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PRESENTACION Y OBJETIVOS

Esta tesis doctoral se ha realizado en € marco de la colaboracion entre la empresa
Freixenet SA. y el Departament d’ Enginyeria Quimica de la Universitat Autonoma de
Barcelona. Esta colaboracion empezé hace 5 afios, cuando Freixenet SA. se dirigi6 a
Departament d’Enginyeria Quimica para estudiar la posibilidad de implementar un
sistema de tratamiento biol6gico de sus aguas residuales ya que, por diferentes motivos,
habia descartado otro tipo de tratamientos. Esta empresa produce dos efluentes
industriales, uno con materia orgéanica facilmente biodegradable y otro con una elevada

concentracion de nitrégeno amoniacal.

Existen diversos tipos de industrias que generan aguas residuales que contienen una
elevada carga de nitrégeno amoniacal, tales como petroquimicas, farmacéuticas, de
fertilizantes o alimentarias. El vertido incontrolado de estos efluentes industriales
produce un grave impacto en e medio acuético que los recibe. Niveles por encima de
0.2 mg.I™* de amoniaco libre disuelto en agua son extremadamente téxicos para la vida
acuética 'y producen una acusada disminucién del oxigeno disuelto en el agua. Por esta
razon la eliminacién de nitrogeno de las aguas residuales no es solo deseable sino que
esta explicitamente exigida por la Directiva Europea 91/271/EEC sobre tratamiento de
aguas residuales urbanas. El proceso biolégico de nitrificacion-desnitrificacion es €l
més empleado en la eliminacién de nitrogeno.

En cuanto a los efluentes industriales producidos por Freixenet SA., la resolucion del
tratamiento bioldgico del efluente con materia organica biodegradable es técnicamente
sencilla. Sin embargo, € tratamiento bioldgico del agua residual amoniacal presenta
numerosas incognitas y problemas, debido basicamente a tres motivos. Primero, la
concentracion de nitrégeno amoniacal de este efluente es de 5000 mg N-NH4 1", es
decir, es un agua residua con alta carga de nitrégeno. Ademas, no contiene materia
organica, y no se puede realizar un proceso de desnitrificacion sin contar con una fuente
de carbono. Finalmente, este agua residual contiene fluoruro, que es eliminado en su
casi totalidad en un tratamiento fisico-quimico previo al biologico. No obstante, cabe la
posibilidad de que, debido a algin problema en la depuracion fisico-quimica, llegue
fluoruro a proceso biolégico y actie como un toxico para los microorgani smos.
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Teniendo en cuenta las caracteristicas descritas de los dos efluentes industriales se
penso en la posibilidad de realizar un tratamiento bioldgico conjunto de ambas aguas
residuales. De esta manera, en un trabajo de laboratorio previo a esta tesis doctoral, se
realizaron pruebas de biodegradabilidad de los efluentes industriales, combinandolos en
la proporcion en la que se generan. De estas pruebas se concluyé que los efluentes eran
biodegradables pero que la nitrificacion del agua residual amoniacal precisaba de
elevados tiempos de residencia. A partir de este trabajo se propuso un estudio en

continuo a escala de planta piloto que constituye la base de latesis doctoral.

La planta piloto se disefid y construyd a mediados del afio 1997 y se ubicd en terrenos
de la empresa Freixenet SA. Con la planta piloto instalada en la propia industria se
disponia de un suministro representativo de las aguas residuales para su estudio. El
trabajo en planta piloto se inicié en enero de 1998 y finalizd en noviembre de 2000. La
planta depuradora trabaj 6 ininterrumpidamente durante casi tres afnos, tratando efluentes

industriales reales y con dos configuraciones diferentes.

Durante e primer afio se trabajé con una configuracion Ludzack-Ettinger modificada,
con un reactor anoxico, dos reactores aerobios y un sedimentador. En este periodo se
determiné la necesidad de adicionar dos reactivos a proceso para poder eliminar todo el
nitrogeno del afluente. Se precisa carbonato sddico porque no hay suficiente alcalinidad
en el aguaresidual pararedlizar la nitrificacion y, ademés, se necesita materia organica
facilmente biodegradable porque tampoco hay suficiente para redizar la

desnitrificacion.

Posteriormente, se trabajo durante dos afios con una configuracién con dos poblaciones
bacterianas diferentes y separadas. Esta configuracion consta de un sistema nitrificante
y otro sistema desnitrificante, cada uno con su sedimentador, o que permite mantener

dos pobl aciones microbianas especializadas separadas.

Esta tesis doctoral tiene dos objetivos principaes. El primero de ellos esta determinado
por la propia naturaleza del proyecto, que nace de la colaboracion entre la empresa
Freixenet SA. y la Universitat Autonoma de Barcelona con un fin concreto. Este
objetivo es e disefio de un sistema de tratamiento biolégico con lodos activos de un
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efluente industrial que tiene una alta carga de nitrégeno amoniacal. El segundo objetivo
se desprende de la oportunidad que brinda un proyecto de disefio que implica un largo
periodo experimental, y consiste en la realizacién de un estudio genérico de los
principales pardmetros que afectan ala eliminacion biolégica de nitrégeno en alta carga
en un sistema de lodos activos.

