10 V y 12,5 V, respectivamente). Sin
embargo, comparando el modo CV a 7,5 Vy el modo CC a 0,24 A, se optd por
escoger el modo CC como modo de trabajo para los ensayos posteriores debido
al menor consumo por volumen tratado para el ensayo a 0,24 A
(0,24 kWh-m™) y los menores tiempos de operacion (92 minutos) que fueron
necesarios para lograr alcanzar concentraciones similares a las del ensayo a

7,5 V — que presentd tiempos de ensayo de 191 minutos —.

No obstante, cabe tener en mente las mejores Mejiminacisn ©btenidas trabajando
en modo CV, que fueron superiores al 90 % para el amonio y cercanas al 70%
para el fosfato. En este sentido, podria ser interesante la combinacion de ambos
modos de operacion si se desean ajustar los valores de amonio y fosfato en la
corriente diluida en funcion de los objetivos establecidos, como se verd mas

adelante, en el capitulo 6.
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4.6. Estudio de la retencion de fosfato en membranas Acid 100 OT

A pesar de haber elegido la membrana de intercambio anidonico (AEM) que
presentd mayores recuperaciones de fosfato (membrana Acid 100 OT,
apartado 4.3), de entre las ofrecidas por el proveedor (PCCell, GmbH), se
experimento en la mayoria de los ensayos una pérdida de fosfato en el sistema
en torno al 20% ( ver 4.2, 4.4, 4.6, 4.8) y, en consecuencia, la obtencion de
menores eficacias de recuperacion de este elemento en la corriente

concentrada.

A raiz de esta observacion, se decidid realizar unos sencillos ensayos en los
que las AEM se introdujeron en una disolucion concentrada de fosfato,
preparada a partir de agua tipo I y Na3(POs) -12H,O. Se prepararon dos
disoluciones, la primera con una concentracion en torno a 10 mg/L de P
(concentracion similar a la corriente de entrada al stack de ED) y la segunda,
con una concentraciéon en torno a 80 mg/L de P (posible concentracion
alcanzada en el compartimento concentrado). Se introdujo una membrana por
disolucion en un vaso de precipitados con un volumen total de 900 mL. En el
primer caso (AEM en disolucion de 10 mg/L), se tuvo la membrana en
disolucion durante 96 horas y en el segundo (AEM en disolucion de 80 mg/L),
durante 38 horas, tiempo en el que ya no se produjo disminucion en el valor de
la concentracion o hasta que esta experiment6 un aumento. Hay que destacar
que las membranas no fueron sometidas a un campo eléctrico con lo que no se
representaron las condiciones reales del proceso de ED. La aplicacion de un
campo eléctrico puede variar significativamente la dindmica de interaccion de

los iones con las membranas, no obstante, el objetivo de estos ensayos fue



unicamente evaluar la capacidad de retencion de los analitos de interés por

parte de dichas membranas.

En la Figura 4.21 se pueden ver los resultados de la evolucion de la

concentracion de fosfato en las diferentes disoluciones.
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Figura 4.21. Concentracion de fosfato frente al tiempo para los ensayos de retencion
con la membrana anionica Acid 100 OT para una disolucion de 10 mg/L de P (a) y una

disolucion de 80 mg/L de P (b).

Si bien previamente a la realizacion de los ensayos de ED las membranas se

dejaron equilibrar durante un minimo de 24 horas (como se indico en el
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apartado 3.3), en este caso, las membranas se introdujeron en las
correspondientes disoluciones sin previo equilibrado para poder determinar la
retencion total por parte de estas. Segun la Figura 4.21, transcurridas las 24
horas se obtuvo un porcentaje de retencion del 31,33% para la primera
disolucién (10 mg P/L, Figura 4.21a) y un 10,58 % para la segunda
(80 mg P/L, Figura 4.21b). El total retenido en el tiempo de duracion de los
ensayos fue de un 45,92% para la primera disolucioén y de un 10,47% para la
segunda. Asi pues, resultd que las AEM de la disolucion con 10 mg P/L
retuvieron, tras 24 horas de operacion, un 21,24% de fosfato adicional. En el
caso de concentraciones mayores, la retencion de fosfato una vez completado

el proceso de equilibrado, no fue significativa.

Los resultados obtenidos en estos ensayos especificos permitirian encontrar
una justificacion al error obtenido para los balances de materia realizados hasta
el momento para el ion fosfato, que fue para todos los casos cercano al 20%,
al menos en los tiempos de operacion analizados hasta el momento. Como se
ha comentado antes, esto seria en un caso especifico en el que no hubiera
aplicacion de un campo eléctrico y en el que no existieran iones competidores
en la disolucion, lo cual, evidentemente, no representa la realidad del proceso,
pero si que permite achacar el porcentaje de error obtenido en los balances de

materia realizados.



4.7. Conclusiones

Se llevaron a cabo diferentes baterias de ensayos para determinar los
parametros Optimos de operacion de un proceso de electrodialisis que tiene
como objetivos principales la obtencion, por una parte, de una corriente
concentrada en amonio y fosfato, y, por otra parte, la obtenciéon de una corriente

diluida con concentraciones aptas para vertido segun la Directiva 91/271/CEE.

La intensidad limite del sistema, determinada a partir de la curva de
polarizacion resultante de una serie de cronopotenciometrias realizadas desde
0,1 A hasta 1,1 A, fue de 0,84 A. A partir de esta intensidad limite, se obtuvo
la intensidad de trabajo aplicable al stack de ED que se determin6 como el

60% de la intensidad limite, resultando en un valor de 0,48 A.

Se estudid el efecto de la intensidad de corriente trabajando con una
configuracion de 1 par de celda y aplicando intensidades de 0,48 A, 0,40 A,
0,33 Ay 0,24 A. Se selecciono 0,24 A como la intensidad dptima del sistema
dada la mayor estabilidad mostrada en la evolucion del voltaje frente al tiempo.
El resto de los ensayos mostraron resultados no viables para la operacion del

proceso con periodos de tiempo largos.

Se determind, por otro lado, el efecto de la AEM usando las membranas
anionicas Acid 100, Acid 60 y Acid 100 OT, una configuracion de 1 par de
celda y una intensidad de 0,24 A. Se comprobé que la membrana
Acid 100 OT fue la que mostré mayores eficacias de eliminacion y de

concentracion, asi como un menor consumo energético.
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Se evaluo el efecto del numero de pares de celda aplicando una intensidad
de 0,24 A y usando la membrana anidénica Acid 100 OT con 1, 5 y 10 pares de
celda. La configuracion con 10 pares de celda mostr6 un menor consumo
energético, asi como concentraciones de amonio y fosfato mayores en un

periodo de tiempo considerablemente menor.

Se analiz6 el modo de trabajo de la fuente de alimentacion operando la celda
en modo galvanostatico (0,24 A) y en modo potenciostatico, este ltimo
realizando una bateria de ensayos en la que se trabajé con voltajes de 7,5V, 10
Vy 12,5 V. Se determind que trabajar en modo galvanostatico es mas viable,
dado el menor tiempo necesario para alcanzar un mismo valor de
concentracion, y dados los menores consumos energéticos obtenidos (0,24
kWh-m™ frente a 0,33 kWh'm?, 0,54 kWh-m> y 0,66 kWh-m™ para los
ensayosa7,5V,10 Vy 12,5 V).

Por tultimo, se realizaron ensayos para estudiar la retencion de fosfato por
parte de las AEM con el objetivo de encontrar respuesta a las pérdidas de este
elemento observadas en todos los ensayos realizados en el presente capitulo,
con valores alrededor del 20 %. Se obtuvo que las AEM fueron capaces de
retener cerca del 20% del fosfato presente en las disoluciones sintéticas
preparadas, justificando asi las pérdidas observadas en los diferentes ensayos

en los tiempos de operacion estudiados.

Asi, los parametros Optimos para operar el proceso ED fueron: una
configuracion de 10 pares de celda, trabajando en modo galvanostatico con
una intensidad aplicada de 0,24 A y una membrana anidénica Acid 100 OT,

dada su mayor selectividad para la recuperacion de fosfato.












CAPITULO

5. EVALUACION DEL PROCESO DE
ELECTRODIALISIS A TIEMPOS DE OPERACION
PROLONGADOS.

En el capitulo anterior se determinaron los parametros 6ptimos de operacion
para el proceso de ED empleando la celda 64-002 en ensayos de corta duracion
(CD). Los parametros optimizados resultaron en la utilizacion de 10 pares de
celda, en modo galvanostatico a 0,24 A de intensidad, usando membranas

catiénicas PC-SK y membranas anionicas Acid 100 OT.

En este capitulo se presentan los resultados obtenidos durante la operacion del
sistema de ED a tiempos de operacion prolongados, esto es, la realizacioén de
un mayor nimero de ciclos. Se llevaron a cabo cuatro experimentos de larga
duracion (LD), con los parametros de operacion ya comentados, utilizando la
celda 64-002 y variando diferentes condiciones de operacion. Los

experimentos realizados fueron:

(i) ensayo con acidificacion de la corriente concentrada con H,SO4
(LD-HQSO4);

(i1) ensayo con acidificacion de la corriente concentrada con HC1 (LD-HCI);
(iii) ensayo con configuracion EDR (LD-EDR);
(iv) ensayo con agua de caracteristicas blandas (LD-Blanda).

Todos estos experimentos se plantearon con el objetivo de comprobar la

estabilidad del sistema durante periodos prolongados de operacion para la



consecucion de los objetivos de esta tesis, que fueron: por una parte, obtener
una corriente concentrada con una concentracion tal que permita aumentar la
eficacia de los posteriores procesos de recuperacion (valores superiores a
500 mg N/L y 60 mg P/L), como son la produccién de (NH4),SO4 en
contactores de membranas [28,29] o la produccién de estruvita mediante
procesos de cristalizacion [85-87]; y, por otra parte, obtener una corriente
diluida que cumpla con los limites de vertido establecidos en la Directiva
91/271/CEE, sobre el tratamiento de las aguas residuales urbanas (15 ppm de
N-NH4 y 2 ppm de P-PO, entre 10,000 p.e. y 100,000 p.e.)>.

Destacar, que, de aqui en adelante, se presentaran datos de todos los iones que
intervienen en el proceso estudiado (amonio, fosfato, sulfato, calcio, magnesio
y potasio) dada la mayor duracion de los ensayos realizados, al contrario que
en el capitulo anterior en el que se trataron solo los iones objetivo, amonio y
fosfato. Esto es de vital importancia a la hora de cuantificar la pérdida de
elementos de interés durante el proceso. Los iones cloruro y sodio, se
mostraran junto con el resto de los iones para estudiar la evolucion del conjunto
de estos, pero no se mostraran en el calculo de las eficacias alcanzadas, dado
que no son iones de interés para los objetivos de este trabajo y, ademas, no son

propensos a la formacion de precipitados a los valores de pH de trabajo.

315 ppm de N y 2 ppm de P para poblaciones entre 10.000 h.e y 100.000 h.e.
10 ppm de N y 1 ppm de P para poblaciones de mas de 100.000 h.e.
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Por ultimo, se acidifico la corriente concentrada para evitar la precipitacion de
sales debido a valores de pH elevados (ver apartado 4.3, capitulo 4). En la
Figura 5.1 se muestra el pH de cada uno de los experimentos que se presentan

a lo largo de este capitulo.
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Figura 5.1. Evolucion del pH para los experimentos LD-H>SO,, LD-HCI,

LD-EDR, LD-Blanda.

El pH del compartimento concentrado se mantuvo en valores de entre 3 y 4
mediante la adicion de H>SOs o HCI en los casos correspondientes. El
compartimento diluido presentd valores de 6,7 a 6,9 aproximadamente, valores
tipicos del efluente de un AnMBR. Por tltimo, el pH del electrolito se mantuvo
en valores en torno a 2, valor dado por la disolucion electrolitica de H,SO4

0,1 M.



5.1. Ensayo de larga duracién con acidificacion de la corriente

concentrada con acido sulfurico: LD-H,SO,.

Se realizo un ensayo acidificando la corriente concentrada del sistema de ED
a partir de H,SO4 al 97% (LD-H>S04) — del mismo modo que en los ensayos
CD en los que se trabajo con 10 pares de celda — afiadiendo el volumen
necesario de H>SOj4 al 97% cada vez que el pH sobrepasaba las 4,5 unidades.
La evolucion del voltaje y de la conductividad de los compartimentos

concentrado y diluido se muestra en la Figura 5.2.

El proceso evolucionod con ciclos estables con un voltaje promedio inicial de
5,8 V. Sin embargo, tras 4,8 horas de operacion (288 minutos, 11 ciclos con
una duracion promedio de 26 minutos y con un volumen total tratado de
19,5 L) el proceso tuvo que ser detenido debido a la formacién de un
precipitado que, produciendo una bajada significativa del caudal de trabajo,
impidio la continuidad del experimento. La conductividad en el compartimento
concentrado alcanzé un valor de 15,60 mS/cm y en el compartimento diluido,

la conductividad promedio alcanzada fue de 0,69 mS/cm.

En la Figura 5.3 se puede ver como el precipitado aparecio tanto en los filtros

situados a la entrada del sistema de ED, como en las membranas de intercambio

i6nico, asi como en el depdsito de concentrado.
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Figura 5.2. Evolucion del voltaje frente al tiempo y de las conductividades de los

compartimentos concentrado y diluido frente al tiempo para el ensayo LD-H2504
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Figura 5.3. Precipitados encontrados en el equipo de ED tras la realizacion de
ensayos de larga duracion: a) filtro del compartimento concentrado en la entrada de

la celda de ED; b) membrana de intercambio cationico; c) deposito de concentrado.

En la Tabla 5.1, se presentan las concentraciones obtenidas en la corriente de
entrada, asi como en las corrientes diluida y concentrada. Se registraron
concentraciones de 583,73 mg N-NH4/L en la corriente concentrada, superando
el objetivo establecido para este componente. En contraste, el fosfato alcanzé
solo 42,60 mg P-PO4/L, quedando por debajo del objetivo fijado. El bajo valor
de fosfato se atribuyd, por un lado, a su menor velocidad de migracion
(Anexo I) asi como a las menores concentraciones de este en la corriente de
entrada (Tabla 5.1) y, por otro lado, al fendmeno de precipitacion observado,
que limit6 la prolongaciéon de los tiempos de operacidn necesarios para

alcanzar mayores concentraciones de fosfato en la corriente concentrada.

Por otro lado, de la misma forma que en los ensayos CD realizados en el
capitulo 4, no se alcanzaron los valores limite de vertido para el fosfato,
obteniéndose una concentracion de 3,5 mg P-PO4/L. En el caso del amonio se

obtuvieron concentraciones por debajo de los 10 mg N-NH4/L, concentracion
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mas restrictiva que establece la normativa para zonas sensibles

(<100.000 h.e.), con un valor correspondiente a 8,6 mg N-NH4/L.

El hecho de que los limites de vertido no mejoren respecto a los ensayos CD
era previsible, ya que no se realizaron ajustes especificos para cumplir con los
objetivos en la corriente diluida. La tinica variacion con respecto a los ensayos
CD fue la realizacion de un mayor nimero de ciclos, manteniendo la condicion
de paro de ciclo en 22 V, pero la duracion de ciclo — que es el factor que marca
la mayor o menor dilucién en el compartimento diluido — fue similar para

ambos bloques de experimentos.

Tabla 5.1. Concentraciones en las corrientes de entrada, la corriente diluida y la

corriente concentrada para el sistema de ED durante el ensayo LD-H2SOa.

Concentracion (mg/L)

Entrada Diluido Concentrado
N-NH, 589 £ 1,6 8,6 + 1.3 583.7
P-PO, 10,3 £+ 0,0 3,5 + 0,3 42,6
S-S0, 2014 + 473 28,8 + 10,7 2513,1
Mg 46,7 + 3,0 11,7 =+ 24 426,9
Ca 176,2 £+ 10,3 30,1 + 838 10314
K 11,1+ 0,7 1,6 + 03 107.8

En la Figura 5.4 se muestra la evolucion de los iones en la corriente
concentrada. Resulta interesante ver como las concentraciones de sulfato y
calcio experimentaron una caida abrupta en el minuto 218, aumentando tras 20

minutos, aunque sin llegar a recuperar los valores alcanzados previamente. En



la Figura 5.2b se observa también, a los 218 minutos, esta caida en la
conductividad de la corriente concentrada. Este resultado parece indicar la
precipitacion de una sal de sulfato de calcio, teniendo en cuenta, ademas, las
elevadas concentraciones de sulfato y calcio alcanzadas en la corriente
concentrada (Tabla 5.1) con valores de 2513,1 mg S-SO4 /Ly 1031,4 mg Ca/L.
Se observa, ademas, en el minuto 105 una subida importante en el valor de la
concentracion de sulfato, resultado de una adicion de acido sulfurico para el

mantenimiento del pH en los valores comentados anteriormente.

=-S-SO4 Ca Cl -=-Na = N-NH4 -=-P-PO4 -=-K -=-Mg
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Figura 5.4. Evolucién de los iones en la corriente concentrada para el ensayo

LD-H>S04.

Para poder comparar correctamente la evolucion del sistema, se presentan en
la Figura 5.5 los factores de dilucion (Fp) y de concentracion (F¢) asi como las
eficacias de eliminacion (Meliminacien) ¥ de€ recuperacion (Nrecuperacisn) Para

los iones amonio, fosfato, sulfato, magnesio, calcio y potasio. Los Fc y Fp



CAPITULO 5

aportan informacion “rapida” sobre como se ha comportado el sistema respecto

a la corriente de entrada.
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Figura 5.5. Representacion de los factores de eliminacion y concentracion y de las
eficacias de eliminacion y recuperacion para el amonio, fosfato, sulfato, magnesio,

calcio y potasio del ensayo LD-H2SO4.

Se puede ver que para los iones amonio, sulfato, calcio y potasio, la

concentracion de la corriente diluida se redujo en un rango de entre 5y 7 veces



la corriente de entrada (Fp). Los iones fosfato y magnesio presentaron valores
de Fp mas bajos que el resto de los iones. En cualquier caso, no fue suficiente
dado que no se alcanzaron los limites de vertido que establece la
Directiva 91/271/CEE (Figura 5.5a). En cuando a 1a Mejiminacisn, todos los
iones presentaron eficacias en torno al 80%, a excepcion del fosfato, con
eficacias del 59,3 % y el magnesio con valores de 69,7 %, (Figura 5.5 b) ambos
asociados a sus menores velocidades de migracion (0,11 mg-em?-h'! y
0,22 mg-ecm™-h'! para el fosfato y el magnesio, respectivamente) atribuido,

entre otros factores, a sus mayores radios hidratados (ver Anexo I).

En términos de concentracion, el ion que mayor Fc mostr6 (Figura 5.5a) fue
el sulfato (12,5), resultado de las elevadas concentraciones alcanzadas debido
a la adicion de H,SO4 para el mantenimiento de la corriente concentrada en
valores acidos — esto se refleja también en las mayores concentraciones de
partida para este ion (Tabla 5.1), por encima de los valores promedio para el
efluente del AnMBR (122,4 mg S-SO4 /L, Tabla 3.1)-. La Nrecuperacisn del
sulfato, sin embargo, no presentd valores significativamente elevados en
comparacion con el resto de los iones. Este resultado se atribuye al hecho de
que este parametro considera los gramos de sulfato agregados al sistema para
el control del pH de la corriente concentrada durante el experimento, mientras
que el Fc solo tiene en cuenta las concentraciones iniciales y finales en el
compartimento concentrado (Figura 5.5 b). El amonio, el magnesio y el potasio
presentaron Fc por encima de 9 y las Mrecuperacion de los mismos se
encontraron por encima del 80%. Sin embargo, los iones fosfato y calcio
presentaron los Fc y 1as Nrecuperacisn Mas bajas, siendo los Fc 4,1y 5,9 para el

fosfato y el calcio respectivamente y 1as Nrecuperacisn 42,1 %0y 51,4 % para el
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fosfato y el calcio, respectivamente. El hecho de que los parametros de
eliminacion para el calcio fueran elevados pero los de
concentracion/recuperacion bajos sugiere que este elemento fue eliminado de
la corriente diluida, pero desaparecio de la corriente concentrada, evidenciando
su precipitacion. Por ultimo, en el caso del fosfato los menores parametros de
concentracion/recuperacion se asociaron a la retencion de este elemento por
parte de las AEM (ver apartado 4.6). Asi pues, en este experimento las
concentraciones de fosfato y amonio alcanzadas en la corriente concentrada
(42,60 mg P-PO4/L y 583,73 mg N-NH4/L, respectivamente) fueron, en vista a
su recuperacion en procesos posteriores, insuficientes para el fosfato
(>60 mg P /L y muy proximas al valor minimo requerido para el amonio

(500 mg N/L).

La razén de no haber alcanzado mayores concentraciones de los compuestos
de interés (N-NH4; y P-PO4) se debid, como se comentd al inicio de este
capitulo, a que el sistema de ED tuvo que detenerse a consecuencia de una
caida abrupta en el caudal de trabajo. La causa de este fallo se atribuyoé a la
formacion de un precipitado en el sistema, que dados los resultados obtenidos

parecia tratarse de una sal de sulfato célcico.

Tras finalizar el experimento se analizo el precipitado por espectroscopia de
masas de plasma (ICP-MS) y por analisis elemental (Tabla 5.2 y Tabla 5.3,
respectivamente), confirmando que el compuesto precipitado fue sulfato
calcico. Se obtuvieron valores significativamente elevados en los porcentajes
de Sy O - indicando presencia de sulfato - respecto del C, N y H en el analisis
elemental y valores de Ca 200 veces superiores al resto de elementos traza

analizados por ICP-MS, como son el P, K y Mg. No obstante, aunque en una



cantidad significativamente menor, el precipitado mostr6 trazas de P que
podrian justificar en parte, las menores Nrecuperacisn Obtenidas para este

elemento, ademas de la retencion del fosfato por parte de las AEM.

Tabla 5.2. Determinacion de C, H, O, N y S por andlisis elemental del precipitado
formado durante el ensayo LD-H>SOa.

Elementos (%)
1,07 £ 0,04
2,27 + 0,05

41,19 £+ 0,90
<LD
13,91 + 0,86

©nzOoOImn

*LD: limite de deteccion

Tabla 5.3. Determinacién de Mg, P, K y Ca por ICP-MS del precipitado formado
durante ensayo el LD-H>SO..

Elementos (mg/kg)

Mg 0,14 = 0006
P 124 + 0,005
K 0,06 £ 0,002
Ca 284+ 1.7

Por ultimo, se presentan en la Tabla 5.4, los resultados obtenidos al aplicar los
balances de materia en estado estacionario realizados a partir de las
concentraciones medidas en las corrientes de salida (diluido, concentrado y
electrolito), ademas de en las muestras recogidas durante la ejecucion del
experimento. Estos resultados se muestran en términos de porcentaje. Se

calcul6 también el porcentaje de error, resultante de la diferencia entre los
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gramos de entrada al sistema y los de salida. Un valor negativo de este error
implica que se han “generado” gramos del ion correspondiente, mientras que
un valor positivo indica que han “desaparecido”. En el Anexo IV, se presentan
en detalle los balances realizados para cada uno de los iones en cada uno de

los experimentos.

Tabla 5.4. Balances de materia para el experimento LD-H2SOs.