La secuencia cronolégica de realizacion de los objetivos ha sido la contraria a la
anteriormente expuesta, es decir, el disefio de la planta depuradora industrial se ha
hecho a partir de los resultados obtenidos en el estudio genérico de los pardmetros que

afectan ala eliminacion biol 6gica de nitrégeno en alta carga.

La memoria de tesis doctoral se ha estructurado en capitulos independientes, en cada
uno de los cuales hay una introduccién especifica sobre e tema estudiado y los
materiales y métodos empleados en ese caso. También en cada capitulo se presentan
unas conclusiones parciales sobre el tema estudiado y la bibliografia consultada.

Finalmente, se presentan unas conclusiones generales de todo €l trabgjo.

Los primeros cuatro capitulos de la tesis forman €l apartado del estudio de los

pardmetros del proceso. En estos capitul os se estudia:

e El efecto de la relacion DQO/N del afluente sobre la nitrificacion y la
desnitrificacion en un sistema de eliminaciéon biolégica de nitrégeno de lodos

activos.

e Lanitrificacion con alta carga de nitrogeno y €l efecto de la temperatura sobre €l

proceso en un sistema de lodos activos exclusivamente nitrificantes.

e Ladesnitrificacion con alta carga de nitrégeno y el efecto de la fuente de carbono y
de la temperatura sobre el proceso en un sistema de lodos activos exclusivamente
desnitrificantes.

e La inhibicion de la nitrificacion por tres sustancias diferentes. amonio, nitrito y

fluoruro.
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Los siguientes capitulos describen el desarrollo de un sistema de control y un modelo
matematico del proceso. La experienciay €l conocimiento adquiridos a lo largo de tres
anos de trabajo experimental revelaron la necesidad de disefiar un sistema robusto de
control automatico sobre € proceso. Este sistema se complement6 con la construccion
de un modelo matematico para la eliminacion biol 6gica de nitrogeno en ata carga.

En conclusién, con los resultados obtenidos de este trabajo, se disefié un sistema eficaz
de tratamiento biol6gico para las dos aguas residualesgeneradas por Freixenet SA. Este
disefio se ha convertido en un proyecto de ingenieria que ha finaizado con la
construccién de una depuradora a escalaindustrial. El sistematratard 105 m>.d™* de agua
residual con alta carga de nitrégeno amoniacal y 430 m*.d™? de agua residua con
materia organica. Ademés, la evaluacion econémica del proceso descrito indica que la
empresa Freixenet SA. conseguird reducir los costes de tratamiento de las citadas aguas

residual es con respecto al sistema empleado previamente a este estudio.



1. EFECTO DE LA RELACION DQO/N DEL AFLUENTE
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1.1 INTRODUCCION

Uno de los parametros mas criticos en el proceso de nitrificacion es larelacion entre la
demanda quimica de oxigeno y €l nitrégeno en e afluente (DQO/N), debido a que €l
contenido de carbono-nitrégeno del agua residual determina la competencia en el
crecimiento que se establece entre las poblaciones de microorganismos autotrofas y
heterétrofas (Cheng y Chen, 1994; Niel y col., 1993; Verhagen y Laanbroek, 1991;
Hanaki y col., 1990). Tradicionamente, se ha considerado que la influencia de esta
relacién es mayor en un proceso convenciona de lodos activos que en un proceso de
eliminacion biologica de nitrogeno (EBN) (Stensel y Barnard, 1992). En este ultimo
caso, la materia organica es consumida principalmente en la primera fase anoxica
permitiendo una aparente menor competencia entre nitrificantes y heterétrofos en la
siguiente fase aerobia. Sin embargo, a principios de los afios 90, en experimentos
realizados simultdneamente en un sistema convencional de lodos activos y en un EBN
con la misma relacion DQO/N del afluente, se obtuvieron similares velocidades de
nitrificacion. Este resultado demuestra que no existe una menor competencia entre
poblaciones de microorganismos en un sistema EBN con respecto a un sistema
convenciona de lodos activos y que la influencia de la relacion DQO/N sobre la

velocidad de nitrificacion es similar en ambos sistemas (McClintock y col., 1993).

La competencia entre microorganismos ha sido claramente observada en otros procesos
biol 6gicos de tratamiento, como |los sistemas con biomasa inmovilizada. En este caso, la
relacion DQO/N del afluente provoca la competenciaen el crecimiento de las diferentes
poblaciones microbianas y, consecuentemente, define la composicién de la biopelicula
(Fdz-Polanco y col., 2000). Esto puede provocar la indeseable inhibicién de la
nitrificacion en el proceso global por dos razones. Primero, por la presencia mayoritaria
de microorganismos heterétrofos en la biopelicula y en segundo lugar, por los
problemas de difusién del oxigeno en la biomasa inmovilizada (Surampalli, 1995;
Gonenc y Harremoés, 1990).

Se han realizado algunas modificaciones en los sistemas EBN con el objetivo de reducir
la influencia de la relacion DQO/N. Una de estas modificaciones es e sistema

denominado: nitrificacién parcial y desnitrificacion completa (NP/DC). En este proceso,
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se pretende reducir la competencia entre nitrificantes y heterétrofos utilizando una
apropiada configuracion fisica del sistema (Tseng y col., 1998). Sin embargo, aunque a
aumentar larelacion DQO/N del afluente no se observaron cambios en la concentracion
de nitrégeno amoniacal en el efluente, las velocidades de nitrificacion alcanzadas
estaban afectadas por la mencionada relacion.

En consecuencia, esta comunmente aceptado que la relacion DQO/N del afluente es un
pardmetro clave en la definicion de la velocidad de nitrificacion alcanzada en un
proceso EBN.

El propdsito de este estudio es definir un proceso EBN para la completa eliminacion del
nitrégeno presente en un agua residual industrial con alta carga de nitrégeno amoniacal.
La empresa también genera un segundo tipo de agua residual que contiene
principalmente materia organica. El principal objetivo de este capitulo es determinar la
Optima proporcion entre ambas aguas residuales para conseguir la maxima eliminacién
de nitrogeno. El estudio de la influencia de la relacién DQO/N del afluente en la
velocidad de nitrificacién se ha realizado a escala de planta piloto trabgjando en

continuo con aguas residuales industriales real es.

1.2 MATERIALESY METODOS
1.2.1 Caracterizacion delas aguasresiduales

La composicion béasica de las dos aguas residuales industriales se resume en latabla 1.1
Como se puede observar, la concentracion de nitrogeno amoniacal en el agua residual
amoniacal es de 4000-6000 mg N-NH,".I"", mientras que la concentracion de DQO es de
1300-1500 mg DQO.I™! en e agua residual con materia organica. Esta materia organica
es mayoritariamente etanol, por lo que es facilmente biodegradable. Ademas, en los

efluentes se encuentran el evadas concentraciones de aniones cloruro y sulfato.
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Tabla1.1. Composicion de las aguas residuales.

Agua residual Agua residual con
Componente ) 4 ] o 1
amoniacal (mg.I”™)  materia organica (mg.I™)

DQO 50 1300-1500

N-NH," 4000-6000 0

F 30-50 0

cr 500-600 700-1000

S04~ 15000-20000 300-800

1.2.2 Instalaciones experimentales

Los experimentos del presente capitulo se han realizado en una planta piloto con
configuracion Ludzack-Ettinger modificada (figura 1.1) que consta de un reactor
andxico (27 litros), dos reactores aerobios (cada uno de 27 litros) y un sedimentador
(8 litros). La planta piloto cuenta con un sistema de monitorizacion y control que ha

permitido su funcionamiento autonomo durante mas de 375 dias.

La planta piloto esta instalada en una caseta de obras, lo que permite regular la
temperatura con un sistema combinado de aire acondicionado y estufa. La caseta de
obras esta ubicada dentro de laindustria que genera las dos aguas residuales, por 1o que

se puede reproducir la variabilidad real de los dos efluentes.

La adquisicion en linea mediante un ordenador de las medidas de pH, oxigeno disuelto
(OD), potencial redox y temperatura de cada uno de los tres reactores permite e control
de los principales parametros del proceso, como OD, temperatura, agitacion, aeracion y
caudales de las bombas. El cauda de aire de los reactores aerobios se regula mediante

dos caudalimetros masi cos.
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Figura 1.1. Esguema de la planta piloto.

1.2.3 Métodos analiticos

Los andlisis de solidos en suspension totales (SST), solidos en suspension volétiles

(SSV), alcalinidad y nitrégeno amoniacal se han realizado segin la metodol ogia descrita
en e Standard Methods (APHA, 1995). Los andlisis de cloruro (Cl), sulfato (SO,%)
nitrito (NOy), nitrato (NO3) y fluoruro (F) se han realizado por electroforesis capilar
utilizando un aparato Quanta 4000E CE de WATERS. El eectrolito utilizado es una

solucion comercial de WATERS. Las condiciones del andlisis son: temperatura de

20°C, 15 kV de voltaje con fuente de alimentacion negativa, deteccion por UV

indirecto a254 nmy 5 minutos de tiempo de andlisis.
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1.2.4 Inoculacién

La planta piloto se ha inoculado con lodo procedente de una estacion depuradora de
aguas residuales urbanas que nitrifica un afluente con una concentracion de
30 mg N-NH4".I"Y. El trabgjo en planta piloto se ha iniciado con un periodo de
aclimatacion del lodo a las caracteristicas del agua residual industrial ya que € agua
residual urbana no contiene fluoruro ni concentraciones tan elevadas de cloruro y
sulfato. Este periodo comprende los primeros 75 dias del estudio y durante este tiempo
se hatratado un afluente con una concentracion de 100 mg N-NH4" 1™,