Balances (%)

Diluido  Concentrado Electrolito Error
N-NH, 16,84 74,29 10,28 -1,41
P-PO, 38,62 30,84 0,00 30,54
S-S0, 11,06 62,85 18,73 7,36
Mg 28,98 66,48 9,25 -4,71
Ca 19,88 45,03 8,79 26,30
K 17,23 73,61 9,82 -0,67

Los valores de P-PO4 obtenidos mediante balances confirman lo constatado
anteriormente, el fosfato es el ion que peor movilidad presentd pues un 38,62%
de este se quedo en el compartimento diluido. Solo un 30,83% paso al
compartimento concentrado que, comparado con los iones restantes — que
presentaron en todos los casos valores por encima del 60% en la corriente
concentrada (excepto el calcio, con valores del 45,03%, asociado a la
precipitacion de la sal de sulfato céalcico)— evidencia la peor movilidad del P.
Ademas, un 30,54% del fosfato que entrd al sistema, “desaparecid” de este,
asociandose un 20% de esta pérdida, aproximadamente, con la retencion de
este elemento por parte de las AEM Acid 100 OT y el 10% restante a las trazas

de fosforo encontradas en el precipitado analizado (Tabla 5.3).



En cuanto al calcio y el sulfato — iones que precipitaron como sal de sulfato
calcico durante el experimento — es evidente la precipitacion del calcio debido
al error obtenido del 26,30 %. Pero en el caso del sulfato el error fue solo del
7,36 %. Este error no es 16gico, pues deberia ser mayor dados los resultados
del analisis del precipitado obtenido, y se achacé a un error experimental
asociado a la adicion de HoSOs. En cualquier caso, la precipitacion del sulfato

de calcio quedé demostrada.

El resto de los errores obtenidos fueron menores al +£10%, asociandose estos a

errores analiticos.
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5.2. Ensayo de larga duracién con acidificacion de la corriente

concentrada con acido clorhidrico: LD-HCI.

Considerando que la precipitacion del ensayo LD-H,SOj4 se produjo, ademas
de por las elevadas concentraciones de calcio alcanzadas en el compartimento
concentrado, por a la adicion de sulfato debido a la acidificacion de la corriente
concentrada con acido sulfurico, se llevd a cabo un experimento de larga
duracion utilizando 4cido clorhidrico como agente acidificante. Este ensayo
tuvo como objetivo mitigar las altas concentraciones de sulfato y, por ende,

prevenir la precipitacion del sulfato calcico.

Enla Figura 5.6 se puede observar la estabilidad del proceso de ED en términos
de voltaje y las conductividades en los compartimentos concentrado y diluido.
El voltaje promedio al inicio de cada ciclo fue ligeramente superior al del

ensayo LD.H,SO4, con un valor de 6,2 V.

Con respecto a las conductividades se alcanzo6 un valor de 23,29 mS/cm en la
corriente concentrada y un valor promedio de 0,76 mS/cm en la corriente
diluida. Los mayores valores de conductividad en la corriente concentrada se
asociaron a la mayor duracion del experimento dado que no se adiciono sulfato
a la corriente concentrada para la acidificacion de la misma. El ensayo durd
esta vez un total de 382 minutos y se realizaron 17 ciclos (con una duracion

promedio de 22,5 minutos por ciclo) tratando un volumen total de 29,7 L.
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Figura 5.6. Evolucion del voltaje frente al tiempo y de las conductividades de los

compartimentos concentrado y diluido frente al tiempo para el ensayo LD-HCI.

En la Tabla 5.5 se muestran las concentraciones a la entrada del proceso, asi
como a la salida para las corrientes diluida y concentrada. Esta vez se lograron
concentraciones mayores para el amonio y para el fosfato, concretamente
valores de 740,37 mg N-NH4 /L y 50,05 mg P-PO4 /L, respectivamente. Sin
embargo, el valor para el P-POj4 siguid sin ser 6ptimo para los procesos de

recuperacion posteriores (>60 mg P/L). Esto sucedi6 debido a que, de nuevo,
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se produjo la precipitacion del sulfato célcico, a pesar de haber logrado
aumentar los tiempos de operacion con el uso del HCl en lugar del H,SO4 para
la corriente concentrada. Eso ultimo se ve reflejado en las elevadas
concentraciones para estos iones en la Tabla 5.5, siendo 1839,01 mg S-SO4/L

y 2135,66 mg Ca /L para el sulfato y el calcio, respectivamente.

Tabla 5.5. Concentraciones en las corrientes de entrada, la corriente diluida y la

corriente concentrada para el sistema de ED durante el ensayo LD-HCI.

Concentracion (mg/L)

Entrada Diluido Concentrado
N-NH, 57,11 + 6,04 11,67 + 2,85 740,37
P-PO, 6,60 + 034 2,57 = 030 50,05
S-S0, 98,49 + 13,45 1748 + 992 1839,01
Mg 39,81 + 037 10,36 + 1,83 515,62
Ca 156,81 + 1,10 2970 + 6,22 2135,66
K 9,66 + 044 1,98 + 047 127,62

Ademas, en la corriente diluida, no se alcanzaron los limites de vertido para el
P-PO4 por las razones ya comentadas en el apartado 5.1 (no se realizaron
modificaciones para aumentar la eficacia de eliminacion con respecto a los
ensayos CD en la corriente diluida). En el caso del amonio si que se lograron
concentraciones por debajo del limite menos restrictivo de la

Directiva 91/271CEE* aunque esta vez, el valor obtenido fue mayor que en el

415 ppm de N y 2 ppm de P para poblaciones entre 10.000 h.e y 100.000 h.e.
10 ppm de N y 1 ppm de P para poblaciones de mas de 100.000 h.e.



ensayo LD-H>SOs, asociado a una menor duracion del tiempo de cada ciclo

(23 minutos por ciclo frente a 26 minutos en el LD-H>SO4).

En la Figura 5.7a se muestran los factores de dilucion (Fp) y de concentracion
(Fc), y en la Figura 5.7b las eficacias de eliminacion (Mejiminacien) Y de
recuperacion (nrecuperacién), de las corrientes diluida y concentrada. Los iones
amonio, sulfato, calcio y potasio mostraron Fp alrededor de 5, sin embargo, los
iones fosfato y magnesio, mostraron valores del Fp de 2,6 y 3.8,
respectivamente. En el caso de 1as Mejiminacign, t0dos los iones presentaron
valores por encima del 75% a excepcion del fosfato y el magnesio que
mostraron valores del 53,6 % y del 69,1 %, respectivamente. Los menores
valores de dilucion/eliminacion para el fosforo se asocian a la retencidn de este
por las AEM, ademads de por su menor movilidad en disolucién (ver Anexo I).
En el caso del magnesio, la menor eliminacion — del mismo modo que en el
ensayo LD-H»SO4 — se asoci6 también a su menor velocidad de migracion a
razon de su mayor radio hidratado, en comparacion con el resto de los iones

presentes en la corriente diluida.

En cuanto a los parametros de concentracion/recuperacion, los cationes
amonio, calcio, magnesio y potasio presentaron valores de Fc similares,

multiplicando 13 veces la concentracion de entrada en todos los casos.
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Figura 5.7. Representacion de los factores de eliminacion y concentracion y de las
eficacias de eliminacion y recuperacion para el amonio, fosfato, sulfato, magnesio,

calcio y potasio del ensayo LD-HCI.

De la misma forma, 1as Nrecuperacien d€l amonio, magnesio, calcio y potasio

oscilaron entorno al 80%. Curiosamente, el calcio presentd valores de

recuperacion que hacen pensar que no se produjo la precipitacion
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(81,9%). Sin embargo, si que la hubo, produciendo también una disminucion
significativa del caudal de trabajo y, por lo tanto, una parada del proceso. Esta
precipitacion sucedid6 de manera mdas inminente y abrupta que en el

experimento LD-H,SOy4, y no se recogieron muestras tras la precipitacion.

En el caso del fosfato, se obtuvo un Fc més bajo, asi como una Nrecuperacion
menor de 7,6 y 61,9 %, respectivamente, en comparacion con el resto de los
iones. No obstante, estos valores fueron ligeramente mayores que en el
experimento anterior (LD-H,SO4) debido a la mayor duracion del proceso que
se asocio, a su vez, a la menor concentracion de iones sulfato adicionados a la
corriente concentrada por el cambio de 4cido utilizado. Esto supone un mayor
volumen tratado (10 litros mas que en el experimento LD-H,SO4) y, en
consecuencia, una mayor cantidad de P-PO4 introducido en el sistema, que se
traduce en una mayor recuperacidbn y mayores concentraciones finales

alcanzadas.

En relacion con el ion sulfato, se observaron valores de Nrecuperacisn del 112%
y un Fc superior al del experimento LD-H,SO4, a pesar de la ausencia de
adicién manual de sulfato a la corriente concentrada. La eficacia superior al
100% se atribuyo a posibles errores analiticos, evidenciados por un error
negativo en el balance de materia (Tabla 5.6), tedricamente indicando una
presencia excesiva de este elemento en la corriente concentrada, lo cual es
improbable. Se piensa, ademds, que las diferencias de caudal entre el
electrolito y las corrientes concentrada y diluida ( 150 L/h para el electrolito y
50 L/h para concentrado y diluido) durante los experimentos podrian haber
facilitado la transferencia de sulfato desde la disolucion electrolitica hacia los

compartimentos concentrado (en el lado del anodo) y diluido (en el lado del
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catodo).Esto podria extrapolarse a todos los experimentos realizados,

incrementando ligeramente el valor de las recuperaciones de este elemento.

En la Tabla 5.6 se muestra la distribucion de los porcentajes para cada una de
las corrientes de salida del ensayo LD-HCI, calculados mediante los balances

de materia en estado estacionario.

Tabla 5.6. Balances de materia para el experimento LD-HCI.

Balances (%)

Diluido Concentrado Electrolito Error
N-NH, 23,85 62,24 10,24 3,66
P-PO, 45,32 36,63 0,00 18,05
S-S0, 15,26 65,96 27,46 -8,68
Mg 30,34 62,09 5,38 2,18
Ca 22,11 65,38 5,34 7,16
K 23,95 63,26 9,32 3,46

Para este experimento se presentaron valores significativamente elevados en la
corriente diluida para el ion fosfato (44,65%), los mas elevados de entre todos
los iones de esta corriente. A la vez, se obtuvieron los menores valores para
este ion en la corriente concentrada (33,89%), siendo los valores para el resto
de los iones superiores al 60%. El porcentaje de error obtenido para el fosfato

fue del 18,05%, explicado por la retencion de fosfato de la membrana AEM.

El resto de los porcentajes obtenidos fueron todos de un +10%, considerandose
errores asociados a las analiticas realizadas. Sin embargo, dadas las
precipitaciones observadas también en el presente experimento, los porcentajes

de error del calcio y del sulfato deberian ser mayores. No obstante, como se



coment6 con anterioridad, en este experimento la precipitacion tuvo lugar de
manera mas abrupta, impidiendo, una vez iniciada la precipitacion, la toma de

muestras. Las ltimas muestras medidas fueron asi, previas a la precipitacion.

De cualquier modo, se comprob6é que la acidificacion mediante acido
clorhidrico de la corriente concentrada dio lugar a una mayor duraciéon del
experimento y, por lo tanto, a la obtencidon de concentraciones mayores para el
N-NHsy el P-PO4 (740,37 mg/L y 50,05 mg/L, respectivamente). Sin embargo,
debido a la precipitacion de la sal de sulfato célcico el proceso tuvo que ser
detenido y no pudieron alcanzarse las concentraciones de amonio y fosfato
necesarias para llevar esta corriente a procesos de recuperacion posteriores.
Por ello, se plante6 una nueva alternativa de operacion para reducir el scaling
en las membranas y prolongar asi, el tiempo de operacion. Esta alternativa se

presenta en el siguiente apartado.
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5.3. Ensayo operando con ED reversible: LD-EDR.

Tras la precipitacion en los experimentos LD-H,SO4 y LD-HCI se decidio
trabajar en ensayos de larga duracion alternando un cambio de polaridades
cada determinado tiempo para evitar la formacion de la capa limite en la
superficie de la membrana y, por lo tanto, la precipitacion de sulfato célcico en
esta. Asi pues, se puso en marcha un experimento con los parametros de
operacion utilizados hasta el momento y con acidificaciéon de la corriente

concentrada a partir de la adicion de HC1 37%, pero trabajando con EDR.

En la Figura 5.8 se muestra la evolucion del voltaje en el stack de ED, asi como
las conductividades de las corrientes concentrada y diluida frente al tiempo,
mostrando un comportamiento estable a lo largo de todo el proceso. Se
establecio un tiempo de 15 minutos para cada cambio de polaridad, esto es,
cada mitad de ciclo — tiempos utilizados por otros autores que trabajaron con
EDR [59,73,88] —. El cambio de polaridad se ve reflejado en el cambio de signo
del voltaje en la Figura 5.8 —el signo negativo es la operacion con las
polaridades invertidas y el positivo con las polaridades como en ED
convencional, esto es anodo (+) y catodo (-) —. El valor promedio del voltaje
al inicio de ciclo fue de 4,36 V, menor que en los experimentos LD-H>SOs y
LD-HCI. La conductividad en la corriente concentrada fue de 20,93 mS/cm
— reduciéndose con respecto al ensayo LD-HCl — y de un promedio de

0,82 mS/cm en la corriente diluida.

La aplicacion de la EDR consigui6 alargar la operacion del proceso hasta los
470 minutos (respecto a los 382 min del ensayo LD-HCl y los 288 minutos del

ensayo LD-H>S0Os), prolongando también la duracion de los ciclos a una media



de 32,5 minutos por ciclo, en comparacion a los 26 y 22,5 minutos de los

ensayos LD-H,SO4 y LD-HCI, respectivamente.
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Figura 5.8. Evolucién del voltaje frente al tiempo y de las conductividades de los

compartimentos concentrado y diluido frente al tiempo para el ensayo LD-EDR.

Los ciclos fueron mas largos debido al cambio de polaridad. Al realizar el
cambio de polaridades de los electrodos, la DBL a ambos lados de las
membranas se rompe, redisolviendo los posibles precipitados que se estuviesen

generando y haciendo que la resistencia del sistema asociada al scaling
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disminuya. Sin embargo, al disminuir la resistencia, el sistema puede
permanecer mas tiempo en el voltaje en el que se encontraba momentos antes
de realizar el cambio de polaridades — en este caso este voltaje fue de unos 8 V
—, por lo tanto, los ciclos de trabajo se prolongan, tardando més en alcanzar
el voltaje critico (22 V). Esto puede ser beneficioso en términos de dilucion —
ciclos mas largos —, pero perjudicial en términos de consumo energético, como
se vera en el apartado 5.5.3 del presente capitulo — mayor tiempo trabajando a

voltajes elevados —.

A pesar de la aplicacion de la EDR para evitar el scaling en membranas y
filtros, se produjo la precipitacion de sales de manera inevitable, reduciendo el
caudal de trabajo a valores inoperables. Debido a esto tltimo, el tiempo total
de operacion se redujo respecto al experimento LD-HCI (y por lo tanto el
volumen tratado, que fue de 25,9 L) y no se alcanzaron los valores de P-PO4

requeridos para procesos posteriores de recuperacion (>60 mg P/L).

Enla Tabla 5.7 se muestra el valor de las concentraciones alcanzadas tanto para
el N-NH;4 (646,87 mg/L) como para el P-PO4 (39,83 mg/L), que, ademas,
fueron menores que en el experimento LD-HCI. Esta menor concentracion se
atribuyo al mezclado de las corrientes de diluido y concentrado durante el
cambio de polaridades. El sistema realizaba este cambio de manera automatica
a la entrada del stack (valvula automatica), pero a la salida de este, el cambio
de tubos de un deposito a otro tuvo que realizarse de manera manual (apartado
3.3.3). No obstante, dados los volimenes tratados en el montaje a escala
laboratorio y el modo de operacion semidiscontinuo, carecia de sentido el
desecho de un volumen de trabajo como es habitual en plantas a mayor escala

[59].



Tabla 5.7. Concentraciones en las corrientes de entrada, la corriente diluida y la

corriente concentrada para el sistema de ED durante el ensayo LD-EDR.

Concentraciéon (mg/L)

Entrada Diluido Concentrado
N-NH, 49,79 + 2231 829 + 1,50 646,87
P-PO, 7,06 t 0,52 297 + 0,25 39,83
S-S0, 100,35 + 12,27 10,01 + 2725 1615,90
Mg 41,55 2,36 13,53 + 1,58 452,32
Ca 159,06 + 3,86 31,88 + 4,76 1690,54
K 13,03 = 1,31 2,17 = 042 151,74

Las concentraciones en la corriente diluida, de nuevo, se encuentran por debajo
de los limites de vertido para el amonio (8,29 mg N-NH4/L) pero no para el
fosfato (2,97 mg P-PO4/L). Los valores de sulfato y calcio alcanzados en la
corriente concentrada son significativamente elevados (1615,90 mg/L y

1690,54 mg/L, respectivamente).

Por otro lado, en la Figura 5.9a se muestran los factores de dilucion (Fp) y
concentracion (Fc) y en la Figura 5.9b se presentan la Mejiminacion ¥ 1@
Nrecuperacién Para el experimento LD-EDR. De nuevo el fosfato y el magnesio
presentaron los menores valores para el Fp (2,4 y 3,1, respectivamente),
mientras que los iones restantes presentaron valores del Fp superiores a 5, esto
es, se redujo la concentracion de entrada mas de 5 veces en el compartimento
diluido. El sulfato, de nuevo, present6 un Fp de 10, mas elevado que para el
resto de los iones. En cuanto a 1a Nejiminacion » €1 calcio y el potasio presentaron
valores alrededor del 75%, el amonio y el sulfato del 83,3% y del 88,0%,
respectivamente, y finalmente, el fosfato y el magnesio mostraron los valores

mas bajos (49,2% y 60,1%) atribuido, de la misma forma que para los valores
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obtenidos para los Fp, a las menores velocidades de migracion de ambos iones
(ver Anexo I).
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Figura 5.9. Representacion de los factores de eliminacion y concentracion y de las
eficacias de eliminacion y recuperacion para el amonio, fosfato, sulfato, magnesio,

calcio y potasio del ensayo LD-EDR.



En el caso de los Fc los cationes de calcio, magnesio y potasio exhibieron
valores similares, aunque ligeramente inferiores en comparacion con el ensayo
LD-HCI, representando aproximadamente 10 veces la concentracion de
entrada — frente a valores de 13 obtenidos en el ensayo LD-HCI —. En contraste,
el amonio mostrd un F¢ ligeramente superior al resto de cationes (13), y el
fosfato los menores valores de concentracion con un F¢ de 5,6. Por otro lado,
12 Nyrecuperacisn fue del 75% aproximadamente para los iones calcio y potasio,
y del 68,7% para el amonio. La menor recuperacion del amonio en este ensayo
en comparacion con el LD-HCI, se atribuy6 a la menor concentracién inicial
de amonio en la corriente de entrada (57,11 mg/L comparados con los
49,79 mg/L actuales). El magnesio, sin embargo, presentd valores
notablemente superiores al resto de iones, con Nrecuperacisn del 98%, asi como
el sulfato (99,3%). El fosfato presentd el valor la Mrecuperacion Méds baja
(49,2%), atribuido a la menor velocidad de migracion. En general, se
obtuvieron valores de recuperacion menores con respecto al LD-HCI, que se
atribuyeron al mezclado de las corrientes concentrada y diluida durante el

cambio de polaridades.

Destacar que el sulfato presentd los parametros mas elevados tanto en términos
de dilucion/eliminacion como en términos de concentracion/recuperacion,
dado que se trata de uno de los aniones con mayor facilidad para migrar del
compartimento concentrado al diluido. Ademas, como ya se ha comentado, se
sospecha de la transferencia de los iones sulfato desde el electrolito al resto de
compartimentos, debido a las diferencias de presion generadas por los
diferentes caudales entre las corrientes diluida y concentrada (50 L/h) y el

electrolito (150 L/h).
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En la Tabla 5.8 se presentan los porcentajes para la distribucion de cada una de
las corrientes de salida del ensayo LD-EDR calculados a partir de los balances

de materia al sistema en estado estacionario.

Tabla 5.8. Balances de materia para el experimento LD-EDR.

Balances (%)

Diluido Concentrado Electrolito Error
N-NH, 16,38 59,81 12,24 11,57
P-PO, 49,14 31,40 0,00 19,46
S-S0, 8,63 65,16 30,22 -4.01
Mg 3891 61,27 8,14 -8,32
Ca 23,83 59,63 8,18 8,36
K 19,82 64,34 12,33 3,01

Se registraron porcentajes elevados en la corriente diluida para el fosfato
(49,14%), asi como para el magnesio (38,91%), que explican los menores
parametros de dilucidon/eliminacién obtenidos en esta corriente para estos
elementos. En la corriente concentrada, los valores mas bajos corresponden al
ion fosfato con un 31,40%, mientras que los valores para los demas iones
fueron cercanos al 60% o superiores, incluido el magnesio. Por otro lado, el
porcentaje de error asociado al magnesio fue negativo (-8,32%), lo que podria
explicar los mayores valores de recuperacion obtenidos en el analisis de las
eficacias. El error para el fosfato fue del 19,46%, atribuido a la retencion de
fosfato por parte de la membrana AEM. Los demas porcentajes asociados al
error obtenidos se mantuvieron dentro de un rango de +£10%, achacando estos

valores a errores analiticos.

Con respecto a porcentajes de error para el calcio y el sulfato, se deduce lo

mismo que lo explicado en el apartado 5; los porcentajes de error deberian ser



mayores pero las ultimas concentraciones medidas se tomaron previas a la
precipitacion, con lo que no se registraron las menores concentraciones de

calcio y sulfato asociadas a este fendmeno.

Finalmente, la aplicacion de la EDR resulto 1til para retrasar la precipitacion
del sulfato calcico, sin embargo, no se lograron alargar lo suficiente los tiempos
de operacion como para alcanzar las concentraciones deseadas de P-PO., que
resultaron tras la finalizacion del experimento, en un valor de

39,83 mg P-PO./L.

Ademas, tras la realizacion de diferentes experimentos en los que se aplicaron
diferentes soluciones (LD-H»SO4, LD-HCI y LD-EDR) se concluy6 que la
precipitacion del sulfato célcico tuvo lugar por alcanzar concentraciones de
calcio y sulfato mayores al limite de solubilidad de dicha sal (2400 mg/L)
[89,90] (ver apartado 5.5.4), atribuido a la elevada dureza y a la elevada

concentracion de sulfatos de las aguas de la zona mediterranea.

5.4. Ensayo con agua de caracteristicas blandas: LD-Blanda.

Con los experimentos realizados hasta el momento se constaté la inviabilidad
de llevar a cabo un proceso de ED de manera convencional, debido a la
existencia de problemas de precipitacion de una sal de sulfato de calcio durante
la ejecucion del proceso. Esta precipitacion fue consecuencia de las elevadas
concentraciones de los iones que componen dicha sal en la corriente de entrada
a la celda de ED, caracteristicas de zonas de elevada dureza y, ademads, con
elevadas concentraciones de sulfato, como es el caso del area geografica del

mediterraneo.
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Asi pues, se planted evaluar la viabilidad del proceso propuesto (ED
convencional, celda 64-002) en caso de operar con aguas residuales generadas
en zonas con aguas de abastecimiento de menor dureza y se realizd un
experimento simulando un agua de caracteristicas blandas. Para ello, se llevd
a cabo un experimento en el cual el efluente del AnMBR fue diluido
manualmente un tercio con respecto a las concentraciones iniciales. Esto
excluyo los valores de nitrégeno y fosforo, los cuales se mantuvieron alrededor
de 50 mg N-NH4/L y 6 mg P-PO./L, respectivamente, mediante la adicion de
(NH4)>CO3 para el amonio y Na3POy-12H,0 para el fosfato.