1.3 RESULTADOSY DISCUSION

Son diversos |os parametros de operacion que afectan alavelocidad de nitrificacion, por
lo que para estudiar solo la influencia de la relacién DQO/N, €l resto de parametros se
han mantenido constantes durante todo €l estudio. Uno de los parametros que mas
afecta a la velocidad de nitrificacion es la temperatura (Harremoés y col., 1998;
Antoniou y col., 1990), por esarazon se hatrabajado siempre a 25 °C. La concentracion
de OD puede convertirse en un factor limitante en el proceso de nitrificacion si su valor
es inferior a2 mg O, y e tamafio del fléculo es mayor a 200 pm (Beccari y col.,
1992). Paraevitar que € OD sea limitante, se ha mantenido una concentracion de 3 mg
0.1 en los reactores aerobios regulando el caudal de aire. El tiempo de residencia
celular se ha mantenido alrededor de 30 dias para asegurar €l crecimiento de la
poblacion nitrificante, mientras que el tiempo de retencién hidraulico se ha fijado en

3dias.

El afluente de la planta piloto contiene menos alcalinidad que |a estequiométricamente
necesaria para la nitrificacion. La falta de alcalinidad produce dos efectos. en primer
lugar, las bacterias nitrificantes carecen del carbono inorganico necesario para su
metabolismo y, en segundo lugar, € pH de los reactores aerobios desciende hasta
valores inferiores a 6. Para evitar estos dos efectos se ha afiadido una fuente externa de
alcalinidad durante todo €l estudio. El pH es otro de los pardmetros de operacion clave

en el proceso de nitrificacion. El valor éptimo de pH para la nitrificacion esta alrededor
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de 8, mientras que a valores inferiores a 6.5 la velocidad de nitrificacion disminuye
bruscamente (Shammas, 1986). Con la adicion de acalinidad se ha fijado un rango de
pH de trabajo de 7.5-8.0.

Larelacion DQO/N del afluente se ha modificado variando la relacién entre las cargas
masicas organica y de nitrégeno alimentadas a la planta piloto. El rango de relaciones
DQOIN utilizado es 0.7-3.7 g DQO.g N}, mientras que el rango de cargas méasicas de
nitrégeno se encuentra entre 0.01-0.15 kg N-NH,4".kg SSV™*.d™. Todos los resultados
del estudio de la influencia de larelacion DQO/N sobre la velocidad de nitrificacion se
han obtenido en estado estacionario. Para asegurar la obtencion de un estado
estacionario se ha esperado, como minimo, tres tiempos de residencia hidraulicos tras
cada variacion en la relacion DQO/N del afluente y se ha considerado que se ha
alcanzado el estado estacionario cuando durante dos dias consecutivos no se han
producido variaciones significativas en las concentraciones de amonio y de nitrato en la

salida de la planta piloto.

En lafigura 1.2 se representan las concentraciones de nitrégeno amoniacal y nitrogeno
en forma de nitrato en €l afluente y en @ efluente de la planta piloto. La concentracion
de nitrito no se ha representado porgue su valor ha sido préacticamente cero durante todo
el estudio. Los primeros 75 dias corresponden al periodo de aclimatacion. Entre los dias
75y 225 se ha aumentado la concentracion de nitrogeno amoniacal del afluente desde
300 hasta 900 mg N-NH,".I"". En este periodo, |a adicién de acalinidad se ha redlizado
de manera manual, disolviendo bicarbonato sddico en el agua amoniacal hasta conseguir
la alcalinidad estequiométricamente necesaria. Con este modo de operacion, € pH de
los reactores aerobios se ha mantenido en un rango de 7.5-8.0. A medida que se ha
aumentado la concentracion de nitrogeno amoniacal del afluente han aparecido
problemas con la adicién de alcalinidad que se deben, principalmente, a la dificultad de
disolver completamente el bicarbonato en el agua residual. En los momentos de falta de
acalinidad se produce la acumulacion de nitrbgeno amoniacal en los reactores
nitrificantes que es problematica ya que e proceso de nitrificacion se inhibe con €l
nitrogeno amoniacal, concretamente, con e amoniaco libre, cuya concentracion
depende del equilibrio &cido-base del nitrégeno amoniacal. Operando a 25 °C y pH =

8.0, lainhibicion de la oxidacion de amonio a nitrito se inicia con concentraciones de



Tesis 12

150 mg N-NH,".I"* (Anthonisen y col., 1976). Para evitar esainhibicién, cadavez que la
concentracion de nitrogeno amoniacal en la salida de la planta piloto ha alcanzado
valores de 150 mg N-NH,".I", se ha disminuido la carga mésica de nitrégeno del

afluente.
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Figura 1.2. Concentracién de las diferentes formas de nitrégeno en el afluentey en el efluente

de laplanta piloto.

Para solucionar los problemas con la adicién de acalinidad se ha instalado un sistema
automético de control de pH con adicién de carbonato sddico solido directamente al
reactor. El control de pH proporciona la alcalinidad necesariay permite trabajar a un pH
favorable para el proceso. Se ha utilizado un valor de consigna de pH = 7.5, que es un
compromiso entre un valor optimo para la poblacion nitrificante y un pH que no
provoque el desplazamiento del equilibrio hacia la formacién de amoniaco libre que

inhiba el proceso en caso de acumulacion de nitrdgeno amoniacal.

En e periodo comprendido entre los dias 250 y 300 se aumenta la concentracién del
afluente hasta 1200 mg N-NH,".I" y se consigue la completa nitrificacion de todo el
nitrégeno amoniacal que entra en el sistema. Durante estos primeros 300 dias de trabajo
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la relacion DQO/N se ha reducido desde 4 g DQO.g N* a valores menores a
19.DQO.g N*. Sobre el dia 280 se alcanza la completa nitrificacion de un afluente con
1200 mg N-NH,".I"". En ese momento la relacion DQO/N esta en e |imite inferior del
rango estudiado, con valores de 0.7-0.8 g DQO.g N, y cas no se produce
desnitrificacion. A partir del dia 300 se aumenta la relacion DQO/N del afluente, lo que
provoca una mejora en € proceso de desnitrificacion, pero también un progresivo

empeoramiento del proceso de nitrificacion.

1.3.1 Efectodelarelacion DQO/N sobrela nitrificacion

Con los datos de eliminacién de nitrégeno amoniacal obtenidos en estado estacionario
se ha estudiado la dependencia de la velocidad de nitrificacion respecto a la relacion
DQO/N del afluente. La velocidad de nitrificacion se ha definido como la velocidad de

oxidacion de nitrogeno amoniacal.

Los datos experimentales de velocidad de nitrificacion frente a la relacion DQO/N se
representan en la figura 1.3. Como se puede observar, la capacidad de nitrificacion del
sistema esta claramente influenciada por la relacion existente entre el carbono organico

y €l nitrégeno amoniacal en €l afluente.

La velocidad de nitrificacion varia desde un valor de 0.17 kg N-NH,4".kg SSV™.d* con
una relacion DQO/N = 0.7 g DQO.g N™* hasta un valor de 0.04 kg N-NH,4".kg SSV*.d*
con una relacién DQO/N = 3.7 g DQO.g N™. Estos valores coinciden con experimentos
realizados en un sistema de lodos activos con un afluente de 1000 mg N-NH4".I™" y una
relacion DQO/N = 1 g DQO.g N, en el que se obtiene una velocidad méxima de
nitrificacion de 0.16 kg N-NH,".kg SSV™*.d* a 27 °C (Guptay Sharma, 1996). Por otro
lado, en un sistema de lodos activos con un afluente de 2000 mg NKT.I™! y temperatura
de 30 °C, se obtiene una velocidad de nitrificacion de 0.02 kg NK T.kg SST™.d™* con una
relacion DQO/N = 5.5 g DQO.g N™*. (Teichgraber, 1993).
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A partir de |los datos experimental es se ha deducido que la relacién entre la velocidad de
nitrificacion y la relacion DQO/N del afluente se gjusta mateméaticamente, con una

correlacion de r® = 0.71, auna funcién exponencial doble con la siguiente expresion:

r

nitrificacion

_ 0.0234+ 0.0787 x exp{— 0.535 (Dgoﬂ +1.48x exp{— 4.35x ( D(N?O ﬂ

Los datos de velocidad de nitrificacion en funcion de la relacion carbono-nitrégeno
obtenidos por Garrido y col., (1998) y Muller y col., (1995) en sistemas EBN también

se gjustan a una funcion exponencial doble.

La variacion de la velocidad de nitrificacion no es la Unica manera de cuantificar la
capacidad de nitrificaciéon que tiene un sistema. Se puede estudiar la relacion entre la
capacidad de nitrificacién y laDQO/N del afluente mediante la variacion de fraccién de
biomasa nitrificante del sistema (Rittmanny col., 1999). En un sistema EBN, lafraccién
de biomasa autétrofa aumenta desde 0.05 a 0.13 al disminuir la relacion DQO/NH,4"
eliminada por € sistema desde 5.0 hasta 1.7 g DQO.g™* NH," (Argaman y Brenner,
1986). En la figura 1.3 se representa la relacion existente en un sistema EBN entre la
fraccion de nitrificantes y la relacion entre la demanda biol égica de oxigeno (DBOs) y
el nitrégeno Kjeldha total (NKT) del afluente (EPA, 1975). La expresion matemética
gue se gjusta a estarelacion es similar ala obtenida con los datos experimentales de este

estudio representados en la misma figura, una funcion exponencial doble:

Fraccion de nitrificantes = 0.0265 + 0.508 x exp| — 2.39 x DBO, + 0.210 x exp| — 0.429 x DBO,
NKT NKT

Estos datos sefialan que ambas maneras de cuantificar la capacidad nitrificante del
sistema son préacticamente equivalentes y que la influencia que gerce la relacion
DQOIN del afluente es similar sea cual sea la manera de cuantificar la capacidad
nitrificante del sistema. Un trabajo coincidente con estos resultados es el realizado con

dos sistemas EBN a escala piloto con las mismas condiciones de temperatura (7°C) y
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tiempo de residencia celular (18-21 dias) en cada uno (Harremoésy Sinkjaer, 1995). En
este trabajo se ha observado que, tanto la velocidad de nitrificacion, como el porcentaje
de nitrificantes son menores en el sistema con mayor relacion DBOs/N. El sistema que
trabagja con una relacion DBOs/N = 3.4gDBOs.g N acanza una velocidad de
nitrificacion de 0.021 kg N-NH," kg SSV.d! y un 1.5 % de poblacion nitrificante,
mientras que e sistema que trabaja con una relacion DBOs/N = 2.6 g DBOs.g N7,
alcanza una velocidad de nitrificacion de 0.027 kg N-NH,".kg SSV™.dty un 2.0 % de
poblacion nitrificante.
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Figura 1.3. Relacion entre la capacidad de nitrificacion y larelacion DQO/N del afluente.