En la Figura 5.10 se presenta la evolucion del voltaje en funcion del tiempo,
asi como las conductividades alcanzadas en los compartimentos concentrado
y diluido. Ademas, la Tabla 5.9 muestra las concentraciones alcanzadas en
cada una de las corrientes del sistema. Se muestra un proceso estable con una
duracion de 318 minutos con un total de 38 ciclos realizados. Cada ciclo tuvo
una duracion promedio de 8,4 minutos, tiempo significativamente menor que
en el resto de los ensayos LD realizados, que presentaron ciclos entre 20 y 30
minutos de duracion. Los voltajes al inicio de cada ciclo fueron superiores a
los obtenidos en los experimentos anteriores (aguas de mayor dureza), con
valores promedio para cada inicio de ciclo de 9,72 V. Se alcanzaron
conductividades de 24,86 mS/cm en la corriente concentrada y un valor
promedio de 0,41 mS/cm en la corriente diluida, siendo la conductividad en el
compartimento concentrado la mas elevada de las obtenidas de entre los
experimentos LD anteriores. La menor conductividad en el compartimento
diluido se asoci6 a las menores conductividades de partida debido a la dilucion

realizada (1,2 mS/cm).
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Figura 5.10. Evolucion del voltaje frente al tiempo y de las conductividades de los

compartimentos concentrado y diluido frente al tiempo para el ensayo LD-Blanda.

La menor duracién de los ciclos, por una parte y el mayor voltaje inicial para
estos, por otra, se pueden explicar debido a la menor concentraciéon de iones
en la corriente de entrada y, por lo tanto, a la reduccion del tiempo en el que se
alcanz6 la polarizacion por concentracion en la capa limite de difusion de la
membrana (DBL). Debido al mayor niumero de ciclos realizados, el volumen

tratado y los gramos introducidos en el sistema, fueron significativamente
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mayores que en el resto de los experimentos LD. Esto resultd en
concentraciones prometedoras tanto para el amonio como para el fosfato,
siendo estas de 1518,7 mg N-NH4/L y 123,8 mg P-PO4/L, respectivamente
(Tabla 5.9).

Tabla 5.9. Concentraciones en las corrientes de entrada, la corriente diluida y la

corriente concentrada para el sistema de ED durante el ensayo LD-Blanda.

Concentracion (mg/L)

Entrada Diluido Concentrado
N-NH, 62,56 + 3,68 2148 =+ 273 1518,71
P-PO, 777 £ 1,13 3,09 £ 0,85 123,82
S-S0, 2845 £ 1,72 9,36 + 431 1082,62
Mg 1545 + 0,30 742 + 0,85 309,50
Ca 5428 + 275 24,00 * 3,64 1189,26
K 3,00 + 030 1,11 + 0,28 88,22

Hay que destacar que tanto el sulfato como el calcio presentaron
concentraciones elevadas en la corriente concentrada, pero lejos de los limites

de solubilidad de la sal correspondiente (2400 mg/L) [89,90].

Con respecto a los valores del compartimento diluido, estos empeoraron
significativamente para el amonio y el fosfato superando en ambos casos los
limites de vertido establecidos en la Directiva 91/271/CEES. Esto se puede

explicar, como se comento antes, por la menor concentracion de partida en la

315 ppm de N y 2 ppm de P para poblaciones entre 10.000 h.e y 100.000 h.e.
10 ppm de N y 1 ppm de P para poblaciones de mas de 100.000 h.e.



corriente de entrada y la aparicion del fendmeno de polarizacion antes que en

el resto de los experimentos LD.

En la Figura 5.11 se pueden ver los valores de Fp y Fc, (a) asi como la
Neliminacién Y 1@ Nrecuperacion (b) para cada uno de los iones presentes en el
proceso de ED. El comportamiento de todos los iones en términos del Fp y de
las TMeliminacien, fu€ menos favorable (menor diluciéon con respecto a la
corriente de entrada) que en el resto de los experimentos LD. Esto se explica
por las menores concentraciones de partida en la corriente de entrada. Todos
los iones mostraron Fp entre 2 ¥ 3 ¥ Neliminacisn €ntre el 50% y el 65%. El
valor del fosfato para el Fp esta vez, similar al del resto de iones, se debid a
que, tanto para este elemento como para el amonio, se mantuvieron las
concentraciones originales del efluente del AnMBR, como se comentd

anteriormente, mediante fortificacion de la corriente de entrada.

El Fc del amonio y del fosfato (24,3 y 15,9, respectivamente) aumentd
considerablemente con respecto al resto de ensayos. Esto se asocid al hecho de
haber evitado la precipitacion del sulfato calcico en la corriente concentrada y,
por lo tanto, haber alargado el nimero de ciclos realizados (38 ciclos),
traduciéndose en una mayor cantidad de iones introducidos en el sistema que
dio lugar a las mayores concentraciones obtenidas hasta el momento
(Tabla 5.9). Para el resto de los iones, los Fc también aumentaron
considerablemente respecto los ensayos LD anteriores (en torno a 10 veces),
aunque la concentracion de partida de estos no se mantuvo como la original
(permeado del AnMBR), sino que se redujo 3 veces respecto a esta. En
cualquier caso, el mayor numero de ciclos realizados (mas del doble que en el

resto de los ensayos LD) explicaria los mayores Fc obtenidos.
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En relacién con lo anterior, 1a Nrecuperacisn Para el amonio, el magnesio y el
potasio no difirieron significativamente de las del resto de los ensayos LD con
valores entorno al 75%. Se obtuvieron valores superiores de fosforo (64,4 %)
gracias a la disminucion del sulfato en la corriente de entrada, pues se trata de
un ion directamente competidor con el fosfato debido a su menor radio
hidratado (ver Anexo I). El sulfato, sin embargo, siguié siendo el anién con
mayor facilidad para migrar al compartimento concentrado presentado
Nrecuperacién d€l 97%. Por otro lado, la Nrecuperacisn Para el calcio fue de un
87%. La mayor eficacia de recuperacion del calcio con respecto al resto de
cationes podria explicarse debido a que el primero presenta una mayor carga
que el potasio y al amonio (+2 frente a +1) y un menor radio hidratado que el
magnesio (260 pm frente a 300 pm, respectivamente), haciéndolo el cation mas
favorable para migrar desde el compartimento diluido al concentrado a través
de la CEM (ver Anexo I). Las NMrecuperacisns que relacionan los gramos
recuperados en la corriente concentrada con los gramos disponibles, o lo que
es lo mismo, los gramos que “desaparecen” del compartimento diluido, no
difieren significativamente con respecto a las obtenidas en el resto de los
ensayos LD. Esto se explica porque se recuperd un mayor nimero de gramos
totales gracias al mayor numero de ciclos realizados, pero los gramos
disponibles fueron menores debido a las peores Nejiminacisn Obtenidas en la
corriente diluida. Esto dio lugar a una Nyecuperacien Similar a la del resto de
ensayos, a pesar de haber logrado alcanzar los objetivos de concentracion para

el N-NH4 y el P-PO4.
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Figura 5.11. Representacion de los factores de eliminacion y concentracion y de las
eficacias de eliminacion y recuperacion para el amonio, fosfato, sulfato, magnesio,

calcio y potasio del ensayo LD-EDR.

En la Tabla 5.10 se muestran los balances de materia realizados al sistema en

términos de porcentaje, para cada una de las corrientes de salida del sistema.
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Tabla 5.10. Balances de materia para el experimento LD-Blanda.

Balances (%)

Diluido Concentrado Electrolito Error
N-NH, 36,26 51,05 7,72 4,97
P-PO, 46,81 35,77 0,06 17,36
S-S0, 24,42 53,92 16,08 5,58
Mg 48,77 40,52 6,28 443
Ca 47,20 46,96 6,31 -0,47
K 22,18 62,60 12,48 2,73

En la corriente diluida, en general, todos los iones presentaron porcentajes
elevados debido al menor tiempo de duracion de los ciclos, como se comentd
anteriormente. Por otro lado, en la corriente concentrada se obtuvieron
porcentajes para todos los iones por encima del 40%, a excepcion del ion
fosfato con un porcentaje del 35,77%. Esto se asoci6 al error obtenido para este
elemento que fue del 17,36%, de nuevo, atribuido a la retencion de fosfato por
parte de las membranas aniénicas. Los porcentajes de error obtenidos para el
resto de los iones fueron todos menores a un £10%, teniendo en cuenta,

ademas, que esta vez no hubo precipitacion de sulfato de calcio.

Finalmente, los valores de amonio y fosfato obtenidos durante la ejecucion de
este ensayo muestran una mejora significativa con respecto al resto de los
ensayos LD, con valores de 1518,7 mg N-NH4/L y 123,8 mg P-PO4/L,
respectivamente, convirtiendo la corriente concentrada en una corriente apta
para ser llevada a procesos de recuperacion posteriores. Cabe afiadir, que este

experimento se par6 dado que se superaron considerablemente los valores de



concentracion para ambos nutrientes, no obstante, se podria haber seguido

operando el sistema hasta alcanzar valores atin mayores.

Queda demostrada de esta forma que la aplicacion de una ED convencional es
viable para aguas con caracteristicas blandas o con bajas concentraciones de
sulfato. En el caso contrario, la necesidad de encontrar una alternativa para la
reduccion de los iones calcio y sulfato, es evidente, y sera abordada en el

capitulo 6.
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5.5. Comparacion de los ensayos realizados con tiempos de

operacion prolongados.

Tras un analisis exhaustivo de los ensayos LD, se presenta a continuacién una
comparativa de estos para comprender como los cambios implementados
afectaron a cada uno de ellos. Se mostraran primero los parametros de
dilucién/eliminacion (Fo V Meliminacisn)> Seguidos de los parametros de
concentracion/recuperacion (Fc y Mrecuperacisn)s @si como los consumos
energéticos obtenidos para cada ensayo. Finalmente se presentan los diagramas

de equilibrio en relacion con la precipitacion del sulfato de calcio.

5.5.1. Factores de dilucion y eficacias de eliminacion

En este apartado se muestran los Fp (Figura 5.12), asi como 1as Nejiminacién

(Figura 5.13) para todos los experimentos LD realizados.

El Fp, asi como la Nejiminacign, SON parametros que dependen directamente del
tiempo de duracion de los ciclos, siendo el orden de duracion de los ciclos de
cada experimento de menor a mayor el siguiente:
LD-Blanda < LD-HCL < LD-H,SO4 < LD-EDR. A mayor tiempo de duracion
de un ciclo, mayor dilucion se alcanzara en este pues se retrasara la aparicion
del efecto de polarizacion por concentracion, y, por lo tanto, se retardara
también la aparicion de los voltajes criticos que obligan a la renovacion de la
corriente de entrada. Se puede ver como los Fp para el ensayo LD-Blanda
fueron los mas bajos, con diferencia, respecto al resto de experimentos
descritos, precisamente debido a que fue el ensayo que presentd menor

duracion de los ciclos, lo que se encuentra directamente relacionado con las



menores concentraciones de partida que present6 (Tabla 5.9), resultando en
una temprana aparicion del efecto de polarizacion por concentracion. En este
experimento, aunque las concentraciones de amonio y fosfato iniciales se
mantuvieron iguales a los valores originales del efluente del AnMBR, el resto
de los iones presentaron valores 3 veces mas bajos que en el resto de los
ensayos LD, haciendo que la conductividad total de la corriente fuese inferior
a 1,25 mS/cm frente a las mayores conductividades del resto de ensayos que
presentaron valores superiores a 2 mS/cm. Por otro lado, el experimento que
mayores Fp mostré fue el LD-H>SO4 con valores de 6,9 y 3,0 para el amonio
y el fosfato, respectivamente, debido a las mayores concentraciones de la
corriente de entrada, para todos los iones, que permitieron retrasar la aparicion
del fenomeno de polarizacion por concentracion, presentando mayores tiempos

de ciclo.

En cuanto a los diferentes iones, la tendencia general, como se mencion6
previamente, se mantuvo, y la evolucion de los diferentes experimentos se
puede explicar en base a las diferentes velocidades de migracion de estos
(ver Anexo I); el fosfato exhibid los Fp mas bajos debido a su menor movilidad
en disolucion, esto es, mayor radio hidratado y menores concentraciones en la
corriente de entrada (en comparacion con el ion sulfato, competidor directo del
fosfato). El magnesio también mostr6 una movilidad menor entre todos los
cationes, debido a su mayor radio hidratado y, en consecuencia, a su menor
velocidad de migracion. El sulfato mostrd en general, los valores mas elevados
de dilucidn, especialmente en el ensayo LD-EDR, asociado al mayor tiempo
de duracion de los ciclos. El amonio, el magnesio y el calcio mostraron un
comportamiento similar en todos los experimentos, exceptuando el LD-Blanda

en el que la concentracion de entrada al proceso de ED fue significativamente
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menor que en el resto de los experimentos, debido a la dilucion manual

realizada.
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Figura 5.12. Comparacion del factor de dilucién para los experimentos LD-HSOy,
LD-HCI, LD-EDR y LD-Blanda.

Con respecto a 1as Mejiminacisn, ¢ puede decir que, en general, en los
experimentos LD-HCI, LD-H>SO4 y LD-EDR no se constataron diferencias
significativas. Las mayores diferencias observadas entre los diferentes
experimentos para el Fp son debidas a que este parametro depende de las
concentraciones promedio de entrada y de salida de la corriente diluida,
ofreciendo una idea de cudnto disminuyd la concentracion en el compartimento
diluido. Sin embargo, la Nejiminacisn €8 Mas “exacta” pues esta referida a los
gramos totales eliminados con respecto a los gramos totales que se introdujeron
en el sistema. Dado que 1as Mejiminacign d€ los tres primeros ensayos fueron

similares, se puede concluir que en todos los casos el sistema tuvo la misma
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capacidad para eliminar iones, teniendo en cuenta el efecto de duracion de los
ciclos, que es el que hizo variar ligeramente los valores obtenidos entre los
diferentes ensayos. Por otro lado, en el ensayo LD-Blanda se obtuvieron las
Neliminacisn MAas bajas, aunque la diferencia con el resto de los ensayos no fue
tan evidente en términos de eficacia como en términos del Fp, por lo

comentado en el parrafo anterior.
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Figura 5.13. Comparacion de la eficacia de eliminacién para los experimentos LD-

H>S04, LD-HCI, LD-EDR y LD-Blanda.

En cualquier caso, comparando los ensayos CD con los ensayos LD, se observo
que prolongar los tiempos de operacion no mejord los parametros de dilucion,
pues la duracion de los ciclos se mantuvo aproximadamente en los mismos

valores para ambos tipos de ensayos.
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5.5.2. Factores de concentracion y eficacias de recuperacion

En las Figura 5.14 Figura 5.15 se muestran los Fc y las Nrecuperacions
respectivamente, para cada uno de los ensayos realizados en el presente
capitulo. Estos dos parametros dependen directamente del niimero total de
ciclos realizados; a mayor nimero de ciclos realizados (independientemente
del tiempo de duracion de cada ciclo), mayor cantidad de gramos introducidos
en el sistema, traduciéndose en una mayor concentracion en la corriente
concentrada siempre que el sistema presente una evolucion estable. El numero
de ciclos realizados para cada experimento fue en orden de menor a mayor:
LD-H,SO4 < LD-EDR < LD-HCI << LD-Blanda, con 11, 15, 17 y 38 ciclos

respectivamente.

Asi pues, el ensayo que presenté mayores Fc fue con diferencia el ensayo
LD-Blanda pues, a pesar de la menor duracion de los ciclos, se realizaron mas
del doble de ciclos que en el resto de los ensayos LD. La concentracion de

entrada del amonio y del fosfato se multiplico por 24,3 y 15,9 respectivamente.

En los experimentos restantes se observo que los mejores valores para el Fc se
obtuvieron en el ensayo LD-HCI. La corriente de entrada aumento 13 veces
para el amonio y 7,6 veces para el fosfato. En el caso del ensayo LD-EDR, se
obtuvieron valores cercanos a los del ensayo LD-HCI para la mayoria de los
iones, aunque como se comento6 anteriormente, los valores obtenidos podrian
haberse visto afectados debido al mezclado de las corrientes diluida y
concentrada durante el cambio de polaridades. Por ultimo, el ensayo
LD-H>SO4 fue el que obtuvo los peores valores del F¢ debido a la temprana
precipitacion del sulfato de calcio asociado a la adicion de sulfato en la

corriente concentrada de manera manual para el mantenimiento del pH.
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Figura 5.14. Comparacién del factor de concentracién para los ensayos LD-H>SOq,

LD-HCI, LD-EDR y LD-Blanda.

Contrariamente, 1as Nrecuperacion €N €l ensayo LD-Blanda fueron semejantes a
las del ensayo LD-HCI para la mayoria de los iones. Esto se atribuyo a las
Menores Neliminacion €N €l ensayo LD-Blanda, debido a la menor duracion de
los ciclos. Es decir, aunque se realizd un numero mayor de ciclos en
comparacion con otros experimentos — lo que resultd en un mayor aporte de
iones al sistema — la ratio de migracion de iones de la corriente diluida a la
concentrada fue menor. En consecuencia, a pesar de las mayores
concentraciones obtenidas, 1as Nrecuperacion fu€ron similares a las del ensayo
LD-HCI. Concretamente para el amonio se obtuvieron valores del 79,3% y del
78,5% para LD-HCl y LD-Blanda, respectivamente, y para el fosfato valores
del 61,9% y del 64,4% para LD-HCl y LD-Blanda, respectivamente.
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Figura 5.15. Comparacion de la eficacia de recuperacién para los ensayos

LD-H>S04, LD-HCI, LD-EDR y LD-Blanda.

En el ensayo LD-H>SOs, 1as Nyecuperacien fueron similares a las del resto de
ensayos para la mayoria de los iones, excepto para el fosfato, el sulfato y el
calcio. La eficacia de recuperacion mas baja para estos ultimos dos podria
atribuirse a la precipitacion del CaSO4. Como se detalld en la seccion
correspondiente (5.1), en este ensayo se tomaron muestras después de la
precipitacion, que ocurrio de manera mas gradual que en otros ensayos,
resultando en concentraciones mas bajas en disolucion para estos iones (debido
a la precipitacion que tuvo lugar durante la toma de muestras). En el caso de la
menor recuperacion de fosfato para este ensayo (42,1 %) se atribuyd, en este
caso, a los menores tiempos de operacion con respecto al resto de ensayos
(288 minutos, frente a los 382 minutos, 470 minutos y 318 minutos de los

ensayos LD-HCI, LD-EDR y LD-Blanda, respectivamente).



Para el experimento LD-EDR, en general, se observan valores similares al del
resto de experimentos, aunque dado el mezclado de las diferentes corrientes,
los valores de las eficacias se pudieron ver modificados, con lo que no se

entrara en detalle para cada uno de los iones.

Finalmente, es importante destacar que la tendencia del fosfato y del sulfato en
todos los experimentos fue consistente con la presentada para los factores de
concentracion (F¢). El fosfato mostro las eficacias de recuperacion mas bajas,
mientras que el sulfato exhibio las mas altas. Estos iones compiten
directamente por el paso hacia el compartimento concentrado, ya que son los
aniones con mayor carga en la corriente de entrada. La carga mas alta del
fosfato (-3) en comparacion con la del sulfato (-2) deberia resultar en una
mayor atraccion hacia la membrana, lo que favoreceria la migracion a través
de la membrana de intercambio anidnico (AEM) [91]. Sin embargo, la
considerable diferencia entre las concentraciones iniciales de ambos iones
(siendo las concentraciones del sulfato aproximadamente 10 veces superiores
a las del fosfato) y la retencion de fosfato por parte de las AEM, contribuyen a
la notable disparidad en las recuperaciones de ambos iones. Las eficacias de
recuperacion del fosfato variaron entre el 40% y el 60%, mientras que las del
sulfato fueron consistentemente superiores al 85% en todos los casos, a pesar
de la precipitacion de este ultimo y teniendo en cuenta que, en algunos
experimentos, se produjo la transferencia de sulfato desde el electrolito a la
corriente concentrada, aumentando ligeramente las recuperaciones obtenidas

para este.
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En cualquier caso, tanto el Fc como la Nrecuperacién Muestran que el ensayo
LD-Blanda present6 valores prometedores. Ademads, teniendo en cuenta la
dependencia de los tiempos de operacion de los parametros de concentracion,
se concluye que el experimento LD-Blanda fue el tinico en el que se obtuvieron
concentraciones notablemente superiores a las esperadas, gracias a la

prolongacion de los tiempos de ensayo, evitando la precipitacion de CaSOs.

5.5.3. Consumos energéticos

En las siguientes figuras se muestran los valores de los consumos energéticos
de los cuatro experimentos realizados teniendo en cuenta el volumen de
permeado del AnMBR tratado durante la totalidad de un experimento

(Figura 5.16) y los kilogramos de N-NH4 y P-PO4 recuperados (Figura 5.17).

En la Figura 5.16 se puede ver que los experimentos realizados con
acidificacion de la corriente concentrada (LD-H>SO4 y LD-HCI), mostraron el
mismo valor para el consumo energético por volumen de efluente tratado
(0,46 kWh-m™). Esto se asocié a que los ciclos de trabajo tuvieron una
duracion similar en ambos casos. En el ensayo LD-EDR el consumo energético
por volumen de agua tratada se dispar6 alcanzando valores de
0,59 kWh-m™. Esto se atribuy6 a la realizacion de un nimero de ciclos no
mucho mayor a los de los experimentos LD-H,SO4 y LD-HCI, pero de una
duracion mayor (31,3 minutos por ciclo frente a los 22,5 minutos por ciclo del
LD-HCl y los 26,3 del LD-H,SOj4), sumado a voltajes mayores mantenidos
debido al cambio de polaridades a mitad de ciclo. El cambio de polaridades
consiguio romper la capa limite en la superficie de las membranas, retardando

la aparicion de voltajes criticos y alargando asi la duracion de los ciclos. Sin



embargo, al mismo tiempo, al realizar el cambio de polaridad a mitad de ciclo
se mantuvo durante un tiempo mayor el voltaje al que se encontraba el sistema
en ese momento (~8 V), incrementando asi el consumo energético (como se

coment6 en el apartado 5.3).
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Figura 5.16. Consumos energéticos por volumen de agua tratado para los ensayos

LD-H>S04, LD-HCI, LD-EDR y LD-Blanda.

El consumo energético del ensayo realizado simulando un agua blanda,
presento valores prometedores y significativamente menores por volumen de
agua tratada (0,22 kWh/m), comparado al resto de ensayos. Esto se debi6 al
mayor nimero de ciclos realizados y, por lo tanto, a un mayor volumen de agua

introducido en el sistema.

En la Figura 5.17 se muestran los consumos energéticos por kg de N-NH,4 y de

P-PO4 recuperado.
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Figura 5.17. Consumos energéticos por kg de nitrégeno (a) y fosforo (b) recuperado
para los ensayos LD-H>SO4, LD-HCI, LD-EDR y LD-Blanda.

Los ensayos LD-H,SO4 y LD-HCI presentaron valores similares respecto a la
recuperacion del amonio (11,0 kWh-kg N-NH,s! y 13,9 kWh- kg N-NH, "),
pero notablemente distintos respecto a la recuperacion del fosfato
(150,5 kWh-kg P-PO4 ' y 205,4 kWh kg P-PO, !, para los ensayos LD-H>SO4
y LD-HCI, respectivamente). Se atribuyo este hecho a la mayor duracion del
segundo experimento (382 minutos frente a los 288 del LD-H,SO4) y a la leve

diferencia en los consumos energéticos al inicio de cada ciclo (5,8 Vy 6,2V,



para LD-H,SO4 y LD-HCI, respectivamente), que no fue compensada por la

mayor eficacia de recuperacion para el fosfato en el ensayo LD-HCI.