1.3.2 Efectodelarelacion DQO/N sobrela desnitrificacion

La relacion entre la materia organica consumida y €l nitrégeno reducido esta
determinada por |a estequiometria del proceso de desnitrificacion y la composicion de la
materia organica, que en este estudio es mayoritariamente etanol. La reaccion
estequiométrica con etanol, considerando la formacion de biomasa es (Mategju y col.,
1992) :
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0.613 C,Hs0OH + NO3; — 0.102 CsH7NO, + 0.714 CO, + 0.286 OH" + 0.980 H,O + 0.449 N,
A partir de estareaccion y la de oxidacion del etanol:
C2H5OH + 30, — 2CO, + 3H,0

se puede calcular larelacién DQO/N que se precisa en el proceso de desnitrificacion. El
valor estequiométrico es 4.2 g DQO.g N™. Debido a la elevada biodegradabilidad del
etanol, se ha eliminado un 98-99 % de la materia organica del afluente durante todo €l
estudio por lo que se puede considerar la DQO del afluente como DQO consumida.
Ademas, se ha comprobado que practicamente toda la materia organica del afluente es
consumida en € reactor andxico. En la figura 1.4 se representa € porcentgje de
desnitrificacion alcanzado en funcién de larelacion DQO/N del afluente. El porcentaje
de desnitrificacion se ha definido como el nitrégeno eliminado a partir del nitrogeno

amoniacal oxidado:

(IN-NH, | =[N =R | )-[N -Noy |
(IN=NH, |, —-[N-NH,"|,)

-100

De la regresion lineal de los datos de la figura 1.4 se deduce que la relacion DQO/N
experimental necesaria para la desnitrificacion es 6.9 + 0.9 g DQO.g N™. Esto significa
gue un 38 % de la materia organica aportada al sistema es consumida por oxidacion con
oxigeno en el reactor andxico. Esta eficacia estd dentro del rango de funcionamiento de
los sistemas EBN, en los que un 25-60 % de la DQO del afluente se consume por
oxidacion con oxigeno (Henze, 1991). Este oxigeno es aportado al reactor andxico por
la recirculacion de parte del liguido mezcla desde €l reactor aerobio. En los sistemas
EBN este cauda de recirculacion es entre 1-4 veces el caudal del afluente, con niveles
de OD mayores de 2 mg.l™ (EPA, 1993). En este estudio, debido a la elevada
concentracién de nitrogeno del agua residual, se ha trabagjado con un cauda de
recirculacion interna entre 10-20 veces el caudal del afluente. No obstante, a pesar de la
elevada relacion de recirculacion interna no se observa una menor eficacia del proceso

de desnitrificacion en comparacion con otros procesos EBN con menor recirculacion.
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La eficacia en la desnitrificacion de este trabgjo es similar a la obtenida en un sistema
EBN en e que se reduce un 35 % la capacidad de desnitrificacion cuando la
concentracion de OD en e reactor anéxico alcanza un valor de 0.09 mg.I™ (Ohy
Silverstein, 1999). Esta concentracion es a veces indetectable con los sensores de
medida de OD, por o que es probable que en €l reactor andxico de este estudio haya
habido concentraciones de OD cercanas a 0.09 mg.I"™* a pesar de que el valor de OD

medido ha sido practicamente siempre cero.
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Figura 1.4. Relacion entre el porcentaje de desnitrificacion y larelacion DQO/N del afluente.

1.4 CONCLUSIONES

La competencia por los sustratos entre las diferentes poblaciones de microorganismos
de un sistema EBN provoca la disminucién en la eficacia de los procesos de

nitrificacion y desnitrificacion.
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La nitrificacion esta fuertemente influenciada por la competencia que se establece entre
los microorganismos heterétrofos y autétrofos. Esta competencia depende de larelacion
DQOIN del afluente tratado.

La influencia de la relacion DQO/N sobre la capacidad de nitrificacion del sistema
puede cuantificarse mediante la variacion de la velocidad de nitrificacion o de la
fraccion de biomasa nitrificante. La velocidad de nitrificacion a 25 °C varia desde un
valor de 0.17 kg N-NH4".kg SSV*.d"* con unarelacién DQO/N = 0.7 g DQO.g N hasta
un valor de 0.04 kg N-NH;".kg SSV*.d* con unarelacion DQO/N = 3.7 g DQO.g N™.

Por otro lado, la desnitrificacion esta también influenciada por la relacion DQO/N del
afluente. Se ha comprobado que, en el sistema EBN estudiado, un 38 % de |la materia
organica del afluente es consumida por oxidacion en el reactor andxico con € oxigeno
aportado por la recirculacion interna. Esto significa que la relacion DQO/N necesaria

para desnitrificar con etanol todo el nitrégeno del afluente es 6.9 g DQO.g N™.
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2.1 INTRODUCCION

Son varias las actividades humanas que generan aguas residuales con elevada carga de
nitrégeno amoniacal: industrias petroquimicas, farmacéuticas, de fertilizantes o
alimentarias, los lixiviados producidos en los vertederos de residuos solidos urbanos y
los residuos producidos en las granjas de cerdos, |os purines. El amoniaco libre disuelto
en agua es uno de los peores contaminantes para la vida acuatica (Effler y col., 1990).
En consecuencia, la eliminacién de nitrogeno amoniacal de las aguas residuales esta
explicitamente exigida por la Directiva de tratamiento de aguas residuales urbanas
(CEC, 1991). El proceso hiologico de nitrificacion es el mas empleado en la eliminacion

de nitrégeno amoniacal.

La velocidad de nitrificacion es e parametro clave en e disefio de una depuradora
biologica con eliminacion de nutrientes ya que la nitrificacion es, normalmente, €l
proceso limitante debido al lento metabolismo de los microorganismos nitrificantes. Por
esa razon, es basico determinar experimentalmente la maxima velocidad de nitrificacién
en condiciones similares a las de la planta depuradora a escala industrial (Harremoés'y
col., 1998).

La velocidad de nitrificacion estd muy influenciada por la temperatura. Cuantificar el
efecto de la temperatura con precision es dificil, como demuestra la gran dispersion de
datos aportados por la bibliografia (EPA, 1993). Este efecto se describe, habitual mente,

con unafuncién del tipo Arrenhius:

0 (T1-T2)

vt =Mz

donde,
rnTi = velocidad de nitrificacion alatemperatura T, en kg N-NH,".kg SSV™.d™*

6= factor de temperatura

En numerosos casos, € factor de temperatura se determina con sistemas que trabajan en
condiciones alejadas del funcionamiento real de una planta depuradora porque resulta
més sencillo y menos costoso. Estas condiciones son, por eemplo, operacién en
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discontinuo, o cambios relativamente rapidos de temperatura. En la bibliografia se
encuentran diversas referencias que indican que las condiciones de operacion pueden
modificar € efecto de la temperatura. Nerger y col., (1998) indican que €l efecto de la
temperatura sobre la velocidad de nitrificacion depende de la velocidad a la que se
producen los cambios de temperatura. POpel y Fischer, (1998) consideran que el factor
de temperatura esté afectado por parametros de operacion de la planta depuradora como
€l tipo de reactor o la carga masica de disefio. Shammas, (1986) encuentra que €l efecto
de la temperatura depende de |a concentracién de biomasa del sistema. Por todos estos
motivos es necesario determinar experimentalmente el efecto de la temperatura sobre la
velocidad de nitrificacion en condiciones similares a las de la planta depuradora
industrial.

El principal problema que presenta el tratamiento bioldgico de un agua residual
industrial con alta carga es la facilidad que existe para que se produzca el fenGmeno de
inhibicion del proceso de nitrificacion por sus dos sustratos: amonio y nitrito
(Anthonisen y col., 1976). En la tabla 2.1 se puede observar que, en los trabajos
publicados dentro de la calificacion de tratamientos de aguas residuales industriales con
alta carga de nitrogeno, se hace referencia a un amplio rango de concentraciones de
nitrogeno. La posibilidad de que se produzca la inhibicion de la nitrificacion por sus
sustratos aumenta cuanto mayor es la concentracion de nitrégeno del agua residual
industrial.

Tabla2.1. Aguas residuales industriales con alta carga de nitrégeno.

Concentracion

Actividad industrial Referencia

(mg N-NH,".1™
Curtidos 200-500 Orhony caol., (2000)
Purines 250 Ray col., (2000)
Secado de lodos 600-700 Arnoldy col., (2000)
Bebidas alcohdlicas 100-800 Tokuday cal., (1999)
Conservas de pescado 100-1000 Garrido y col., (1998)
Alimentacion 1050 Abeling y Seyfried, (1992)
Purines 1200 Maekaway coal., (1995)
Lixiviado 1200 Shiskowski y Mavinic, (1998)

Secado de lodos 2000 Teichgréber, (1993)
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Este estudio se enmarca en e proceso de disefio de un sistema de depuracion biolégica
de un agua residual industrial con alta carga de nitrégeno amoniacal. La concentracion
de nitrégeno amoniaca del agua residual estudiada es mayor gue la mayoria de las
referencias bibliogréficas de eliminacion de nitrégeno de aguas industriales. La empresa
también genera un segundo tipo de agua residua que contiene principalmente materia

organica que se puede utilizar como fuente de carbono para la desnitrificacion.