El experimento LD-EDR presento los valores mas elevados con respecto a los
kilogramos de amonio y fosfato recuperados. Esto se relaciond con el hecho
de que no se desecharon los voliimenes iniciales en el cambio de polaridades,
mezclando ligeramente los compartimentos cada vez que se realizaba este
cambio, y, por lo tanto, disminuyendo la eficacia de concentracion de amonio

y fosfato, asi como la del resto de iones.

Por ultimo, la evidente mejora del consumo energético por kilogramo de
N-NH4 y P-PO4 recuperado (7,2 kWh-kg N-NH4 ! y 88,1 kWh-kg P-PO4!) para
el ensayo LD-Blanda, demostré la viabilidad de tratar efluentes de
caracteristicas blandas con la ED convencional (celda 64-002). De nuevo, se
atribuyo dicha mejora al mayor nimero de ciclos realizados, que pudieron
llevarse a cabo gracias a la eliminacion de la precipitacion de sulfato de calcio

durante el tiempo de operacion.

Se ha de resaltar, que, a pesar de la precipitacion y el aumento del consumo
energético asociado, todos los valores expresados en términos de kilogramo de
N-NH, recuperado fueron inferiores a los obtenidos en el proceso Haber-Bosch
(19,3 kWh-kg N-NH;!) [84], proceso industrial por excelencia para la
obtencion de nitrogeno, destacando la viabilidad del proceso de ED en estos

términos.
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5.5.4. Diagramas de equilibrio

Finalmente, se presentan los diagramas de equilibrio relacionados con la
corriente concentrada de salida de cada uno de los experimentos LD descritos
anteriormente (Figuras 5.18, 5.19,5.20 y 5.21). Estos valores corresponden a
las concentraciones finales medidas, sin embargo, se ha de tener en cuenta que
la medida real hubiese sido mayor para el calcio y el sulfato si se hubiesen
incluido los gramos precipitados. Se observo que, en valores de pH entre 3 y 4
(valores entre los que se mantuvo la corriente concentrada), la fraccion mas
alta, alrededor del 75%, corresponde a una sal de sulfato calcico dihidratada
(CaS04-2H,0) en el ensayo LD-H,SO4 (Figura 5.18). Para los ensayos
restantes, esta fraccion se situd alrededor del 70% para el LD-HCI
(Figura 5.19) y por debajo del 70% para el LD-EDR (Figura 5.16). En el
ensayo LD-Blanda se obtuvieron valores del 50%, que permitieron seguir
operando la celda hasta superar los valores objetivo de N-NH4 y P-PO, en la

corriente concentrada.

En cualquier caso, esto demuestra que, a pesar de acidificar la corriente y
aplicar configuraciones para prevenir el scaling, la precipitacion de sales fue

inevitable.
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Figura 5.20. Diagrama de equilibrio para las concentraciones finales del ensayo
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Esto se debe a que, dadas las concentraciones alcanzadas de calcio y sulfato en
la corriente concentrada, se super6 el limite de solubilidad de esta especie
(2400 mg/L) [89,90]. Es por esto ultimo por lo que, en aguas con
concentraciones similares a las obtenidas en el permeado del AnMBR (aguas
de elevada dureza), no se pudo operar mediante la aplicacion de la ED

convencional.

Por otro lado, se puede ver como la formacion de la hidroxiapatita
(Cas(P0O4);OH) — que puede precipitar a partir de un pH de 6 partiendo de las
concentraciones de entrada al sistema de ED — se mantiene en un pH de 6 en
el ensayo LD-H,SOs, podria precipitar desde un pH de 5,5 para los ensayos
LD-HCl y LD-EDR vy a partir de un pH de 5 en el ensayo LD-Blanda. En los
dos primeros casos, la fraccion de hidroxiapatita precipitada seria inferior al
10%, sin embargo, para el caso del ensayo LD-Blanda, la fraccion de esta
especie estaria entorno al 20%. Esto puede explicarse dado que en el agua
blanda simulada (diluida manualmente) se mantuvieron los valores de
concentracion de amonio y fosfato, incrementando la concentracion de fosfato
con respecto al resto de iones, considerablemente. No obstante, no se
alcanzaron valores de pH superiores a 4,5 en el compartimento concentrado
para ninguno de los ensayos, precisamente para evitar la precipitacion de esta
sal durante los ensayos de ED, tal y como se comento en el apartado 4.3 del

capitulo 4.

A partir del estudio de equilibrio realizado para las concentraciones finales de
cada uno de los experimentos LD, se puede concluir que la aplicacion de un
proceso de ED convencional para operar con aguas de caracteristicas blandas

es viable y que se consiguieron alcanzar las concentraciones 6ptimas para tratar
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la corriente concentrada obtenida en el proceso de ED en posteriores procesos
de recuperacion. Sin embargo, la aplicacion de la ED convencional en aguas
residuales resultantes de aguas de abastecimiento con caracteristicas duras,
como las estudiadas en esta tesis, es inviable pues alcanzar las concentraciones
objetivo en el compartimento concentrado conduce también a superar los
limites de solubilidad del CaSO42H,0. Como resultado, se produce la
precipitacion macroscopica de esta sal, independientemente del pH mantenido
en la corriente concentrada, impidiendo la correcta operacion del proceso y,
por lo tanto, la adquisiciéon de concentraciones Optimas para los posteriores

procesos de recuperacion (< 500 mgN-NH,4 /L y < 60 mgP-PO,4 /L).



5.6. Conclusiones

En este capitulo se han presentado los ensayos realizados operando con los
parametros dptimos obtenidos en el capitulo 4, aplicando tiempos de operacion
mayores con el objetivo de alcanzar las concentraciones Optimas para los
procesos de recuperacion posteriores al proceso de ED, como pueden ser la
cristalizacion de estruvita o la produccion de sulfato amonico en contactores
de  membranas. Se realizaron cuatro  ensayos  consecutivos
(LD-H,S04, LD-HCI, LD-EDR y LD-Blanda) en cada uno de los cuales se
intent6 mitigar el fendmeno de precipitacion. Sin embargo, en los tres primeros
ensayos la precipitacion descontrolada de sulfato calcico dihidratado
(CaS04-2H,0) fue inevitable, impidiendo la consecucion del objetivo
propuesto para la corriente concentrada, siendo este ultimo alcanzar

concentraciones de N y P superiores a 500 mg/L y 60 mg/L, respectivamente.

En los ensayos LD-H>SO4 y LD-HCI se obtuvieron eficacias de recuperacion
similares para la mayoria de los iones. No obstante, la eficacia de recuperacion
correspondiente al fosfato en el ensayo LD-H,SO, fue significativamente
menor (42,1% frente a un 61,9 % para el ensayo LD-HCI), debido a la
precipitacion del sulfato célcico por la acidificacion del compartimento

concentrado, que acorté los tiempos de operacion respecto al ensayo LD-HCI.

Por otro lado, la aplicacion de la EDR en el ensayo LD-EDR no evito el scaling
y debido al mezclado de los volumenes residuales durante el cambio de
polaridades se obtuvieron, por lo general, eficacias de recuperacion menores y

un consumo energético significativamente mayor.
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Sin embargo, al reducir las concentraciones de los iones implicados en la
precipitacion (sulfato y calcio) en el ensayo LD-Blanda, se comprob6 la
viabilidad de operacion de la ED convencional para aguas con caracteristicas
blandas, obteniendo finalmente valores en la corriente concentrada que fueron
24,3 y 15,9 veces las concentraciones de entrada para el amonio y el fosfato,
con consumos energéticos prometedores de 0,22 kWh/m> tratado y

concentraciones finales de 1518,7 mg N-NH4/L y 123,8 mg P-PO4/L.

Finalmente, se puede concluir que para aguas residuales obtenidas en zonas
donde el agua de abastecimiento presenta elevada dureza (como es el caso del
arco del mediterraneo) la busqueda de una alternativa para la aplicacion de un
sistema de ED que permita alcanzar concentraciones de N-NH4 y P-PO4
elevadas es necesaria. Ademas, en ninguno de los experimentos realizados se
obtuvieron los limites de vertido para el P-PO4 que establece la Directiva
91/271/CEE, sobre el tratamiento de las aguas residuales urbanas, debido a la
aparicion del fenomeno de polarizacién por concentracion antes de haber
alcanzado los valores limite de P-PO4, que ademas fue el ion que presentd

mayor dificultad para migrar desde el compartimento diluido al concentrado.

Ambas problematicas comentadas en el parrafo anterior seran abordadas con

detalle en el siguiente capitulo.
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CAPITULO

6. CONFIGURACION DEL PROCESO DE
ELECTRODIALISIS PARA LA OPERACION CON
AGUAS DE ELEVADA DUREZA Y LA OBTENCION DE
EFLUENTES CON CALIDAD DE VERTIDO O
REUTILIZACION.

En los capitulos anteriores se ha mostrado que la aplicacion de un proceso de
ED convencional operado con una pila de 10 pares de celda en modo
galvanostatico (CC) a 0,24 A de intensidad y con una membrana anidnica
(AEM) Acid 100 OT y una membrana catiénica (CEM) PC-SK presenta ciertas
limitaciones cuando se trata el efluente de un proceso AnMBR con el objetivo
de alcanzar, por una parte, los limites de vertido y de obtener, por la otra,
corrientes concentradas enriquecidas en amonio y fosfato de cara a su posterior

recuperacion.

Por un lado, tal y como se concluye en el capitulo 4 no se consiguié cumplir
con los limites de vertido establecidos en la Directiva 91/271/CEE, sobre el
tratamiento de las aguas residuales urbanas, en la corriente tratada,
principalmente debido al modo de operacion CC (galvanostatico, intensidad
constante). Con este modo, se alcanzaron voltajes perjudiciales para la
integridad de las membranas de intercambio idénico que obligaron a detener el
proceso en valores de concentracion, en el compartimento diluido, por encima

de los limites de vertido.

Por otra parte, en el capitulo 5 se demuestra la inviabilidad de operar el sistema

de ED hasta alcanzar concentraciones suficientemente elevadas para los



posteriores procesos de recuperacion (especialmente en el caso del P-POy)
dados los evidentes problemas de precipitacion (CaSO4) encontrados cuando
se trataron aguas de elevada dureza. Habitualmente, en plantas a nivel
industrial el uso de agentes complejantes como el hexametafosfato sodico
(SHMP) es comtin para alargar los tiempos de operacion del proceso y poder
alcanzar las concentraciones deseadas en el compartimento concentrado
[59,92]. No obstante, en el presente trabajo, que pretende desarrollar un
proceso enmarcado dentro de los principios de la economia circular, se limitara
el uso de este tipo de reactivos. Ademas, la adicion del SHMP supondria la
adicion de fosfato a un agua de la cual pretende recuperarse ese mismo
elemento, careciendo de sentido su aplicacion. Por tultimo, el sistema de ED
convencional utilizado si se mostré adecuado para la concentracion de
nutrientes en el caso de que las aguas tratadas presenten caracteristicas mas

blandas.

En este capitulo se tratard de dar solucién a los dos problemas comentados.
Concretamente se plantea, por una parte, una solucion para el cumplimiento de
los limites de vertido en la corriente diluida, y, por otra parte, dos soluciones
diferentes para la obtencion de las concentraciones objetivo en la corriente
concentrada. Ademas, teniendo en cuenta que los iones cloruro y sodio — hasta
ahora no mostrados para el resto de los experimentos — pueden tener una
importante influencia sobre el resto de los iones dadas las soluciones

propuestas (ver apartado 6.2), ambos seran evaluados de ahora en adelante.
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Las soluciones planteadas son:

(1). Aplicacion de dos celdas en serie trabajando la primera en modo
galvanostatico y la segunda en modo potenciostatico, con el objetivo de
reducir la concentracion en la corriente diluida para alcanzar

concentraciones por debajo de los limites de vertido.

(i1). Aplicacion de un pretratamiento con resinas de intercambio catidnico
para la reduccion del calcio a la entrada del stack de ED para lograr las

concentraciones objetivo en el compartimento concentrado.

(iii). Aplicacion de un proceso de selectrodialisis (SED) para realizar una
separacion selectiva de los cationes divalentes, y evitar asi la
precipitacion de sulfato de calcio, con el fin alcanzar las

concentraciones objetivo en la corriente concentrada.



6.1. Configuracion de celdas en serie para el cumplimiento de los

limites de vertido seguin la Directiva 91/271/CEE: celda 64-002.

Se decidio trabajar con celdas en serie para el cumplimiento de los limites de
vertido integrando los dos modos de trabajo de la fuente de alimentacion:
galvanostatico o CC (corriente o intensidad constante) y potenciostatico o CV
(potencial o voltaje constante). En la Figura 6.1 se presenta un esquema del

proceso en cuestion.

FElectrolito

Diluido Corriente tratada
Diluido
Efluente AnMBR ED 64-002 ED 64-002
Celda 1 Celda 2
I * Concentrado
Concentrado
Corriente recuperada

Electrolito

Figura 6.1. Diagrama del proceso de electrodidlisis con dos celdas en serie.

Es importante destacar que no se disponia de dos celdas 64-002, asi pues, para
reproducir el esquema de dos celdas en serie fue necesario el desmontaje y
limpieza de la celda una vez terminada la etapa 1, para dejarla operativa para

la etapa 2.
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En la primera parte del tratamiento, la corriente de entrada a la celda 64-002
corresponde al permeado del AnMBR que se tratd6 en modo CC a una
intensidad de 0,24 A, pero, en este caso, la consigna de paro de cada ciclo no
fue el limite de voltaje establecido, sino el limite de conductividad fijado para
la corriente diluida, concretamente 1 mS/cm. Se fijo6 este valor de
conductividad por ser la mitad de la conductividad de partida,
aproximadamente. Como el montaje no permitia la operacion simultanea de
dos celdas en serie, el efluente diluido de la primera celda se acumuld en un

deposito para después llevarlo a la segunda celda.

En la segunda parte del tratamiento, la celda 64-002 fue operada en modo CV
aun potencial de 7,5 V, que fue el voltaje 0ptimo determinado para la operacion
en este modo de trabajo en el capitulo 4 (apartado 4.5). Seglin establece la Ley
de Ohm, al trabajar en modo CV para un voltaje dado, la intensidad disminuira.
Asi pues, este modo de trabajo ofrece la posibilidad de mantener el proceso en
funcionamiento hasta disminuir la conductividad del compartimento diluido

hasta valores menores que trabajando en modo CC.

En la Figura 6.2 se presenta la evolucion del voltaje frente al tiempo para la
primera celda (a) y la evolucion de la intensidad frente al tiempo para la
segunda (b). Ademas, se muestra la conductividad de los compartimentos

concentrado y diluido para ambas celdas (c y d).

En la primera etapa de este ensayo se realizaron 6 ciclos completos donde el
voltaje promedio al inicio de cada uno fue de 7,59 V (Figura 6.2 a). Como se
puede ver, la conductividad en el compartimento diluido solo se dejéo que
disminuyera hasta 1 mS/cm y la conductividad del compartimento concentrado

alcanzo6 los 9,7 mS/cm (Figura 6.2 ¢).
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Figura 6.2. Configuracion de celdas en serie para el cumplimiento de los limites de
vertido. Voltaje vs tiempo para la celda 1 (a). Intensidad vs tiempo para la celda 2 (b).
Conductividad de los compartimentos concentrado y diluido para la celda 1 (c) y para

la celda 2 (d).

En la segunda etapa, se trabajé en modo potenciostdtico con intensidades
promedio al inicio de cada ciclo de 0,13 A, con un total de 6 ciclos realizados
(Figura 6.2 b). La conductividad promedio alcanzada en el compartimento
diluido fue de 0,07 mS/cm y en el compartimento concentrado la
conductividad aumento hasta los 13,90 mS/cm (Figura 6.2 d). En cada una de

las etapas se trataron 11,1 L de permeado del AnMBR.

A continuacion, en los apartados 6.1.1. y 6.1.2 se muestran los resultados en
términos de concentraciones alcanzadas, factores de dilucion (Fp) y

concentracion (F¢) y eficacias de eliminacion (Mejiminacisn) Y de recuperacion
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(nrecuperacién), para cada una de las celdas. Finalmente, en el apartado 6.1.3
se presentara una evaluacion global del proceso con configuracion de celdas

en serie.

6.1.1. Configuracion de celdas en serie: primera etapa. Operacion de la

celda 1 en modo galvanostdtico.

Se realiz6 una primera etapa operando la celda 64-002 en modo galvanostatico
a una intensidad de 0,24 A. En la Tabla 6.1 se presentan los valores de la
corriente de entrada a la celda (efluente del reactor AnMBR) asi como los
valores de salida de la corriente diluida (con una conductividad de | mS/cm) y

de la corriente concentrada.

Dado el elevado valor de conductividad fijado en la corriente diluida al final
de cada ciclo, la concentracion en esta corriente fue mayor a la obtenida en los
ensayos LD realizados hasta el momento (ver Tablas 5.1, 5.5, 5.7, 5.9 del
capitulo 5) bajo esta misma modalidad de operacion (galvanostatico). La
corriente concentrada presento, sin embargo, valores similares a los descritos
en las Tablas 5.1, 5.5 y 5.7 del capitulo 5, teniendo en cuenta el menor numero
de ciclos realizados en esta primera etapa del proceso (6 ciclos frente a los 11,
17 y 15 ciclos realizados en los ensayos LD-H>SO4, LD-HCl y LD-EDR del
capitulo anterior). La realizacion de un menor nimero de ciclos fue debida a
que el objetivo principal de este ensayo fue comprobar Unicamente el

cumplimiento de los limites de vertido en la corriente diluida.



Tabla 6.1. Configuracion de celdas en serie: 1 etapa. Concentraciones en las

corrientes de entrada, diluida y concentrada.

Concentracion (mg/L)

Entrada Diluido Concentrado

N-NH, 50,12 £ 0,80 17,64 + 1,74 234,75
P-PO, 7,30 % 0,04 4,01 + 0,32 2434

S-S0, 107,74 + 5,68 34,66 + 2,85 645,96
Mg 4923 ¢ 1,12 27,73 + 0,65 174,86
Ca 17147 = 0,81 67,06 + 15,02 767,59
K 19,02 = 0,19 7,59 + 041 83,02

Cl 282,02 = 15,03 132,16 = 6,17 1976,14
Na 14422 + 0,63 85,97 + 406 456,01

En la Figura 6.3a se presentan los Fp y Fc y en la Figura 6.3b 1as Nejiminacién ¥
las Nrecuperacien Para cada uno de los iones involucrados en el proceso. Con
respecto a los Fp, se ha de destacar que la variacion en los valores obtenidos
para los diferentes iones se debe a que este factor depende notablemente de la
concentracion de entrada, que varia considerablemente de un elemento al otro.
En general, los valores de los Fp fueron significativamente bajos en esta
primera etapa debido a la limitacion de conductividad impuesta en el
compartimento diluido (1 mS/cm). Esta limitacion fue necesaria para poder
operar la segunda celda el tiempo suficiente antes de que se produjera la
polarizacion por concentracion, que se produciria a bajas concentraciones de
los iones en el compartimento diluido, aumentando, ademas, el consumo

energético en esa etapa.
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Figura 6.3. Primera etapa del proceso de celdas en serie para el cumplimiento de
los limites de vertido: factores de concentracion y dilucion (a) y eficacias de

recuperacion y eliminacion (b) de los iones involucrados en el proceso.
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La concentracion de salida de la corriente diluida se redujo algo menos de la
mitad para el fosfato, el magnesio y el sodio (1,8 veces para los dos primeros
y 1,7 veces para el sodio), de 2 a 2,6 veces para el calcio, potasio y cloruro y
una en torno a 3 veces para el amonio y el sulfato, con respecto a la corriente
de entrada. Esto parece guardar una relacion directa con el valor de
conductividad, que se redujo practicamente a la mitad, ya que se partio de
conductividades iniciales cercanas a 2 mS/cm (Figura 6.2c). El amonio y el
sulfato mostraron mayor facilidad para migrar hacia la corriente concentrada
con respecto al resto de iones competidores. Sin embargo, el fosfato, el
magnesio y el sodio experimentaron una mayor dificultad, dadas sus menores

velocidades de migracion (ver Anexo I).

Del mismo modo, 1as Nejiminacign Presentaron valores cercanos al 50% para el
calcio, el potasio y el cloruro (es decir, se redujo a la mitad la concentracién
del compartimento diluido, asi como la conductividad de este) y cercanos al
60% para el amonio y el sulfato. Sin embargo, 1as Nejiminacisn para el fosfato,
el magnesio y el sodio fueron cercanas al 30%, asociado con las menores
velocidades de migracion de ambos iones como se ha venido viendo en el resto
de los experimentos LD. El amonio y el sodio presentaron las mismas
velocidades de migracion en promedio de todos los experimentos realizados
(0,58 mg-cm?-h'!), sin embargo, el sodio presenta un radio de hidratacion
significativamente mayor al del amonio (0,178 nm frente a 0,104 nm,
respectivamente) (ver Anexo I). Esto ultimo podria explicar su mayor

dificultad para migrar hacia el compartimento concentrado.

Los Fc muestran valores que superaron en mas de 2 veces los valores obtenidos

para el Fp para un mismo ion. Esto se debe a que los Fc estan referidos a la
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concentracion, y en todos los ensayos, el compartimento concentrado tenia un
volumen de 1,5 L frente a los 2 L del compartimento diluido, lo que result6 en
concentraciones mas altas para la misma cantidad de gramos transferidos entre
corrientes. Por su parte, 1as Nyecuperacion Mostraron en todos los casos valores
por encima del 90%, a excepcion del fosfato que, de la misma forma que en el
resto de los experimentos, mostro eficacias menores asociadas, por una parte,
a las menores velocidades de migracion de este ion y, por la otra, a la retencion

de este por parte de las AEM.

En la Tabla 6.2 se presentan los balances de materia realizados al sistema para
todas las corrientes de salida de la etapa 1 (diluido, concentrado y electrolito),
asi como el error resultante de la diferencia entra la corriente de entrada y las

corrientes de salida.

Tabla 6.2. Balances de materia para la configuracion de celdas en serie: 1°etapa.

Balances (%)

Diluido Concentrado Electrolito Error
N-NH, 38,80 58,25 10,44 -7,49
P-PO, 60,43 3543 0,03 4,11
S-S0, 25,91 55,73 23,60 -5,24
Mg 62,12 43,30 224 -7,66
Ca 43,09 55,20 3,52 -1,82
K 44,00 55,70 8,43 -8,13
Cl 37,75 63,29 0,89 -1,92
Na 65,69 38,50 6,45 -10,64

De los balances se puede deducir lo comentado en la Figura 6.3. Esto es, la
corriente diluida present6 porcentajes elevados al finalizar el proceso debido a
la dilucion de la misma hasta valores de 1 mS/cm. En general, el 50% de la

corriente de entrada termin6 en el compartimento concentrado coincidiendo,



aproximadamente, con la mitad de la conductividad eliminada del
compartimento diluido. Resaltar el mayor porcentaje de sulfato del electrolito,
asociado a su composicion (H,SO4) y de amonio, potasio y sodio — en
comparacion con el resto de los cationes — corroborando la facilidad de los

cationes monovalentes para migrar al electrolito.

Los valores de 1as Nrecuperacisn superiores al 100% se asociaron a los errores
negativos en los balances de materia, como se muestra en la Tabla 6.2, que, en
el caso exclusivo del sulfato se asocid también a la transferencia de este
elemento desde el electrolito debido a la diferencia de caudales entre la
corriente de electrolito (125L/h — 150 L/h) y la de concentrado (~50 L/h), como

ya se comento6 en experimentos anteriores.

Los resultados obtenidos tras el paso por la primera etapa de tratamiento (celda
en modo galvanostatico) mostraron parametros de concentracion elevados,
pero parametros de dilucion notablemente bajos, asociado a que en cada ciclo

se bajo la conductividad de la corriente diluida solo hasta 1 mS/cm.
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6.1.2. Configuracion de celdas en serie: segunda etapa. Operacion de la

celda 2 en modo potenciostitico.

En la segunda etapa de tratamiento se trabajé en modo potenciostatico a
7,5 V de potencial tratando la corriente diluida obtenida en la celda 1 y
manteniendo la corriente concentrada de ésta. En la Tabla 6.3 se presentan las
concentraciones de entrada y de salida de la celda 2 para el compartimento
concentrado y el diluido. Cabe destacar que los valores de la corriente de
entrada de la celda 2 (Tabla 6.3) deberian ser iguales a los de la corriente de
salida de la celda 1 (Tabla 6.1). La diferencia existente entre estos valores se
asocio, por una parte, a que el volumen de agua a tratar, obtenido de la celda
1, fue acumulado para ser introducido después, en la celda 2, lo cual pudo
suponer cambios en la composicion del agua. Por otra parte, se atribuyo a la
pérdida del volumen residual de la celda 1 durante la limpieza de esta para la
puesta en marcha de la etapa 2 del proceso, asi como a la limpieza de las
membranas de intercambio i6nico. No obstante, las desviaciones fueron, en

todos los casos, menores a un 10%.

Se obtuvieron valores de concentracion prometedores en el compartimento
diluido (1,40 mg N-NH4/L y 0,73 mg P-PO4/L) muy por debajo de los limites
més restrictivos establecidos en la Directiva 91/271/CEE® para el N-NH4 y

para el P-PO4en zonas sensibles.

615 ppm de N y 2 ppm de P para poblaciones entre 10.000 h.e y 100.000 h.e.
10 ppm de N y 1 ppm de P para poblaciones de mas de 100.000 h.e.



En el caso de la corriente concentrada, el aumento en la concentracion de los
diferentes iones no fue elevado. Esto es razonable dada la baja conductividad
de la corriente de entrada con la que se inici6 el proceso (ImS/cm) y a que la
corriente concentrada, como se comentd antes, partia ya de valores

significativamente elevados.

Tabla 6.3. Configuracion de celdas en serie: 2 etapa. Concentraciones en las

corrientes de entrada, diluida y concentrada.

Concentraciéon (mg/L)

Entrada Diluido Concentrado

N-NH, 16,74 + 0,78 1,40 = 090 341,85
P-PO, 4,02 + 0,08 0,73 + 0,14 39,96

S-S0, 30,52 + 5,12 526 + 1,50 1060,50
Mg 25,76 + 1,02 1,89 + 0,71 337,96
Ca 64,74 + 3,85 2,19 + 155 1307,44
K 7,11 + 0,35 044 + 0,14 134,98
Cl 132,02 + 4,16 17,08 + 6,50 3912,30
Na 7945 + 400 6,15 + 2,61 912,15

En la Figura 6.4 se muestran los Fp y los Fc (a), asi como 1as Nejiminacien ¥ d€
Nrecuperacién (D). En general, se observo un significativo aumento de los Fp con
respecto a la primera etapa, ademas de una variacion mayor entre los valores
de cada uno de los iones. Esta variacion se asocid, como se comentd en el
anterior apartado, a las diferentes concentraciones de entrada de cada uno de
los elementos. Concretamente, el caso del calcio, con un Fp de 29,5, es el mas
llamativo pasando de una concentracion a la entrada de 64,74 mg/L a una
concentracion de 2,19 mg/L a la salida de esta segunda etapa. Las elevadas

concentraciones de entrada del calcio y la mayor velocidad de migracion de
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este frente al resto de cationes, favorecieron su transferencia hacia el
compartimento concentrado (Anexo I). El resto de los cationes, amonio,
magnesio, potasio y sodio, redujeron entre 10 y 16 veces la concentracion de

entrada. El fosfato, sulfato y cloruro obtuvieron valores por debajo de 10.

La Neliminacin Presento para todos los casos valores superiores al 90%, excepto
para el sulfato y el cloruro que presentaron una Nejiminacien del 81,9%. Se
atribuyeron las menores eficacias para estos dos iones a que en la primera etapa
ya se redujo considerablemente la concentracion de estos, principalmente del
sulfato. En general, las elevadas Nejiminacisn @lcanzadas demostraron como el
modo potenciostatico favoreci6 la eliminacion de iones de la corriente diluida.
Esto se asocid, como se comento en el apartado 4.5, a la mayor duracion de los

ciclos de trabajo cuando la celda es operada a voltaje constante.

Los Fc se redujeron significativamente con respecto a la primera celda, con
valores promedio para todos los iones de 1,7 veces la concentracion de entrada.
Esto es debido a que las concentraciones de partida de la corriente concentrada
eran ya considerablemente elevadas al inicio de la segunda etapa y también a

la menor concentracion de iones de la corriente diluida al inicio del proceso.

Con respecto a las Nrecuperacisn» S€ Obtuvieron valores en torno al 40%-50%
para el fosfato y potasio y en torno al 58% para el magnesio y el calcio. Sin
embargo, el amonio present6 eficacias de recuperacion significativamente mas
bajas que el resto de los iones (19,6%) v, el sodio, ligeramente mayores a este
ultimo (30,1%), pero también bajas con respecto al resto de los iones de la
corriente concentrada. Las menores recuperaciones para el amonio se

asociaron a la elevada recuperacion de este elemento que se experimento ya en



la primera etapa del proceso (apartado 6.1.1) y a la menor concentracion en la

corriente diluida con respecto al resto de cationes en la segunda etapa.
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Figura 6.4. Segunda etapa del proceso de celdas en serie para el cumplimiento de los

limites de vertido: factores de concentracion y dilucion (a) y eficacias de recuperacion

y eliminacion (b) de los iones involucrados en el proceso.
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En la Tabla 6.4 se muestran los balances de materia realizados al sistema para
cada una de las corrientes de salida del proceso en términos de porcentaje. En
ella se muestra un error de sodio significativamente elevado (32,22%), lo que
explicaria también la menor Nyecuperacisn de este con respecto al resto de

cationes (Figura 6.4).

Excepto el fosfato, todos los iones de la corriente diluida presentaron valores
por debajo del 5 %, corroborando la elevada eliminacion producida en esta
segunda etapa del proceso. El mayor porcentaje asociado al fosfato en esta
corriente (10,32%) se atribuyo a la menor movilidad de este ion. La corriente
concentrada mostrd valores entre el 70% y el 80%, a excepcion del cloruro que
mostr6 valores del porcentaje mas elevados — relacionados con la adicion de
HCI para el mantenimiento del pH — y del sodio que, como se comentd

anteriormente, se asocio al error obtenido para este ultimo.

Tabla 6.4. Balances de materia para la configuracion de celdas en serie: 2 etapa..

Balances (%)

Diluido Concentrado Electrolito Error

N-NH, 2,30 68,09 21,52 8,09
P-PO, 10,32 68,12 0,00 21,56
S-S0, 2,50 62,25 37,69 2,44
Mg 3,58 76,68 7,56 12,18
Ca 1,15 82,11 8,07 8,67
K 1,97 73,12 18,69 6,22
Cl 3,26 90,18 0,98 5,58
Na 2,90 51,66 13,22 32,22

Es importante destacar el error del 21,56 % para el fosfato, atribuido a la

retencion de este ion por parte de las AEM.



6.1.3. Configuracion de celdas en serie: combinacion de modos

galvanostdtico y potenciostidtico.

En este apartado se presenta el analisis global de las dos etapas anteriores:
celda 1, operada en modo galvanostatico, donde se tratdo el efluente del
AnMBR como corriente de entrada, y, celda 2, operada en modo
potenciostatico y tratando las corrientes de salida de la celda 1 (apartados 6.1.1
y 6.1.2). Se comprobo que trabajar en modo galvanostatico (0,24 A) favorecid
la concentracion de iones en la corriente concentrada, mientras que operar en
modo potenciostatico (7,5V) favorecid significativamente la eliminacion de
iones en el compartimento diluido. En la Tabla 6.5 se presentan las
concentraciones de entrada y de salida del proceso global, donde “Entrada” es

la entrada de permeado de AnMBR a la celda 1 y “Diluido” y “Concentrado

son las concentraciones de las respectivas corrientes a la salida de la celda 2.

Tabla 6.5. Concentraciones en las corrientes de entrada, la corriente diluida y la
corriente concentrada para la configuracion de celdas en serie para el cumplimiento

de los limites de vertido.

Concentracion (mg/L)

Entrada Diluido Concentrado

N-NH, 50,12 = 0,80 1,40 = 0,90 341,85
P-PO, 730 t+ 0,04 0,73 + 0,14 39,96

S-S0, 107,74 + 5,68 526 + 1,50 1060,50
Mg 4923 1,12 1,89 + 0,71 337,96
Ca 171,47 + 0,81 2,19 £ 1,55 1307,44
K 19,02 = 0,19 044 =+ 0,14 134,98
Cl 282,02 + 15,03 17,08 = 6,50 3912,30
Na 14422 + 0,63 6,15 + 2,61 912,15
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En general, se puede ver como gracias a la configuracion de celdas en serie se
alcanzaron los limites de vertido mas restrictivos (zona sensible) establecidos
en la Directiva 91/271/CEE en la corriente diluida (o corriente tratada) tanto
para el amonio como para el fosfato, cumpliendo con el objetivo principal de

este ensayo y de la presente tesis doctoral.

Como se discutio en el capitulo 5, la consecucion de los limites de vertido en
la corriente diluida, para unas condiciones de operacion dadas, no se alcanza
debido a la realizacion de un elevado numero de ciclos, sino a la duracion de
estos. En este ensayo, se llevo a cabo un niimero limitado de ciclos, pues el
objetivo, precisamente, fue el cumplimiento de los limites de vertido en la
corriente diluida. Esto ultimo se reflejo en los bajos valores de concentracion
obtenidos en la corriente concentrada en comparacion con experimentos
anteriores, ya que estas concentraciones dependen de los tiempos totales de

operacion.

En la Figura 6.5 se muestran los factores de dilucion (Fp) y de concentracion
(Fc) (a), asi como las eficacias globales de eliminacién y de recuperacion (b).
Con respecto a los Fp, se obtuvieron valores dispares para los diferentes iones,
pues dependen notablemente de la concentracion de entrada. El calcio es el
cation que experimentd mayor eliminacion en la corriente diluida con un valor
de reduccion de 78,2 veces el valor de entrada. Esto se relacion6 con su mayor
concentracion en la corriente de entrada al proceso de ED y con que es el cation
que, por lo general, presentd mayores facilidades para migrar a través de las
CEM gracias a su mayor carga y a su menor radio hidratado (velocidad de
migracion: 1,01 mg-cm?-h?!, ver Anexo I: Calculo de las velocidades de

migracion de las diferentes especies ionicas.
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Figura 6.5. Configuracion de celdas en serie para el cumplimiento de los limites de
vertido: factores de concentracion y dilucion y eficacias de recuperacion y eliminacion

de los iones involucrados en el proceso.

El resto de los iones presentaron Fp menores, con valores de 35,7 para el
amonio, 43,2 para el potasio y valores entre 20 y 26 veces la corriente de
entrada para el sulfato, magnesio y sodio, respectivamente. El cloruro presentd

un Fp 16,5 veces la concentracion de entrada y, por Gltimo, el fosfato presentd
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los valores mas bajos con un Fp de 9,9. En el caso concreto del amonio y del
magnesio, ambos iones presentaron concentraciones iniciales y finales
similares, pero el amonio present6 en promedio velocidades de migracion de
0,58 mg-cmy-h! mientras que el magnesio presentd valores de

0,22 mg-cm2-h!, lo que explica el menor Fp obtenido para este tltimo.

Resulta complicado encontrar una explicacion general a la variabilidad en
dichos factores, teniendo en cuenta, por un lado, la fuerte dependencia de este
parametro con las concentraciones de entrada y, por el otro, la variacion de la
velocidad de migracion que depende a su vez de las concentraciones iniciales
y finales del compartimento concentrado y de los radios hidratados de los
iones. Con respecto a las eficacias globales de eliminacion, se obtuvieron
valores prometedores en todos los casos pues fueron superiores al 90%,
evidenciando la notable mejora de la eliminacion de los iones en la corriente

tratada con respecto a experimentos anteriores (ver capitulos 4 y 5).

Por otro lado, se observaron Fc por debajo de 10, esto es, la concentracion de
entrada se aumentd en menos de 10 veces para los diferentes iones, asociado
al menor nimero de ciclos realizados, dado que la obtencion de
concentraciones elevadas en la corriente concentrada no fue el objetivo de este
ensayo. En cuanto a las eficacias globales de recuperacion, se obtuvieron
valores en torno al 60% para los cationes. Sin embargo, el fosfato presentd los
menores valores de recuperacion, lo que se relaciono6 con la retencion de este
ion por parte de las membranas AEM. Por tultimo, el sulfato present6 las
mayores eficacias, como ocurri6 en el resto de los ensayos realizados hasta el
momento y como ocurri6 también, en el analisis de cada una de las celdas por

separado (apartados 6.1.1 y 6.1.2), asociado, por una parte, a las mayores



velocidades de migracion de este ion y por la otra, a la transferencia de sulfato
del electrolito a la corriente concentrada. La mayor recuperacion del cloruro se
atribuy6 a la adicion de HCI en el compartimento concentrado para la
acidificacion del mismo, que aument6 la concentracion inicial de este elemento

favoreciendo su transferencia a dicho compartimento.

En la Tabla 6.6, se pueden consultar los balances de materia en estado
estacionario realizados al sistema para cada una de las corrientes de salida del

proceso.

Tabla 6.6. Balances de materia para la configuracion de celdas en serie: ensayo

global.

Balances (%)

Diluido Concentrado Electrolito Error
N-NH, 2,35 62,27 19,48 15,90
P-PO, 7,86 49,68 0,03 42,44
S-S0, 2,48 58,55 35,40 3,56
Mg 3,32 62,19 6,07 28,41
Ca 1,28 69,28 6,75 22,70
K 2,04 65,85 16,39 15,72
Cl 3,56 91,76 1,00 3,68
Na 3,66 57,22 14,54 24,57

En primer lugar, se han de destacar los errores significativamente elevados para
practicamente todos los iones, achacados principalmente al cambio de celda de
una etapa a la otra y a la limpieza de las membranas de la celda 1, necesaria
para poner en marcha la celda 2 en modo potenciostatico. Ademas, en el caso

del fosfato — que present6 el mayor error — se ha de tener en cuenta también la
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retencion de éste por parte de las AEM, tal y como se coment6 en el apartado

4.6, explicando el mayor error registrado.

Por otro lado, el porcentaje de gramos que quedaron en la corriente diluida tras
finalizar el proceso (Tabla 6.6) fue notablemente bajo en comparacion con los
experimentos hasta ahora realizados (capitulos 4 y 5), demostrando que la
combinacion de dos celdas en serie operando la primera en modo
galvanostatico y la segunda en modo potenciostatico, aumento 1a Nejiminacisn

llegando a cumplir los limites de vertido (Directiva 91/271/CEE)’.

En la corriente concentrada se observan porcentajes en torno al 60% para la
mayoria de los casos, destacando el elevado porcentaje del ion cloruro
(91,76%) — asociado a su mayor velocidad de migracion y a la adicion de HCI
para la acidificacion de dicha corriente — y el menor porcentaje del fosfato

(49,68%) — achacado a la retencion de este elemento por parte de las AEM —.

En la corriente de electrolito destacan los porcentajes relativos al amonio,
potasio y sodio (19,48%, 16,39% y 14,54%, respectivamente) mas elevados
que los del resto de cationes, lo que parece demostrar una mayor afinidad de
los cationes monovalentes por migrar al electrolito. El elevado porcentaje del
sulfato en el electrolito es debido a la composicion de la propia disolucion

electrolitica.

Para finalizar con el analisis del funcionamiento de la configuracion de celdas

en serie, en la Figura 6.6 se presentan los consumos energéticos obtenidos tanto

715 mg/L de Ny 2 mg/L de P para poblaciones entre 10.000 h.e y 100.000 h.e.
10 mg/L de N y 1 mg/L de P para poblaciones de mas de 100.000 h.e.



para el proceso global como para cada una de las etapas. Los consumos
energéticos se han expresado tanto por volumen de permeado del AnMBR

tratado, como por kilogramo de N-NHy y P-PO4 recuperado y eliminado.
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Figura 6.6. Configuracion de celdas en serie: consumos energéticos.
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Para el proceso global se obtuvo un consumo energético de 0,58 kWh-m™
tratado, siendo los consumos por volumen tratado para cada etapa iguales
(0,29 kWh-m™). El consumo global obtenido operando con dos celdas en serie
fue mayor que los consumos presentados en el capitulo 4 (0,24 kWh- m™),
teniendo en cuenta que en el capitulo 4 se utilizaron los mismos parametros de
operacion aplicados en el presente ensayo, se trabajo en una solo etapa y no se
produjo precipitacion del CaSO4, debido como en este caso, al menor nimero
de ciclos realizados. No obstante, en el capitulo 4, las concentraciones
obtenidas en la corriente diluida para el amonio y el fosfato quedaron lejos de
los limites de vertido establecidos por la Directiva 91/271/CEE, siendo estos
8,41 mg N-NH4/L y 2,18 mg P-PO4/L. Ademas, el valor del consumo de cada
una de las etapas del presente ensayo, si que fue similar al obtenido en los
ensayos del capitulo 4. En la bibliografia, se encontraron valores de
0,53-0,58 kWh'm™ para una planta de ED a escala industrial para el
tratamiento de aguas salobres operada en serie con 576 pilas de 600 pares de
celda cadauna [93], lo que sitia al ensayo actual dentro de los rangos normales
de trabajo teniendo en cuenta, ademas, que se trata de un proceso a escala
laboratorio, que podria ser optimizado operando con un nimero de pares de

celda mayor o con una mayor area de membrana [94,95].

El consumo energético por kilogramo de amonio y fosfato eliminado para el
proceso  global presentd valores de 8,6 kWhkg N-NHs! vy
97,3 kWh-kg P-PO4!, siendo estos valores menores que los observados en
cada una de las etapas del proceso, dada la mayor cantidad de amonio y fosfato

eliminados en la totalidad del mismo.



Por ultimo, el consumo energético asociado a la recuperacion presentd valores
similares a los obtenidos en el capitulo 5 para el amonio
(13,1 kWh-kgN-NHa.;) y disminuyeron  para el fosfato
(111,7 kWh-kgP-PO4!). Concretamente la recuperacion de amonio presentd
valores por debajo de los consumos obtenidos en el proceso industrial
Haber-Bosch (19,3 kWh-kg N') [84]. Por otro lado, Mohammadi et al. [96]
obtuvieron consumos de 19,22 kWh.kg N! para la recuperacion de nitratos de
las aguas residuales mediante la operacion de un stack con 10 pares de celda y
area unitaria de membrana de 64 cm? — mismas caracteristicas que el stack

utilizado en este ensayo — en un proceso multietapa.

Asi, la aplicacion de un proceso de ED con una configuracion de dos celdas en
serie, trabajando en la primera en modo galvanostatico y en la segunda en
modo potenciostatico, permitid obtener valores de 1,40 mg N-NH4/L y
0,73 mg P-PO4/L con consumos energéticos asociados a la reduccion de las
concentraciones en el compartimento diluido de 8,6 kWh-kg N-NH4! y 97,3
kWh-kg P-POy4!. Con esto, se demostrd la viabilidad de este proceso para tratar
el efluente de un reactor AnMBR alcanzando concentraciones de salida por

debajo de los requisitos de vertido establecidos en la Directiva 91/271/CEE.
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6.2. Eliminacion del calcio a partir de un pretratamiento con

resinas de intercambio cationico.

La primera de las soluciones propuestas para la obtencion de concentraciones
de N y P optimas para los procesos de recuperacion posteriores fue el
pretratamiento del permeado del AnMBR con resinas de intercambio cationico
seguido de un proceso de ED convencional (celda 64-002). Estas resinas
fueron capaces de intercambiar los iones calcio por iones sodio, dando lugar a
un efluente que paso de una concentracion promedio de 160 mg/L de calcio a

un valor de 23 mg/L.

Este ensayo se planificé inicialmente para llevar a cabo la combinacion del
pretratamiento con resinas de intercambio catidnico con la operacion de celdas
en serie explicada en el apartado anterior (6.1). Para ello, se planted una
primera etapa operando la celda en modo galvanostatico, tratando el permeado
del AnMBR pretratado mediante resinas, hasta disminuir la conductividad a
valores promedio de 1 mS/cm; y una segunda etapa en modo potenciostatico,
donde las corrientes diluido y concentrado de entrada a la celda fueran las
corrientes de salida de la etapa anterior. No obstante, durante la ejecucion de
la segunda etapa del proceso, las membranas de intercambio i6nico perdieron
su capacidad de intercambio (fin del ciclo de vida de estas) y no se pudo seguir
operando con ellas. En el Anexo III: Ensuciamiento de las membranas de
intercambio i6nico., se muestran las imagenes — obtenidas por Microscopia
Electronica de Transmision (TEM) — de las membranas anidnicas y catidnicas
donde se pueden ver precipitados que podrian haber influido en el final de vida

de las membranas. Cuando se tuvieron membranas nuevas para reanudar el



proceso, el agua acumulada de la primera celda mostré concentraciones
significativamente diferentes a las iniciales, asociadas a precipitaciones e
incluso a actividad biologica durante el periodo de almacenamiento, lo que
impidi6 retomar el experimento siendo necesario iniciar uno nuevo desde el
principio. En este punto, la planta AnMBR sufrié un fallo técnico que la
mantuvo parada en torno a 2 meses, imposibilitando la repeticion de este

ensayo en la presente tesis doctoral.

A continuacion, se presentan los resultados experimentales obtenidos en la
primera etapa del ensayo y una estimacion de los resultados que podrian

haberse obtenido si se hubiera llevado a cabo la segunda etapa.

6.2.1. Efluente con bajas concentraciones de calcio: operacion en modo

galvanostdtico.

El efluente del AnMBR, previamente tratado con resinas de intercambio
cationico, experiment6 una notable disminucion en la concentracion de calcio
a la entrada del proceso de ED. En la Tabla 6.7 se detallan las concentraciones
tanto para la corriente de entrada como para las corrientes de salida (diluida y
concentrada). Los valores iniciales de calcio fueron de 23,03 mg Ca/L. Como
resultado de la reduccion de calcio, se observaron concentraciones de sodio
significativamente elevadas en la corriente de entrada que alcanzaron los
360,76 mg Na/L, valores tres veces superiores a los de ensayos anteriores en
los que se presentaron valores promedio de 126,77 mg Na/L. El aumento de
sodio se debio a la liberacion de este elemento por parte de la resina, pero no
se detectaron cambios significativos en la interaccion de los iones durante el

proceso relacionados con este aumento.
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Tabla 6.7. Concentraciones en las corrientes de entrada, la corriente diluida y la
corriente concentrada para la etapa operando en modo galvanostatico del ensayo con

pretratamiento mediante resinas de intercambio cationico.

Concentraciones (mg/L)

Entrada Diluido Concentrado
N-NH, 52,10 + 2,29 18,87 + 4,88 1232.61
P-PO, 9,98 + 0,30 5,00 + 0,99 135.49
S-S0, 93,00 + 1,46 39,59 + 11,25 2650,39
Mg 21,58 + 1,47 9,76 + 2,79 374,48
Ca 23,03 + 1,70 9,98 + 435 459,34
K 18,72 + 0,40 6,98 + 1,76 422,17
Cl 199,77 + 403 136,90 + 37,62 11462.,00
Na 360,76 + 3,51 175,44 + 36,22 6218.61

La disminucion en las concentraciones de calcio permitié prolongar el proceso
el tiempo necesario para alcanzar las concentraciones objetivo de amonio y
fosfato (500 mg N-NH4/L y 60 mg P-PO4/L) sin que se produjera la
precipitacion de CaSO42H>O. Asi, en la primera etapa del ensayo
(celda 64-002 operando en modo galvanostitico) se alcanzaron
concentraciones de 1232,61 mg N-NH4/L y 135,49 mg P-PO4/L, demostrando
que la combinacion de un pretratamiento con resinas de intercambio cationico
junto con el proceso de ED convencional es una solucion prometedora en

términos de concentracion.

A pesar de las elevadas concentraciones de sulfato alcanzadas en la corriente
concentrada (2650,39 mg S-SO4/L), las concentraciones de calcio fueron
considerablemente bajas (459,34 mg Ca/L) en comparacion con ensayos

anteriores — con valores alrededor de 2000 mg Ca/L en el capitulo 5 — evitando



la precipitacion de sulfato célcico. En la corriente diluida se observaron
valores significativamente elevados, asociados a la reduccion de Ila

conductividad de esta corriente solo a 1 mS/cm en la primera etapa del proceso.

En la Figura 6.7 se muestra la evolucion del voltaje con el tiempo y las
conductividades de las corrientes diluida y concentrada. Se presenta un proceso
estable con una duracion de 668 minutos y 43 ciclos de trabajo realizados con
una duracién aproximada de 15,5 minutos cada ciclo (asociando la menor
duraciéon de los ciclos a la reduccion de la conductividad en la corriente

concentrada hasta 1 mS/cm).

Los consumos energéticos fueron de 0,62 kWh-m3 tratado vy
26,3 kWh y 239,5 kWh por kilogramo de N-NH4 y P-PO4 recuperados,
respectivamente. Estos consumos fueron mayores a los obtenidos en ensayos
anteriores, lo que se asocio al estado de las membranas que, como se comentd
en la introduccion de este apartado, dejaron de funcionar tras la finalizacion de
este experimento y mostraron, en el analisis por microscopia electronica de
transmision (TEM), precipitados en la superficie de estas. Esto influyo
directamente sobre la resistencia del sistema, incrementdndola, y aumentando
asi, el consumo energético del proceso. Ademas, se observo que el efluente del
AnMBR, tras el tratamiento con las resinas de intercambio catidonico, mostro
un aspecto diferente al habitual, colmatando los filtros de entrada al stack e
influenciado también sobre el estado de las membranas, lo que se asoci6 a un
fendénemo de fouling. Todo ello pudo intervenir en el aumento del consumo
energético del proceso. En el Anexo III se presentan las imagenes de las

membranas obtenidas por TEM que muestran precipitados y restos de materia
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organica confirmando los fenémenos de scaling y fouling que se asociaron con

el deterioro de las membranas.
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Figura 6.7. Pretratamiento con resinas de intercambio cationico. Evolucion del

voltaje (a) y de la conductividad de la corriente diluida y concentrada (b).

En la Figura 6.8 se muestran los factores de dilucion (Fp) y de concentracion
(Fc) (a) asi como las eficacias de eliminacion (Nejiminacion) Y 1as eficacias de

recuperacion (Nrecuperacisn) (b) para los diferentes iones.
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Figura 6.8. Pretratamiento del permeado del AnMBR con resinas de intercambio
cationico: factores de concentracion y dilucion (a) y eficacias de recuperacion y

eliminacion (b) de los iones involucrados en el proceso.

Los Fp mostraron todos valores en torno a 2, lo que quiere decir que la
concentracion de entrada se redujo a la mitad para cada uno de los iones,

aproximadamente, coincidiendo de la misma forma que se explicd en el
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apartado 6.1 con la reduccion a la mitad de la conductividad de partida
(de 2 mS/em a 1 mS/cm aproximadamente). Analogamente, las
Neliminacisn (Figura 6.8b) mostraron valores en torno al 50% lo que indica
también la reduccion de la corriente diluida a la mitad con respecto a la
corriente de entrada (excepto el fosfato que presentd eficacias ligeramente

menores que el resto de los iones).

Prestando mayor atencion a los parametros de concentracion/recuperacion,
dado el objetivo principal de este ensayo, se puede decir que se obtuvieron
valores de los Fc significativamente elevados comparados con cualquier
ensayo de larga duracion realizado anteriormente (ver capitulo 5), lo que llevo
a alcanzar las concentraciones deseadas para N-NH4 y P-PO, siendo estas,
1232,61 mg N-NH4/L y 135,49 mg P-PO4/L. Esto se atribuyd a los mayores
tiempos de operacion (668 minutos) que se tradujeron en un total de 43 ciclos
de trabajo. Esto es un volumen de 71 L, considerablemente mayor al de otros
experimentos (3,5 veces mayor) y, por lo tanto, una mayor cantidad de gramos

introducidos en el sistema.

De los gramos de cada ion introducidos en el sistema se recuperaron
(Nrecuperacisn ) €0 torno al 80% en todos los casos, a excepcion del fosfato que
present6 valores del 66,4% y el sulfato con valores por encima del 100%,
demostrando la viabilidad de operacion del proceso tras el pretratamiento con
resinas de intercambio catidonico. Los menores valores del fosfato se asociaron,
como se ha venido haciendo en el resto de los experimentos, a la retencion de
este por parte de las AEM. En el caso del sulfato, el mayor valor de este se
relacion6 con su transferencia desde el electrolito al compartimento

concentrado.



En la Tabla 6.8 se muestra, en porcentaje, la distribucion de las corrientes de
salida del sistema calculadas mediante los balances de materia en estado
estacionario para cada uno de los iones. Destacan, en general, los elevados
porcentajes obtenidos en la corriente diluida, que como se ha comentado
anteriormente, se asociaron a la conductividad residual de dicha corriente
(1 mS/cm) que se fijo para trabajar en la primera celda en modo galvanostatico.
En la corriente concentrada se obtuvieron porcentajes en torno al 40%-50%
para todos los iones y del 27% para el fosfato. Es decir, solo con el 47,42% del
amonio recuperado en la corriente concentrada y el 27,24% del fosfato se

alcanzaron concentraciones por encima de las deseadas.

Tabla 6.8. Balances de materia para el ensayo con pretratamiento con resinas de

intercambio cationico.

Balances (%)
Diluido Concentrado Electrolito Error

N-NH, 44,06 47,42 4,96 3,56
P-PO, 60,97 27,24 0,00 11,79
S-S0, 44,00 48,51 18,72 -11,23
Mg 55,02 33,71 5,61 5,66
Ca 52,73 40,10 8,35 -1,18
K 45,35 45,22 4,77 4,66
Cl 40,60 55,96 0,68 2,76
Na 59,16 34,56 4,44 1,84

La corriente de electrolito presentd valores por debajo del 10% en todos los
casos, a excepcion del sulfato, este ultimo, asociado a la composicion del

propio electrolito.

Los menores porcentajes en la corriente de electrolito corroboraron las

mayores recuperaciones de este ensayo, estando la mayoria de los iones en el
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compartimento diluido — debido a la consigna de conductividad establecida

para la etapa en modo galvanostatico — y en el compartimento concentrado.

Con respecto a los porcentajes de error resultantes del balance, el 11,79 % del
error observado para el fosfato (asociado a la retencion por parte de las AEM)
fue menor que en los ensayos de los capitulos 4 y 5 (~ 20%), lo cual se atribuy6
a una estabilizacion definitiva de la membrana, dados los mayores tiempos de
operacion aplicados. Por ultimo, los porcentajes de error negativos del sulfato
resultantes del balance de materia explican 1as Nyecuperacien Superiores al
100%, asociadas a la transferencia de sulfato desde el electrolito al

compartimento concentrado.

6.2.2. Estimacion del proceso global si se hubiera realizado la segunda

etapa operando en modo potenciostdtico.

Dados los prometedores resultados obtenidos gracias a la reduccion del calcio
a la entrada del sistema de ED — operando la celda 64-002 en modo
galvanostatico — se realizd una estimacion de las concentraciones que se
habrian alcanzado en caso de haber podido tratar la salida diluida de esta
primera etapa, en una segunda etapa operando en modo potenciostatico. Para
ello, se utilizaron 1as Nejiminacién Y Nrecuperacisn €alculadas en el apartado 6.1.2
(Figura 6.4) y se aplicaron sobre los valores obtenidos para las corrientes de
salida (diluido y concentrado) del apartado anterior (Tabla 6.7.
Concentraciones en las corrientes de entrada, la corriente diluida y la corriente
concentrada para la etapa operando en modo galvanostatico del ensayo con

pretratamiento mediante resinas de intercambio cationico.



En la Tabla 6.9 se presentan las concentraciones estimadas para el conjunto del

proceso (etapa operando en modo galvanostatico mas etapa operando en modo

potenciostatico).

Tabla 6.9. Estimacion de las concentraciones de salida que se habrian obtenido en

caso de haber aplicado una segunda etapa.

Concentraciones (mg/L)

Entrada Diluido Concentrado
N-NH, 52,10 + 229 1,58 1647
P-PO, 998 + 0,30 0,91 295
S-S0, 93,00 + 146 6,82 5052
Mg 21,58 + 147 0,72 804
Ca 2303 + 1,70 0,34 921
K 18,72 £+ 0,40 0,43 683
Cl 199.77 + 4,03 17,71 20185
Na 360,76 + 351 13,58 10591

Las estimaciones realizadas muestran resultados interesantes en cuanto a la

corriente concentrada, aumentando aun mas las concentraciones de amonio y

fosfato obtenidas, teniendo en cuenta que ya se superaban, de manera

significativa, los valores objetivo en la primera etapa con concentraciones de

1232,61 mg N-NH4/L y 135,49 mg P-PO./L. Por otro lado, mediante dichas

estimaciones se obtuvieron también concentraciones en la corriente diluida por

debajo de los valores limite que dicta la Directiva 91/271/CEE. Destacar que

los valores de la corriente diluida no presentan las desviaciones tipicas

asociadas como en el resto de las tablas de este trabajo, pues se trata de

estimaciones obtenidas sobre valores puntuales.
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Se estimaron también los consumos energéticos a partir de la energia
consumida en un ciclo de trabajo operando en modo potenciostatico en el
ensayo con configuraciones de celdas en serie del apartado 6.1
(ver Figura 6.6). El consumo por ciclo para dicho ensayo fue de 5-10* kWh
por ciclo. Teniendo en cuenta el nimero de ciclos realizados en la primera
etapa del presente ensayo (43), se estimo un consumo energético total para la
segunda etapa de 0,023 kWh. Y, por tltimo, teniendo en cuenta el volumen
tratado (71 litros) se estimé un valor de 0,32 kWh-m™ tratado, que junto con
el consumo real obtenido para la primera etapa (0,62 kWh-m™) se traducen en
un consumo global estimado de 0,94 kWh-m™. El consumo energético global
calculado en este ensayo es significativamente mayor al descrito en el ensayo
del apartado 6.1, lo cual se puede atribuir al scaling y fouling encontrado en
las membranas de intercambio i6nico (Anexo IIl: Ensuciamiento de las

membranas de intercambio i6nico..

Evidentemente, los resultados mostrados en la Tabla 6.9 son unicamente una
estimacion y no se pueden sacar conclusiones definitivas de ellos. Sin
embargo, los valores obtenidos arrojan luz sobre la problematica planteada
hasta el momento. Por un lado, debido a que, reduciendo el calcio a la entrada
del proceso de ED se lograron alcanzar, en una sola etapa, concentraciones
muy superiores a las concentraciones planteadas como objetivo
(N-NH4 > 500 mg/L y P-PO4 > 60 mg/L). Ademas, la realizacion de una
segunda etapa trabajando en modo potenciostatico solo podria traducirse, para
la corriente concentrada, en un aumento de los valores ya alcanzados. Por otro
lado, en el apartado 6.1 se comprobo que la adiciéon de celdas en serie
combinadas con la operacion en modo potenciostatico incremento6 las eficacias

de eliminacion del compartimento diluido. Teniendo en cuenta las



variabilidades del agua residual tratada y que los parametros de operacion
utilizados fueron siempre los mismos, no tendria por qué haber una variaciéon
muy significativa entre los resultados estimados y los reales. A pesar de que
los consumos energéticos estimados fueron elevados con respecto a los
obtenidos en ensayos anteriores — asociados al deterioro de las membranas de
intercambio i6nico —, los resultados logrados en la corriente concentrada y
diluida invitan a seguir trabajando en esta linea para una mayor optimizacion

del proceso.
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6.3. Selectrodidlisis para la separacion selectiva de iones en

diferentes corrientes producto: celda 64-004.

Con el objetivo de alcanzar las concentraciones Optimas para posteriores
procesos de recuperacion en la corriente concentrada, se llevo a cabo, como
segunda alternativa, un proceso de ED selectiva que permitiera la separacion
de los cationes divalentes (especialmente el calcio) de los aniones
(concretamente del SO4%>). Este proceso se llevo a cabo en la celda 64-004
(ver apartado 0, capitulo 3) y se incorporaron al montaje membranas cationicas
selectivas MVK (apartado 3.2.3). Se ha de destacar que en este experimento
no se adiciond HCI al compartimento concentrado para el mantenimiento del
pH, dada la esperada separacion de los iones susceptibles de precipitacion. En
la Tabla 6.10 se muestran las concentraciones de entrada y de salida del proceso
de selectrodialisis en cuestion, que incluye la corriente de producto catiénico

(corriente concentrada en cationes divalentes).

El proceso tuvo una duracion total de 750 minutos (12,5 horas) con ciclos de
trabajo que se prolongaron 40 minutos por ciclo en promedio, con un total de
20 ciclos realizados. Sin embargo, transcurrido este tiempo se produjo
nuevamente la precipitacion del sulfato calcico (CaSO4-H,O) debido a las
elevadas concentraciones de calcio y sulfato presentes en la corriente
concentrada, que superaron el limite de solubilidad de la sal
(2400 mg/L) [89,90]. Es importante sefialar que el valor de S-SO;4 de 1a Tabla
6.10 se expreso en términos de azufre; cuando este es expresado en términos
del ion sulfato, la concentracion es de 5806,51 mg SO4* /L, superando

significativamente el limite de solubilidad.



No obstante, se alcanzaron los objetivos de concentracion planteados en la
corriente concentrada (N-NH4 > 500 mg/L y P-PO4 > 60 mg/L) asi como los
limites de vertido que establece la Directiva 91/271/CEE? para zonas sensibles;
los mas restrictivos para el nitrégeno (<10 mg N/L) y los menos restrictivos

parael P (<2 mg P/L).

Asi, en la corriente diluida se alcanzaron concentraciones muy prometedoras,
con 0,63 mg N-NH«/L y 1,29 mg P-PO4/L. El resto de los iones mostraron
también valores significativamente bajos en comparacion con ensayos

realizados en una sola etapa (ver capitulo 5).

Tabla 6.10. Concentraciones en las corrientes de entrada, la corriente diluida y la

corriente concentrada para el ensayo empleando ED selectiva.

Concentraciones (mg/L)

Entrada Diluido Concentrado Pro‘(rlu.cto

cationico

N-NH, 4776 + 1,79 0,63 =+ 0,13 587,36 13,18
P-PO, 9,17 £ 1,63 129 =+ 0,32 80,36 0,00
S-SO, 112,83 + 593 251 £ 156 1938,22 23,55
Mg 4598 = 069 206 == 1,02 502,61 267,91
Ca 17942 + 1,04 6,50 =+ 4,64  2406,04 523,33
K 1381 + 100 051 =+ 0,11 202,42 9,87
Cl 347,66 = 6025 19,69 + 9,66 642673 2226,95
Na 150,70 + 11,36 1835 =+ 953 235593 152,32

En la corriente concentrada, se lograron concentraciones de 587,36 mg/L y

80,36 mg/L para N-NH4 y P-POy, respectivamente. Estas concentraciones se

815 mg/L de Ny 2 mg/L de P para poblaciones entre 10.000 h.e y 100.000 h.e.
10 mg/L de N y 1 mg/L de P para poblaciones de mas de 100.000 h.e.
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consideran adecuadas para los procesos subsiguientes de recuperacion, aunque

ligeramente cercanas a los minimos requeridos (500 mg N/L y 60 mg P/L).

En el ensayo con resinas de intercambio i6nico (apartado 6.2.1), se obtuvieron
valores notablemente superiores en la etapa en la que se operé en modo
galvanostatico (1232,61 mg N-NH4/L y 135,49 mg P-PO4/L) a pesar de diluir
solo hasta 1 mS/cm. En el actual ensayo, la precipitacion de sulfato calcico en
la corriente concentrada impidi6 la consecucion de concentraciones superiores,
ya que se realizaron 20 ciclos de trabajo frente a los 43 realizados en el ensayo

del apartado 6.2.1.

Por otro lado, la composicion inicial de la corriente de producto catiénico fue
de 0,025 M de NaCl, lo que se traduce en una concentracién inicial de
570 mg/L y 886 mg/L para sodio y cloruro, respectivamente. Se puede ver
como el sodio migré desde el producto catidonico a la corriente concentrada
— pues la concentracion de este descendio a 152,32 mg /L — mientras que el
cloruro increment6 hasta los 2226,95 mg/L, recibiendo iones cloruro desde la

corriente concentrada.

Las concentraciones de calcio y magnesio en la corriente de producto catiénico
fueron de 523,33 mg/L y 267,91 mg/L, respectivamente, notablemente mas
bajas que las obtenidas en la corriente concentrada, especialmente para el
calcio. Este fenomeno se atribuyd a una baja selectividad de la membrana
MVK, la cual deberia haber rechazado de manera mas efectiva el paso de
cationes divalentes [91,97] (ver Figura 3.8). Sin embargo, permitié su paso,

conduciendo a elevadas concentraciones en la corriente concentrada, donde,

finalmente, se produjo la precipitacion del sulfato calcico. Es relevante



destacar que la concentracion de fosfato en el producto cationico fue de 0 mg/L
mientras que la de sulfato fue de 23,55 gramos, indicando la migracion de este

ion desde la corriente de electrolito.

En la Figura 6.9 se presentan los factores de dilucion (Fp) y de concentracion
(Fo) (a) y las eficacias de eliminacion (Meliminacisn) Y Trecuperacion
(Nrecuperacisn) (b). Los Fp fueron considerablemente elevados para el amonio
con un valor de 75,5, lo que se atribuy6 a las bajas concentraciones alcanzadas
en la corriente diluida — mas que en ninglin otro experimento — para valores de
partida similares al resto al resto de experimentos (~ 50 mg N-NH4/L). El
mayor Fp para el amonio se asoci6 a la eliminacion de otros iones competidos
como son el calcio y el magnesio. Para el resto de los iones, se obtuvieron
valores del Fp entre 20 y 30, a excepcion del sulfato que obtuvo valores de 44,9
que se atribuyeron a las elevadas concentraciones finales alcanzadas. Los iones
fosfato y sodio, nuevamente, mostraron los valores mas bajos para este

parametro (7,1 y 8,2, respectivamente).

Las Neliminacign MOstraron valores por encima del 90% en todos los casos, a
excepcion del fosfato y el sodio, para los que se obtuvieron, aun asi, valores
por encima del 80%. Las elevadas Nejiminacisn fueron realmente prometedoras
teniendo en cuenta que fue la primera vez que se alcanzaron dichos valores
para el proceso de ED en una sola etapa, probablemente asociado a la mayor
duracion de los ciclos de trabajo, ya que la corriente de entrada no presentd
cambios significativos con respecto a experimentos anteriores. En el caso del
proceso de ED estudiado en el apartado 6.1 del presente capitulo, se obtuvieron
valores de NMejiminacisn POr encima del 90% para todos los iones, pero fue

necesaria la operacion de dos celdas en serie para alcanzarlos.
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Figura 6.9. Proceso de selectrodidlisis: factores de dilucion y concentracion (a) y
eficacias de eliminacion y recuperacion (b) para todos los iones involucrados en el

proceso.

En el caso de los Fc se obtuvieron valores promedio de 15 para todos los iones
excepto para el fosfato y el magnesio que mostraron valores de 8,8 y de 10,9,
respectivamente. Estos Gltimos mostraron valores proximos pues partieron de

concentraciones similares y alcanzaron concentraciones finales parecidas. Los
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valores del Fc fueron, en general, mayores que en el resto de los experimentos
prolongados en el tiempo que partieron también de concentraciones de calcio

elevadas en la corriente de entrada (ver capitulo 5).

Por otro lado, 1as Nrecuperacisn Mostraron valores en torno al 50% para el
amonio, alrededor del 60% para el potasio y el cloruro y cercanas al 40% para
el fosfato, este ultimo valor asociado a la retencion de fosfato por parte de las
AEM. El sodio y el sulfato presentaron las mayores Nrecuperacién » @lrededor
del 75%. En el caso del sodio, los elevados valores de recuperacion se
asociaron a la transferencia de estos iones desde el producto cationico hasta el
compartimento concentrado. Por lltimo, se calcularon también las eficacias de
recuperacion para el producto cationico (Figura 6.10). Estas eficacias
mostraron que, de todos los gramos de magnesio y calcio disponibles (los que
migraron desde el compartimento diluido), solo el 27,6% y el 13,7%,

respectivamente, terminaron en el compartimento de producto cationico.

Sin embargo, como se mostr6 en la Figura 6.9, el 46,7% y el 57,8% del
magnesio y calcio respectivamente, termind en el compartimento concentrado,
demostrando, nuevamente, la baja selectividad de las membranas MVK
utilizadas y la necesidad, por tanto, de la bisqueda de membranas alternativas

que presenten mayor selectividad a los iones monovalentes.
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Figura 6.10. Proceso de selectrodidlisis: eficacias de recuperacion de la corriente

de producto cationico para los iones involucrados en el proceso.

En cuanto a los iones sodio y cloruro — componentes de la disolucion del
producto catiénico — se ha de destacar que el sodio presento eficacias negativas
debido a la migracion de este desde la corriente de producto cationico hasta la
corriente concentrada en la direccion del flujo eléctrico (desde el anodo hacia
el catodo). Por el contrario, la concentracion de cloruro aument6 (14,1%) en el
producto cationico, aunque no deberia hacerlo, pues este compartimento se
encuentra entre dos membranas cationicas CEM-MVK. Sin embargo, debido
al menor tamafio de este ion es posible que atravesase la membrana MVK hacia

el anodo, llegando desde el compartimento concentrado al producto catiénico.

En la Tabla 6.11 se muestra la distribucion de cada una de las corrientes de
salida del proceso, en términos de porcentaje, calculada mediante los balances

de materia en estado estacionario realizados al sistema.
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Tabla 6.11. Proceso de selectrodidlisis: balances de materia para las corrientes de

salida del proceso.

Balances (%)

Diluido Concentrado Electrolito Pro.c?u?'to Error
catiénico

N-NH, 1.64 52.43 25.19 1.19 19,55
P-PO, 16,94 38,10 0.00 0,00 44,96
S-S0, 1.93 52.69 28,70 0.68 15,99
Mg 5.40 46.62 0.54 24,94 22,50
Ca 4.15 57.33 0,65 12.49 25,37
K 4.49 62,79 17.21 3,14 12,37
Cl 5.28 60.88 0.93 21.43 11.47
Na 11.94 55.04 14,62 3,70 14,70

En el compartimento diluido se observaron valores por debajo del 6% para la
mayoria de los iones, lo cual refleja la elevada eficacia de eliminacion
obtenida. El fosfato y el sodio, no obstante, presentaron porcentajes del 16,94%
y 11,94%, respectivamente, esto ultimo asociado, nuevamente, a sus menores

velocidades de migracion.

En el compartimento concentrado se mostraron valores superiores al 50% para
todos los iones, a excepcion del fosfato (38,10%) que, de nuevo, mostro ser el
ion con mayor dificultad para su transferencia del compartimento diluido al
concentrado, lo que se atribuyd, ademés de a las bajas velocidades de
migracion del fosfato, a la retencion de este elemento por parte de las AEM

(Anexo I).

En el electrolito se redujo significativamente la transferencia de magnesio y
calcio, mostrando valores por debajo del 1 % en ambos casos, asociado a la

transferencia de ambos iones al compartimento del producto catiénico, donde
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los porcentajes de magnesio y calcio pasaron a ser del 24,94% y del 12,49%,

respectivamente.

Se obtuvieron errores significativamente elevados para todos los iones. Esto se
asocid a la precipitacion de sales, que tuvo lugar en este ensayo de manera
descontrolada, obligando a la parada del proceso. La precipitacion del sulfato
calcico pudo arrastrar parte de los iones en disolucion, de ahi los elevados
errores positivos obtenidos, que se tradujeron en una pérdida de dichos iones

en el sistema.

Destacar, por ultimo, que el fosfato no migro6 ni al electrolito (como en el resto
de los ensayos) ni al producto catidnico. Sin embargo, el error asociado a este
ion (44,96%) dobld al error obtenido para el resto de los iones. Como se
determindé en el apartado 4.6, aproximadamente el 20% del error asociado al
fosfato se atribuy¢ a la retencion de este por parte de las AEM. E120% restante,
hasta alcanzar el 40% obtenido en el presente ensayo, se asocido a la

precipitacion del CaSO4-H,O de la misma forma que para el resto de los iones.

El consumo energético obtenido fue de 1,05 kWh-m™ tratado y de 43,5 y
318,1 kWh por kilogramo de N-NH4 y P-PO4 recuperado. Estos consumos
fueron excesivamente altos en comparacion con los obtenidos en ensayos
anteriores tanto en una sola etapa (~ 0,46-059 kWh-m3, ver capitulo 5) como
en dos etapas (~ 0,58 kWh-m™, ver apartado 6.1.3), aunque parecido al global
estimado en el apartado 6.2 (0,94 kWh-m?). El consumo energético por
kilogramo de N-NH4 y P-POs eliminado fue de 23,4 kWh y 145,2 kWh,
respectivamente, también mas elevados que los obtenidos para la operacion en
celdas en serie (apartado 6.1.3). Los mayores consumos energéticos se

asociaron a los mayores voltajes al inicio de cada ciclo que presentaron valores



promedio de 11 V. Estos valores fueron practicamente el doble que los del resto
de ensayos realizados hasta ahora, lo cual es comprensible teniendo en cuenta
la corriente adicional afiadida. Esta corriente supuso la introduccion de 10
membranas adicionales al sistema (MVK), resultando en un aumento de la
resistencia del stack y, por ende, un aumento del voltaje del sistema para una

intensidad dada (0,24 A).

Otros autores como Ye et al. [77] aplicaron un proceso SED para la separacion
de iones en tres corrientes producto diferenciadas, mediante un stack de
64 cm?. Alcanzaron concentraciones de 837,6 mg N-NH4/Ly 39,9 mg P-PO4/L,
logrando una mayor eficacia de separacion de los iones divalentes (64% del
calcio y el 57% del magnesio recuperados en la corriente de producto
cationico). No obstante, trabajaron con agua sintética con un menor contenido
en iones que las aguas reales tratadas en el presente ensayo. Los consumos
energéticos fueron de 4,9 kWh-kg N-NH4! y 29,38 kWh-kg P-POq4'. Por otro
lado, Liu et al. [98] emplearon un proceso SED para la recuperacion de
nutrientes de un efluente secundario — simulado a partir de un agua sintética
sin contenido en amonio— mediante el uso de un stack con 25 cm? de 4rea de
membrana y 3 tripletes de celda, concentrando fosfatos hasta 21,2 mg P-PO4/L

con consumos energéticos de 1 kWh-m tratado.

Se demostro la capacidad del proceso SED para obtener las concentraciones
objetivo de N-NH4 y P-POs, tanto en el compartimento diluido — para zonas
sensibles entre 10.000 y 100.00 h-e — como en el concentrado. Sin embargo,
en este ultimo, los valores obtenidos fueron muy cercanos al minimo 6ptimo
para los posteriores procesos de recuperacion debido a la precipitacion del

sulfato célcico, que impidié la prolongacion del tiempo de ensayo hasta
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alcanzar valores mayores de amonio y fosfato. Esto ultimo sucedi6 a causa de
la baja selectividad de las membranas MVK por los cationes monovalentes,
permitiendo el paso de los cationes divalentes hacia el compartimento
concentrado. Ademas, el consumo energético aumentd significativamente
respecto a ensayos anteriores, debido a la adicion de las 10 membranas MVK.
En cualquier caso, se requiere seguir estudiando este proceso para la
optimizacion del mismo en términos de consumo energético y de selectividad
de las membranas monovalentes, dados los prometedores resultados mostrados
en diferentes estudios para la recuperacion de nutrientes, que, en algunos casos,
han supuesto la modificacion de la estructura de las MVK para mejorar su

selectividad [91,97].



6.4. Conclusiones

Se llevaron a cabo tres experimentos para abordar los diferentes problemas
encontrados durante el desarrollo de la presente tesis doctoral y alcanzar asi,
los dos objetivos principales de la misma. Estos objetivos fueron: lograr
alcanzar los limites de vertido en la corriente diluida, segin establece la
Directiva 91/271/CEE; y alcanzar las concentraciones oOptimas en el

compartimento concentrado para posteriores procesos de recuperacion.

Se realizé un experimento trabajando con una configuracion en serie de dos
celdas 64-002 operando la primera en modo galvanostatico y la segunda en
modo potenciostatico, para obtener los valores deseados en la corriente diluida.
Se mostraron resultados prometedores en esta corriente, reduciendo las
concentraciones de N-NH; y P-PO; a valores de 1,40 mg N-NH4/L y
0,73 mg P-PO4/L, respectivamente, con un consumo energético de

0,58 KkWh-m".

Se estudi6 el proceso de ED convencional tras reducir la concentracion de
calcio en la corriente de entrada significativamente, gracias a un
pretratamiento con resinas de intercambio cationico. Se obtuvieron valores
prometedores en la corriente concentrada superando considerablemente los
minimos requeridos para los procesos de recuperacion posteriores, con valores
de 1232, 61 mg N-NH4«/L y 135,49 mg P-PO4/L en la primera etapa del
proceso operando en modo galvanostatico. Debido al deterioro de las
membranas de intercambio i6nico, no se pudo llevar a cabo la segunda etapa
del ensayo. No obstante, las estimaciones realizadas reflejaron resultados

prometedores con valores de 1,58 mg N-NH4/L y 0,91 mg P-PO4/L, por debajo
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de los limites de vertido mas restrictivos para zona sensible, segin establece la
Directiva 91/271/CEE. Sin embargo, el consumo energético aumentd
significativamente a 0,94 kWh-m™ para este proceso, asociado al scaling y
fouling encontrado en las membranas tras la operacion en modo galvanostatico,

en la que se obtuvo un consumo de 0,62 kWh/m™ tratado.

Se aplico un proceso de ED selectiva al permeado del AnMBR para separar
los cationes divalentes (calcio y magnesio) de los aniones, principalmente del
sulfato, para evitar la precipitacion del sulfato calcico. Sin embargo, la
precipitacion de la sal fue inevitable debido a las bajas eficacias de separacion
mostradas por las membranas MVK, que fueron del 13,7% y del 27,6% para
el calcio y el magnesio, respectivamente. A pesar de esto, se lograron
concentraciones cercanas al minimo requerido para los procesos de
recuperacion en la corriente concentrada (587,36 mg N-NH4/L y
80,36 mg P-PO4/L) y por debajo del limite de vertido menos restrictivo en la
corriente diluida (0,63 mg N-NH4+/L y 1,29 mg P-PO4/L). Los consumos

energéticos fueron significativamente elevados, en torno a 1,05 kWh-m=,

Se concluye que, combinando los procesos de celdas en serie — para la
obtencion de los limites de vertido deseados — y un pretratamiento para la
reduccion del calcio a la entrada del proceso de ED combinado con un proceso
de ED convencional (celda 64-002), se estiman resultados significativamente
prometedores en ambas corrientes de manera simultanea. No obstante, seran

necesarias futuras investigaciones para poder corroborarlo.
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7. CONCLUSIONES Y PERSPECTIVAS FUTURAS

7.1. Conclusiones

Las conclusiones obtenidas a lo largo de la presente tesis doctoral sobre la
aplicacion de la tecnologia de electrodialisis al efluente de un AnMBR para
conseguir, por una parte, un efluente de calidad que alcance los requisitos de
vertido establecidos en la normativa europea y, por otra parte, una corriente
concentrada donde se adquieran las concentraciones Optimas para posteriores

procesos de recuperacion, se detallan a continuacion.

Parametros dptimos de operacion en ensayos de corta duracion

e La intensidad limite del sistema fue de 0,84 A, estableciéndose la
intensidad de trabajo inicial en 0,48 A. No obstante, tras realizar un
estudio sobre el efecto de la intensidad de corriente aplicada se observo
que solo se conseguia una evolucion estable del voltaje, y por tanto del
sistema, a una intensidad de 0,24 A. Con esta intensidad se obtuvieron
mejores pardmetros de eliminacion para el amonio y el fosfato, mejores
parametros de recuperacion para el fosfato y menores consumos

energéticos.

e Se evalud la selectividad de 3 modelos de membrana anidnica (Acid
100, Acid 60 y Acid 100 OT), siendo la membrana Acid 100 OT la que
mostré mayores eficacias de eliminacion y de recuperacion, asi como

un menor consumo energético.



El aumento del numero de pares de celda, hasta un valor de 10 pares, se
tradujo en una reducciéon significativa del consumo energético
(0,24 kWh-m™), asi como en eficacias de recuperacion superiores en
comparacion con el uso de 1y 5 pares de celda. No obstante, el aumento
de los pares de celda afectd ligeramente a las eficacias de eliminacion

obtenidas, disminuyéndolas.

La operacion de la celda en modo potenciostatico a diferentes voltajes
(7,5V, 10 V y 12,5 V) mostré6 menores consumos energéticos a un
voltaje de 7,5 V, favoreciendo la eliminacion de iones en la corriente
diluida, pero incremento los tiempos de operacién, en comparaciéon con
el modo galvanostatico (0,24 A), para alcanzar concentraciones

elevadas en la corriente de concentrado.

Se determind que las membranas anidnicas retenian cerca del 20% del
fosfato presente en el efluente del AnMBR, disminuyendo las eficacias

de recuperacion obtenidas para este elemento.

Proceso de electrodialisis a tiempos de operacion prolongados

La operacion del sistema de electrodialisis a tiempos largos provoco la
precipitacion del sulfato calcico debido a que se sobrepasaron los
limites de solubilidad de la sal, debido a la elevada dureza del agua

estudiada incluyendo elevadas concentraciones de sulfato.
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La aplicacion de la electrodialisis reversible para evitar los problemas
de precipitacion no result6 efectiva asociado a los limites de solubilidad

del sulfato calcico en la corriente concentrada.

Se realiz6 un ensayo diluyendo el agua de entrada y se comprobd la
viabilidad de operacion de la electrodialisis convencional para aguas
con caracteristicas blandas, alcanzando concentraciones finales de
1518,7 mg N-NH4/L y 123,8 mg P-PO4/L, con consumos energéticos
de 0,22 kWh/m™ tratado.

Configuracion del proceso de electrodidlisis para la operacion con aguas de

elevada dureza y la obtencion de efluentes con calidad de vertido o

reutilizacion

La combinacion de la operacion en modo galvanostatico y
potenciostatico proporciond concentraciones de 1,40 mg N-NH4/L y de
0,73 mg P-PO4/L en la corriente diluida, con consumos energéticos de
0,59 kWh-m? tratado y 8,6 kWh-kg N-NH4"! y 97,3 kWh-kg P-POy!

eliminados.

La combinacion de un pretratamiento con resinas de intercambio
catiénico, para la reduccion de calcio, con la operacion mediante
electrodilisis convencional en modo galvanostatico, condujo a valores
en la corriente concentrada de 1232,61 mg N-NH4/L y de
135,49 mg P-PO4/L con consumos energéticos de 0,62 kWh/m™ tratado.



Con la aplicacion de una electrodialisis selectiva, para separar los
cationes divalentes de los aniones y asi evitar la precipitacion del sulfato
calcico, se lograron concentraciones de 587,36 mg N-NH4L y
80,36 mg P-PO4/L en la corriente concentrada, asi como
0,63 mg N-NH4/L y 1,29 mg P-PO4/L en la corriente diluida y con
consumos energéticos de 1,05 kWh-m?. Sin embargo, dada la baja
selectividad de las membranas cationicas monovalentes no se evito el

fendmeno de precipitacion a largo plazo.

7.2. Perspectivas futuras

La presente tesis ha servido para sentar las bases sobre la aplicacion de un

proceso de electrodialisis al permeado de un reactor AnMBR, para la obtencion

de un efluente de calidad y una corriente concentrada en nutrientes, susceptible

de ser aplicada para la generacion de fertilizantes como el sulfato amoénico o la

estruvita. No obstante, seria necesaria una mayor investigacion y mejora en los

siguientes aspectos:

Realizacion de experimentos a largo plazo combinando el
pretratamiento con resinas de intercambio catidnico y la electrodialisis
convencional en dos etapas (modo galvanostitico y modo

potenciostatico).

Operacion con membranas catidnicas monovalentes con mayor
selectividad por los cationes monovalentes frente a los polivalentes,

principalmente calcio.
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Minimizacion del consumo energético operando a escala de laboratorio
para la operacion en modo potenciostatico a partir de la relacion

conductividad - concentracion obtenida en los ensayos ya realizados.

Operacion con membranas anionicas con mayor selectividad por el

fosfato.

Evaluacion de diferentes pretratamientos alternativos como pueden ser
materiales adsorbentes de bajo coste, tales como el hidrochar activado,

entre otros.

Evaluacion de la recuperacion del efluente de la electrodialisis mediante

contactores de membranas y el proceso de cristalizacion de estruvita.

Escalado de la tecnologia a planta piloto, dado que con mayores areas
de membrana se espera una reduccion significativa de los consumos
energéticos y una mayor recuperacion de nutrientes en menores tiempos
de operacion. Ademas, el escalado de la tecnologia permitiria la
operacion en continuo, pudiendo evaluar el efecto de tratar el permeado
del AnMBR in-situ, ya que este puede sufrir variaciones con respecto

al contenido de sulfuros/sulfatos.

Realizacion de un analisis econdmico comparativo de la electrodialisis
con otras tecnologias competidoras para la concentracion/recuperacion

de nutrientes.
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ANEXOS

Anexo I: Cilculo de las velocidades de migracion de las

diferentes especies ionicas.

Se calcularon las velocidades de migracion (Ecuacion 2, apartado 1.4.1) para
el conjunto de los resultados obtenidos en los diferentes experimentos de larga
duracion (LD) presentados en este documento y se realizo un promedio de los
valores obtenidos. En el caso de los ensayos descritos en el capitulo 5, las
velocidades de migracion fueron calculadas previas a la aparicion de
precipitados. En la Tabla A. I se muestran las velocidades de migracion

promedio obtenidas.

Tabla A. 1. Velocidades de migracion para las diferentes especies ionicas

J (mg-cm'z-h'l)
Na' 0,58 £ 0,02
NH,” 058 £ 0,02
K' 0,07 £ 0,02
Mg 022 £ 0,02
ca®* 1,01 £ 0,04
cr 2,89 £ 024
PO, 011 =+ 0,02
SO, 3,13 + 0,19

En base a los resultados obtenidos, se puede decir que el anién que menores

velocidades de migracion present6 en todos los casos fue el fosfato y en el caso



de los cationes, el potasio. Al contrario, los que mayores velocidades
presentaron fueron el sulfato, para los aniones, y el calcio, en el caso de los
cationes. Ordenando los iones en funcion de su velocidad de migracion de
menor a mayor se tiene que K* < PO4** < Mg?" < Na'= NH4" < Ca?' <CI' <

SO42'.

Para entender por qué algunos iones migran mas rapido, es importante tener en
cuenta la carga eléctrica de los mismos y su radio hidratado. El radio hidratado
sera mayor cuanto mayor sea el radio ionico del elemento y a mayor radio
hidratado, mayor dificultad del ion para atravesar las membranas de
intercambio i6nico. Ademas, a mayor carga eléctrica del ion, mayor atraccion
por las cargas contrarias de las membranas de intercambio idnico. Varios
autores han realizado la determinacion de los radios ionicos hidratados para
diferentes especies ionicas, pero los valores obtenidos para este parametro
fueron notablemente diferentes en funcion de las condiciones experimentales
utilizadas. Dada la similitud del agua tratada en el presente trabajo con la
utilizada por Kiriukhin et al. (2002) [99], se escogieron los valores
experimentales del radio hidratado obtenidos por estos autores. En la siguiente
Tabla A. 2 se muestran los valores del radio hidratado para las especies ionicas

estudiadas durante este trabajo.

Los radios hidratados para las diferentes especies idnicas quedarian
clasificados de menor a mayor de la siguiente manera: NHs* < Na"< ClI' <K*

< Ca’t < Mg2+ <S04+ <POs.
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Tabla A. 2. Radios hidratados para las diferentes especies ionicas [99].

Radio hidratado (nm)

Na® 0,178
NH," 0,104

K 0,201
Mg™* 0,300
Ca?t 0,260

Cr 0,195
PO,” 0,339

SO,” 0,300




Anexo II: Estudio de la retencion de magnesio y calcio en las

membranas cationicas PC-SK.

Tras analizar las membranas de intercambio anidnico, se quiso comprobar si
las membranas de intercambio catidnico utilizadas en los experimentos de ED
(CEM, PC-SK) también retenian parte de los cationes presentes en la corriente

de entrada.

Dado que el calcio y el magnesio son los cationes que mayor atraccion
electrostatica ejercen sobre la membrana PC-SK, se estudié la retencion de

ambos cationes divalentes por parte de esta.

Se introdujo una membrana PC-SK en una disolucion con una concentracion
de calcio igual a 150 mg/L preparada a partir de CaCl, y otra membrana
PC-SK en una disolucién con una concentracion de magnesio igual a 60 mg/L
preparada a partir de MgCl,. Las concentraciones de las disoluciones utilizadas
para realizar los ensayos fueron los de las concentraciones promedio que se
obtuvieron del permeado del AnMBR. Las membranas se introdujeron en un
vaso de precipitados, igual que en el ensayo anterior, con volumenes de
900 ml. En la Figura A 1 se presenta la evolucion de la concentracion de calcio

y magnesio en cada una de las disoluciones.

El periodo de equilibrado de las membranas fue de 24 horas. Durante este
tiempo, las membranas retuvieron en total un 35,71 % del magnesio y un
22,76 % del calcio presente en cada una de las disoluciones. En cambio, tras el
periodo de equilibrado la retencion de magnesio y de calcio fue solo de un

1,58 % y un 0,66 %, respectivamente.
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Figura A 1. Retencion de calcio (a) y de magnesio (b) frente al tiempo para los

ensayos de retencion con la membrana cationica PC-SK.

Con esto se concluye que la retencion por parte de las CEM de calcio y

magnesio, una vez pasado el tiempo de equilibrio, no fue significativa, por lo

que no se atribuyen las pérdidas de estos iones a este fendomeno.



Anexo III: Ensuciamiento de las membranas de intercambio

ionico.

Se analiz6 la estructura de las membranas de intercambio anidnico y cationico,
una vez dejaron de funcionar, mediante microscopia electronica de barrido de

emision de campo en un microscopio HITACHI S4800.

En la Figura A2. se muestran las imagenes de la membrana anidnica
Acid 100 OT. Se pueden ver, sefialados por las flechas rojas, los precipitados
depositados sobre la superficie de la membrana. Las imagenes (a) y (b) no
muestran el mismo area de membrana, sin embargo, el precipitado situado a la
derecha de la imagen (a) presenta un tamafio considerable, teniendo en cuenta
que la imagen tiene solo 30 aumentos frente a los 120 de la imagen (b), con
precipitados mas pequefios. Esto destaca la variabilidad en el tamafio de los

precipitados.

En la Figura A3. se muestran las imagenes de la membrana cationica PC-SK,
con cristales de menor tamafio, pero mas extendidos por toda la membrana

Figura A3. (b).

En la Figura A4., se muestran imagenes de las membranas Acid 100 OT con
mayor aumento (x350 y x3000 para la Figura A4. a y b, respectivamente) en
las que se observaron restos de materia organica sobre la membrana. En la
Figura A4. (a) se puede ver como la materia organica se acumulo,
principalmente, en las intersecciones de la red polimérica que forma la

estructura de la membrana anionica.
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Figura A2. Imdgenes de la AEM Acid 100 OT con precipitados obtenidas mediante

microscopia electronica de barrido. (a) x30. b) x120.

298



VT T
1.00mm

400um

Figura A3. Imdgenes de la membrana PC-SK con precipitados obtenidas mediante

microscopia electronica de barrido (a) x30. b) x120.
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Anexo I'V: Balances de materia

Alo largo del presente documento se ha presentado, en términos de porcentaje,
la distribucion de los iones en las corrientes de salida del proceso de
electrodialisis (diluido, concentrado, electrolito y producto catidnico),
determinados mediante los balances de materia en estado estacionario

realizados al sistema.

En este anexo se presentan dichos balances de materia, pero de manera
detallada; especificando los gramos que entraron al sistema para cada una de
las corrientes (columna entrada), los gramos que quedaron en dichas corrientes
tras finalizar cada experimento (columna salida), los gramos asociados a las
muestras recogidas a lo largo de todo el experimento para cada corriente
(columna muestras), asi como el error resultante para cada especie idnica en
cada una de las corrientes (columna error). El calculo de los balances de

materia fue explicado en el apartado 3.5.4 del capitulo 3.

Destacar que, en las tablas de los balances de materia de cada experimento
presentado a lo largo del documento, los porcentajes de cada corriente ya
tuvieron en cuenta los gramos de muestra recogidos. Por ejemplo, en la
Tabla 4.2 el porcentaje correspondiente al amonio para la corriente final de
concentrado a 0,48 A (51,57%), es igual a 1a suma de los gramos finales (salida)
en la corriente de concentrado (0,364 gramos, Tabla A.3) mas los gramos de
las muestras recogidas durante todo el experimento en la corriente concentrada
(0,019 gramos, Tabla A.3) respecto de la entrada total al sistema (0,742
gramos, Tabla A.3).
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Tabla A.3. Balances de materia del apartado 4.2 (Estudio del efecto de la intensidad

aplicada).
Entrada (g) Salida (g) Muestras (g) Error (g)
Diluido 0,666 0,247 0,003
Concentrado 0,076 0,364 0,019
N-NHy (g) Electrolito 0,000 0,130 0,001
« Total 0,742 0,742 0,024 -0,023
™ Porcentaje 100% 99,93% 3,17% -3,10%
ps Diluido 0.115 0.061 0.001
Concentrado 0,013 0,032 0,002
P-PO, (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,128 0,093 0,003 0,032
Porcentaje 100% 72,92% 2,07% 25,01%
Diluido 0.389 0.093 0.002
Concentrado 0,080 0,198 0,006
N-NH, (g) Electrolito 0,000 0,073 0,002
Total 0,468 0,364 0,010 0,094
;ﬁ Porcentaje 100% 77,79% 2,22% 20,00%
;': Diluido 0,062 0,029 0,000
Concentrado 0,012 0,024 0,001
P-PO, (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,073 0,053 0,001 0,019
Porcentaje 100% 72,05% 1,69% 26,26%
Diluido 0,367 0,040 0,002
Concentrado 0,080 0,201 0,005
N-NHj, (g) Electrolito 0,000 0,087 0,001
Total 0,446 0,328 0,007 0,111
: Porcentaje 100% 73,47% 1,65% 24,88%
g Diluido 0,049 0,018 0,000
Concentrado 0,010 0,023 0,001
P-PO, (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,059 0,041 0,001 0,016
Porcentaje 100% 70,50% 2,16% 27,33%
Diluido 0,172 0,033 0,001
Concentrado 0,072 0,115 0,001
N-NHy (g) Electrolito 0,000 0,099 0,000
Total 0,244 0,247 0,003 -0,006
: Porcentaje 100% 101,39% 1,08% -2,47%
P Diluido 0,037 0,011 0,000
Concentrado 0,015 0,028 0,000
P-PO, (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,052 0,039 0,001 0,012
Porcentaje 100% 75,29% 1,04% 23,68%




Tabla A.4. Balances de materia del apartado 4.3 (Estudio del efecto de la membrana

anionica).
Entrada (g) Salida (g) Muestras (g) Error (g)
Diluido 0,172 0,017 0,001
Concentrado 0,072 0,113 0,001
N-NH, (g) Electrolito 0,000 0,107 0,001
2 Total 0,244 0,237 0,003 0,004
= Porcentaje 100% 97,04% 1,24% 1,73%
2 Diluido 0.037 0.013 0.000
Concentrado 0,015 0,023 0,000
P-PO, (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,052 0,036 0,001 0,015
Porcentaje 100% 69,14% 1,04% 29,81%
Diluido 0.172 0.033 0.001
Concentrado 0,072 0,115 0,001
N-NH, (g) Electrolito 0,000 0,099 0,000
- Total 0,244 0,247 0,003 -0,006
S Porcentaje 100% 101,39% 1,08% -2,47%
% Diluido 0,037 0,011 0,000
< Concentrado 0,015 0,028 0,000
P-PO, (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,052 0,039 0,001 0,012
Porcentaje 100% 75,29% 1,04% 23,68%
Diluido 0,288 0,033 0,002
Concentrado 0,082 0,174 0,009
. N-NH, (g) Electrolito 0,000 0,118 0,008
=) Total 0,371 0,324 0,018 0,028
=4 Porcentaje 100% 87,50% 4,97% 7,52%
= Diluido 0,055 0,019 0,000
E Concentrado 0,015 0,036 0,002
P-PO, (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,070 0,054 0,002 0,014
Porcentaje 100% 77,04% 3,46% 19,50%
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Tabla A.5. Balances de materia del apartado 4.4 (Estudio del efecto del niimero de

pares de celda).
Entrada (g) Salida (g) Muestras (g) Error (g)
Diluido 0,377 0,022 0,002
Concentrado 0,082 0,250 0,014
N-NH,4 (g) Electrolito 0,000 0,170 0,006
Total 0,459 0,442 0,021 -0,004
2 Porcentaje 100% 96,28% 4,56% -0,84%
- Diluido 0.072 0,021 0.001
Concentrado 0,015 0,042 0,003
P-PO, (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,087 0,063 0,003 0,021
Porcentaje 100% 71,78% 3,92% 24,29%
Diluido 0.347 0.047 0.001
Concentrado 0,076 0,245 0,005
N-NH, (g) Electrolito 0,000 0,121 0,000
Total 0,422 0,413 0,006 0,003
g Porcentaje 100% 97.84% 1,51% 0,65%
n Diluido 0,042 0,016 0,000
Concentrado 0,009 0,027 0,001
P-PO4 (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,051 0,043 0,001 0,007
Porcentaje 100% 83,89% 1,51% 14,61%
Diluido 0,350 0,067 0,001
Concentrado 0,076 0,279 0,005
N-NH,4 (g) Electrolito 0,000 0,067 0,000
Total 0,426 0,413 0,007 0,006
2 Porcentaje 100%  96,94% 1,54% 1,51%
S Diluido 0,042 0,017 0,000
Concentrado 0,009 0,025 0,001
P-PO4 (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,052 0,043 0,001 0,008
Porcentaje 100% 82,84% 1,49% 15,67%




Tabla A.6. Balances de materia del apartado 4.5 (Efecto del modo de trabajo de la

fuente de alimentacion).

Entrada (g) Salida (g) Muestras (g) Error (g)

Diluido 0,365 0,032 0,001
Concentrado 0,082 0,358 0,007
N-NH, (g) Electrolito 0,000 0,051 0,000
Total 0,447 0,441 0,008 -0,001
i Porcentaje 100% 98,53% 1,75% -0,28%
=~ Diluido 0.053 0.018 0.000
Concentrado 0,012 0,037 0,001
P-PO, (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,065 0,055 0,001 0,009
Porcentaje 100% 84,29% 1,66% 14,06%
Diluido 0.370 0.013 0.000
Concentrado 0,082 0,368 0,007
N-NH, (g) Electrolito 0,000 0,045 0,000
Total 0,452 0,426 0,008 0,018
: Porcentaje 100% 94,32% 1,70% 3,98%
2" Diluido 0,053 0,016 0,000
Concentrado 0,012 0,038 0,001
P-PO, (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,065 0,054 0,001 0,010
Porcentaje 100% 82,89% 1,62% 15,49%
Diluido 0,383 0,014 0,000
Concentrado 0,085 0,407 0,006
N-NH, (g) Electrolito 0,000 0,095 0,001
Total 0,468 0,515 0,008 -0,055
i Porcentaje 100% 110,18% 1,65% -11,83%
ﬁ Diluido 0,057 0,016 0,000
Concentrado 0,012 0,042 0,001
P-PO, (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,070 0,058 0,001 0,011
Porcentaje 100% 83,21% 1,62% 15,17%
Diluido 0,350 0,067 0,001
Concentrado 0,076 0,279 0,005
N-NH, (g) Electrolito 0,000 0,067 0,000
Total 0,426 0,413 0,007 0,006
:E Porcentaje  100% _ 96,94%  1,54% 1,51%
g Diluido 0,042 0,017 0,000
Concentrado 0,009 0,025 0,001
P-PO, (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,052 0,043 0,001 0,008
Porcentaje 100% 82,84% 1,49% 15,67%




Tabla A.7. Balances de materia del apartado 5.1 (LD-H2SO).

ANEXOS

Entrada (g) Salida (g) Muestras (g) Error (g)

Diluido 1,058 0,189 0,003
Concentrado 0,086 0,811 0,038
N-NHj, (g) Electrolito 0,000 0,116 0,002
Total 1,144 1,116 0,043 -0,016
Porcentaje 100% 97,63% 3,78% -1,41%
Diluido 0,186 0,077 0,001
Concentrado 0,016 0,059 0,003
P-PO, (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,202 0,136 0,004 0,062
Porcentaje 100% 67,40% 2,06% 30,54%
Diluido 3,545 0,637 0,009
Concentrado 1,186 3,493 0,175
S-S0, (g) Electrolito 1,105 1,073 0,020
Total 5,836 5,203 0,204 0,430
Porcentaje 100% 89,15% 3,49% 7,36%
Diluido 3,150 0,665 0,010
Concentrado 0,247 1,434 0,096
Ca(g) Electrolito 0,000 0,294 0,005
Total 3,397 2,392 0,111 0,893
Porcentaje 100% 70,43% 3.27% 26,30%
Diluido 0,837 0,258 0,004
Concentrado 0,065 0,593 0,007
Mg (g) Electrolito 0,000 0,083 0,000
Total 0,903 0,934 0,011 -0,043
Porcentaje 100% 103,48% 1,23% -4,71%
Diluido 0,197 0,036 0,001
Concentrado 0,016 0,150 0,007
K(g) Electrolito 0,000 0,021 0,000
Total 0,213 0,207 0,008 -0,001
Porcentaje 100% 96,99% 3,68% -0,67%




Tabla A. 8. Balances de materia del apartado 5.2 (LD-HCI).

Entrada (g) Salida (g) Muestras (g) Error (g)

Diluido 1,606 0,398 0,007
Concentrado 0,094 0,985 0,073
N-NHy (g) Electrolito 0,000 0,170 0,005
Total 1,700 1,552 0,085 0,062
Porcentaje 100% 91,33% 5,01% 3,66%
Diluido 0,186 0,088 0,001
Concentrado 0,010 0,067 0,005
P-PO,4 (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,196 0,154 0,007 0,035
Porcentaje 100% 78,54% 3,41% 18,05%
Diluido 2,747 0,597 0,011
Concentrado 0,188 2,446 0,181
S-S0, (g) Electrolito 1,047 1,060 0,034
Total 3,982 4,103 0,225 -0,346
Porcentaje 100% 103,02% 5,66% -8,68%
Diluido 4,427 1,013 0,018
Concentrado 0,237 2,840 0,209
Ca(g) Electrolito 0,000 0,243 0,006
Total 4,664 4,097 0,233 0,334
Porcentaje 100% 87,84% 4,99% 7,16%
Diluido 1,124 0,353 0,006
Concentrado 0,060 0,686 0,049
Mg (g) Electrolito 0,000 0,062 0,001
Total 1,184 1,101 0,057 0,026
Porcentaje 100% 93,03% 4,79% 2,18%
Diluido 0,273 0,068 0,001
Concentrado 0,014 0,170 0,012
K(g) Electrolito 0,000 0,026 0,001
Total 0,287 0,263 0,014 0,010
Porcentaje 100% 91,68% 4,85% 3,46%
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Tabla A 9. Balances de materia del apartado 5.3 (LD-EDR).

Entrada (g) Salida (g) Muestras (g) Error (g)

Diluido 1,460 0,249 0,005
Concentrado 0,094 0,873 0,056
N-NH, (g) Electrolito 0,000 0,185 0,005
Total 1,554 1,308 0,066 0,180
Porcentaje 100% 84,17% 4,26% 11,57%
Diluido 0,173 0,089 0,001
Concentrado 0,011 0,054 0,004
P-PO4 (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,185 0,143 0,006 0,036
Porcentaje 100% 77,50% 3,04% 19,46%
Diluido 2,445 0,301 0,006
Concentrado 0,188 2,181 0,141
S-S0, (g) Electrolito 0,931 1,042 0,035
Total 3,564 3,524 0,183 -0,143
Porcentaje 100% 98.,88% 5,13% -4,01%
Diluido 1,004 0,407 0,007
Concentrado 0,060 0,611 0,041
Mg (g) Electrolito 0,000 0,085 0,002
Total 1,064 1,103 0,050 -0,089
Porcentaje 100% 103,62% 4,69% -8,32%
Diluido 3,864 0,959 0,018
Concentrado 0,237 2,282 0,163
Ca(g) Electrolito 0,000 0,328 0,007
Total 4,101 3,570 0,188 0,343
Porcentaje 100% 87,05% 4,59% 8,36%
Diluido 0,317 0,065 0,001
Concentrado 0,020 0,205 0,013
K(g) Electrolito 0,000 0,040 0,001
Total 0,336 0,311 0,016 0,010

Porcentaje 100% 92,36% 4,63% 3,01%




Tabla A.10. Balances de materia del apartado 5.4 (LD-Blanda).

Entrada (g) Salida (g) Muestras (g) Error (g)

Diluido 3,974 1,465 0,012
Concentrado 0,101 1,990 0,091
N-NHy (g) Electrolito 0,000 0,314 0,000
Total 4,075 3,769 0,103 0,202
Porcentaje 100% 92,50% 2,53% 4,97%
Diluido 0,456 0,218 0,002
Concentrado 0,013 0,162 0,006
P-PO, (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,469 0,380 0,007 0,081
Porcentaje 100% 81,07% 1,57% 17,36%
Diluido 1,746 0,660 0,005
Concentrado 0,049 1,418 0,052
S-S0, (g) Electrolito 0,931 0,401 0,037
Total 2,726 2,480 0,094 0,152
Porcentaje 100% 90,97% 3,46% 5,58%
Diluido 1,022 0,506 0,004
Concentrado 0,024 0,405 0,018
Mg (g) Electrolito 0,000 0,064 0,002
Total 1,046 0,975 0,025 0,046
Porcentaje 100% 93,22% 2,34% 4,43%
Diluido 3,398 1,630 0,014
Concentrado 0,083 1,558 0,077
Ca(g) Electrolito 0,000 0,212 0,008
Total 3,482 3,400 0,098 -0,016
Porcentaje 100% 97,65% 2,83% -0,47%
Diluido 0,188 0,042 0,000
Concentrado 0,005 0,116 0,005
K(g) Electrolito 0,000 0,024 0,000
Total 0,193 0,182 0,006 0,005
Porcentaje 100% 94,36% 2,90% 2,73%
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Tabla A. 11. Balances de materia del apartado 6.1.1 (combinacion de celdas en serie,

etapa 1).

Entrada (g) Salida (g)

Muestras (g) Error (g)

Diluido 0,750 0,317 0,002
Concentrado 0,074 0,471 0,009
N-NH, (g) Electrolito 0,000 0,085 0,001
Total 0,824 0,873 0,013 -0,062
Porcentaje 100% 105,94% 1,55% -7,49%
Diluido 0,109 0,072 0,001
Concentrado 0,011 0,042 0,001
P-PO, (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,120 0,114 0,002 0,005
Porcentaje 100% 94,59% 1,30% 4,11%
Diluido 1,610 0,624 0,005
Concentrado 0,174 1,327 0,025
S-SO4 (g) Electrolito 0,641 0,559 0,014
Total 2,426 2,509 0,044 -0,127
Porcentaje 100% 103,44% 1,80% -5,24%
Diluido 0,737 0,499 0,004
Concentrado 0,073 0,344 0,007
Mg (g) Electrolito 0,000 0,018 0,000
Total 0,810 0,861 0,011 -0,062
Porcentaje 100% 106,33% 1,34% -7,66%
Diluido 2,565 1,207 0,009
Concentrado 0,257 1,528 0,030
Ca(g) Electrolito 0,000 0,098 0,001
Total 2,822 2,833 0,041 -0,051
Porcentaje 100% 100,38% 1,44% -1,82%
Diluido 0,285 0,137 0,001
Concentrado 0,028 0,167 0,007
K(g) Electrolito 0,000 0,026 0,000
Total 0,313 0,330 0,008 -0,025
Porcentaje 100% 105,47% 2,66% -8,13%
Diluido 4,219 2,379 0,018
Concentrado 2,130 3,942 0,077
Cl(g) Electrolito 0,000 0,055 0,001
Total 6,350 6,376 0,096 -0,122
Porcentaje 100% 100,41% 1,51% -1,92%
Diluido 2,158 1,547 0,012
Concentrado 0,216 0,896 0,018
Na(g) Electrolito 0,000 0,151 0,002
Total 2,373 2,594 0,032 -0,253
Porcentaje 100% 109,29% 1,35% -10,64%




Tabla A.12. Balances de materia del apartado 6.1.2 (combinacion de celdas en serie,

etapa 2).

Entrada (g) Salida (g) Muestras (g) Error (g)

Diluido 0,186 0,017 0,000

Concentrado 0,471 0,485 0,019

N-NH, (g) Electrolito 0,084 0,155 0,004
Total 0,740 0,657 0,023 0,060
Porcentaje 100% 88,79% 3,12% 8,09%

Diluido 0,045 0,009 0,000

Concentrado 0,042 0,057 0,002

P-PO, (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,086 0,066 0,002 0,019
Porcentaje 100% 75,93% 2,51% 21,56%

Diluido 0,339 0,062 0,001

Concentrado 1,327 1,506 0,059

S-SO4 (g) Electrolito 0,849 0,919 0,028
Total 2,514 2,487 0,088 -0,061
Porcentaje 100% 98,93% 3,51% -2,44%

Diluido 0,286 0,023 0,001

Concentrado 0,344 0,480 0,017

Mg (g) Electrolito 0,018 0,048 0,001
Total 0,648 0,551 0,018 0,079
Porcentaje 100% 85,01% 2,81% 12,18%

Diluido 0,719 0,026 0,001

Concentrado 1,528 1,857 0,068

Ca(g) Electrolito 0,098 0,185 0,004
Total 2,344 2,068 0,073 0,203
Porcentaje 100% 88,20% 3,13% 8,67%

Diluido 0,079 0,005 0,000

Concentrado 0,167 0,192 0,007

K(g) Electrolito 0,026 0,050 0,001
Total 0,272 0,246 0,009 0,017
Porcentaje 100% 90,58% 3,20% 6,22%

Diluido 2,379 0,204 0,004

Concentrado 3,942 5,555 0,194

Cl(g) Electrolito 0,055 0,061 0,002
Total 6,376 5,820 0,200 0,356
Porcentaje 100% 91,28% 3,13% 5,58%

Diluido 1,547 0,073 0,002

Concentrado 0,896 1,295 0,045

Na (g) Electrolito 0,151 0,336 0,007
Total 2,594 1,704 0,054 0,836
Porcentaje 100% 65,70% 2,07% 32,22%
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Tabla A.13. Balances de materia del apartado 6.1.3 (combinacion de celdas en serie,

proceso global).

Entrada (g) Salida (g) Muestras (g) Error (g)

Diluido 0,750 0,017 0,003

Concentrado 0,074 0,485 0,028

N-NH, (g) Electrolito 0,000 0,155 0,005
Total 0,824 0,657 0,036 0,131
Porcentaje 100% 79,75% 4,35% 15,90%

Diluido 0,109 0,009 0,001

Concentrado 0,011 0,057 0,003

P-PO, (g) Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,120 0,066 0,004 0,051
Porcentaje 100% 54,46% 3,10% 42,44%

Diluido 1,610 0,062 0,005

Concentrado 0,174 1,506 0,084

S-SO4 (g) Electrolito 0,931 0,919 0,042
Total 2,716 2,487 0,132 0,097
Porcentaje 100% 91,58% 4,86% 3,56%

Diluido 0,737 0,023 0,004

Concentrado 0,073 0,480 0,024

Mg (g) Electrolito 0,000 0,048 0,001
Total 0,810 0,551 0,029 0,230
Porcentaje 100% 68,00% 3,59% 28,41%

Diluido 2,565 0,026 0,010

Concentrado 0,257 1,857 0,099

Ca(g) Electrolito 0,000 0,185 0,006
Total 2,822 2,068 0,114 0,640
Porcentaje 100% 73,27% 4,04% 22,70%

Diluido 0,285 0,005 0,001

Concentrado 0,028 0,192 0,014

K(g) Electrolito 0,000 0,050 0,002
Total 0,313 0,246 0,017 0,049
Porcentaje 100% 78,83% 5,45% 15,72%

Diluido 4219 0,204 0,022

Concentrado 2,130 5,555 0,271

Cl(g) Electrolito 0,000 0,061 0,003
Total 6,350 5,820 0,296 0,234
Porcentaje 100% 91,66% 4,66% 3,68%

Diluido 2,158 0,073 0,013

Concentrado 0,216 1,295 0,063

Na(g) Electrolito 0,000 0,336 0,009
Total 2,373 1,704 0,086 0,583
Porcentaje 100% 71,81% 3,62% 24,57%




Tabla A.14. Balances de materia del apartado 6.2.1 (combinacion de

pretratamiento con ED convencional en modo galvanostdatico).

Entrada (g) Salida (g) Muestras (g) Error (g)
Diluido 3,605 1,611 0,012
Concentrado 0,078 1,662 0,085
N-NH,4 (g) Electrolito 0,000 0,174 0,008
Total 3,683 3,446 0,106 0,131
Porcentaje 100% 93,57% 2,87% 3,56%
Diluido 0,690 0,427 0,003
Concentrado 0,015 0,183 0,010
P-PO, (g)  Electrolito 0,000 0,000 0,000
Total 0,705 0,609 0,013 0,083
Porcentaje 100% 86,40% 1,80% 11,79%
Diluido 6,435 3,379 0,026
Concentrado 0,139 3,573 0,181
S-SO, (g)  Electrolito 1,163 1,372 0,077
Total 7,738 8,324 0,284 -0,869
Porcentaje 100% 107,56% 3,67% -11,23%
Diluido 1,493 0,833 0,006
Concentrado 0,032 0,505 0,010
Mg (g) Electrolito 0,000 0,086 0,000
Total 1,526 1,424 0,016 0,086
Porcentaje 100% 93,30% 1,04% 5,66%
Diluido 1,594 0,852 0,006
Concentrado 0,035 0,619 0,034
Ca(g) Electrolito 0,000 0,129 0,006
Total 1,628 1,601 0,047 -0,019
Porcentaje 100% 98,31% 2,87% -1,18%
Diluido 1,295 0,596 0,005
Concentrado 0,028 0,569 0,029
K(g .
Electrolito 0,000 0,060 0,003
Total 1.324 1,225 0,037 0,062
Porcentaje 100% 92,56% 2,78% 4,66%
Diluido 20,274 11,685 0,088
Concentrado 8,728 15,451 0,779
Cl(g) Electrolito 0,000 0,190 0,008
Total 29,001 27,326 0,875 0,800
Porcentaje 100% 94,22% 3,02% 2,76%
Diluido 24,965 14,975 0,113
Concentrado 0,541 8,383 0,433
Na (g) Electrolito 0,000 1,089 0,043
Total 25,506 24,446 0,589 0,470
Porcentaje 100% 95,85% 2,31% 1,84%

un
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Tabla A.15. Balances de materia del apartado 6.3 (aplicacion de un proceso de

electrodialisis selectiva).

Entrada (g) Salida (g) Muestras (g) Error (g)

Diluido 1,529 0,025 0,001
Concentrado 0,072 0,808 0,032
Electrolito 0,000 0,395 0,008
NN ®) progucto cationico 0,000 0,018 0,001
Total 1,601 1,246 0,042 0,313
Porcentaje 100% 77,80% 2,65% 19,55%
Diluido 0,293 0,051 0,001
Concentrado 0,014 0,110 0,007
Electrolito 0,000 0,000 0,000
PPO:®  producto catisnico 0,000 0,000 0,000
Total 0,307 0,162 0,007 0,138
Porcentaje 100% 52,68% 2,36% 44,96%
Diluido 3,613 0,100 0,002
Concentrado 0,169 2,665 0,124
Electrolito 1,511 1,469 0,050
$804®  pioducto cationico 0,000 0,032 0,004
Total 5,293 4,266 0,181 0,847
Porcentaje 100% 80,59% 3.41% 15,99%
Diluido 1,472 0,082 0,002
Concentrado 0,069 0,691 0,027
Me (2) Electrolito o 0,000 0,008 0,001
Producto cationico 0,000 0,368 0,016
Total 1,541 1,149 0,046 0,347
Porcentaje 100% 74,53% 2,97% 22,50%
Diluido 5,745 0,245 0,004
Concentrado 0,269 3,308 0,140
Ca(e) Electrolito o 0,000 0,037 0,002
Producto cationico 0,000 0,720 0,032
Total 6,014 4,310 0,178 1,526
Porcentaje 100% 71,67% 2,96% 25,37%
Diluido 0,442 0,020 0,001
Concentrado 0,021 0,278 0,012
K (g Electrolito 0,000 0,078 0,002
Producto cationico 0,000 0,014 0,001
Total 0,463 0,390 0,016 0,057
Porcentaje 100% 84,22% 3.41% 12,37%
Diluido 11,132 0,782 0,016
Concentrado 2,198 8,837 0,358
Cl(g) Electrolito 0,000 0,071 0,071
Producto cationico 1,773 3,062 0,175
Total 15,103 12,752 0,619 1,732
Porcentaje 100% 84,43% 4,10% 11,47%
Diluido 4,825 0,729 0,011
Concentrado 0,226 3,239 0,173
Na (2) Electrolito o 0,000 0,882 0,025
Producto catiénico 1,150 0,209 0,020
Total 6,201 5,059 0,230 0,912
Porcentaje 100% 81,59% 3,70% 14,70%
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