La primera configuracion de la planta depuradora con la que se ha trabajado es un
sistema de nitrificacion y desnitrificacion con biomasas conjuntas. En el capitulo 1 de
esta memoria se ha comprobado que este tipo de sistema depende fuertemente de la
relacion DQO/N del afluente y que, en e caso de eliminacion de nitrogeno en alta
carga, esta dependencia reduce enormemente la velocidad de nitrificacién de disefio de
la planta depuradora. En este capitulo se presenta una configuracién alternativa que
minimiza la influencia de la relacion DQO/N del afluente sobre la nitrificacion. Este
nuevo sistema tiene dos etapas separadas, una primera de nitrificaciéon y una segunda de
desnitrificacion. Ambas etapas poseen un sedimentador, 10 que genera dos poblaciones
microbianas diferentes, una biomasa nitrificante y otra biomasa desnitrificante. Esta
configuracion es posible porque se dispone de dos afluentes separados, uno con
nitrdgeno amoniacal y sin materia organica 'y otro con materia organicay sin nitrégeno

amoniacal.

Este capitulo se ha centrado en e estudio de la etapa de nitrificacion de este nuevo

sistema, concretamente, en determinar la maxima velocidad de nitrificacion (MVN) y €l

efecto de la temperatura sobre el proceso.

2.2 MATERIALESY METODOS

2.2.1 Caracterizacion delasaguasresiduales

La composicién béasica de las aguas residuales es la misma que la presentada en el
apartado 1.2.1.
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2.2.2 Instalacion experimental

L os experimentos se han realizado en una planta piloto de lodos activos con dos etapas
separadas. nitrificacion y desnitrificacion. En la figura 2.1 se representa el esquema de
la planta piloto. El agua residual amoniacal se introduce en la etapa de nitrificacion que
consta de un reactor aerobio (27 litros) y un sedimentador (8 litros). En el reactor
aerobio existe un control automatico de pH, mediante la adicién de carbonato sodico
solido, que permite aportar la alcalinidad necesaria para € proceso y regular €l pH de
trabagjo. El caudal de aire que entra a reactor aerobio se regula mediante un

caudalimetro mésico.
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Figura 2.1. Esquema de la planta piloto.
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El efluente de la etapa de nitrificacion constituye uno de los tres afluentes de |a etapa de
desnitrificacion, los otros dos son: €l agua residual con materia organica 'y una fuente
externa de carbono. Se necesita una fuente de carbono externa porque la materia
organica aportada por €l agua residual no es suficiente para desnitrificar todo el nitrato
formado. La etapa de desnitrificacidn consta de un reactor andxico (27 litros), un tanque
aerado (15 litros) y un sedimentador (8 litros). En e tanque aerado se arrastra €l
nitrogeno gas formado en el reactor andxico favoreciendo la posterior etapa de

sedi mentaci on.

La planta piloto estd instalada en una caseta de obras, |0 que permite regular la
temperatura con un sistema combinado de aire acondicionado y estufa. La caseta de
obras esta ubicada dentro de la industria que genera las dos aguas residuales, por 1o que
se puede reproducir la variabilidad real de los dos efluentes. La adquisicion en linea
mediante un ordenador de las medidas de pH, oxigeno disuelto (OD), potencial redox y
temperatura de cada uno de los tres reactores permite e control de los principales

pardmetros del proceso: OD, temperatura, agitacion, aeracion y caudales de las bombas.

2.2.3 Métodos analiticos

Se han utilizado los mismos métodos analiticos que los descritos en el apartado 1.2.3.

2.3 RESULTADOSY DISCUSION

2.3.1 Nitrificacion con alta carga de nitr geno amoniacal

Para comprobar la posibilidad de nitrificar completamente un agua residual industrial de
alta carga con un sistema de lodos activos exclusivamente nitrificantes, se ha trabajado
durante 470 dias en continuo en planta piloto utilizando efluentes reales. El estudio se
inicia con el cambio de configuracién de la planta piloto, ya que previamente se habia
operado con una configuracion Ludzack-Ettinger modificada (capitulo 1). EI cambio

consiste en la separacion del proceso en dos sistemas con biomasas diferenciadas, una



Tesis 28

nitrificante y otra desnitrificante. La inoculacion de ambos sistemas se realizd con la
biomasa procedente del estudio previo con configuracion Ludzack-Ettinger modificada,
es decir, que ambos sistemas iniciaron su operacion con la misma poblacion microbiana
y evolucionaron hacia biomasas especializadas debido a las condiciones experimentales

especificas.

El agua residual amoniacal contiene menos alcalinidad que la estequiométricamente
necesaria para la nitrificacion. Para solucionar el problema de falta alcalinidad se ha
instalado un sistema automético de control de pH con adicion de carbonato sodico
solido a reactor nitrificante (capitulo 1). Este control proporciona la alcalinidad
necesariay permite trabajar a un pH favorable para €l proceso. Se ha utilizado el mismo
valor de consigna de pH, 7.5, que en la configuracién Ludzack-Ettinger modificada. El
tiempo de residencia celular se ha mantenido alrededor de 30 dias para favorecer €l
crecimiento de la biomasa nitrificante. A partir del dia 140 de funcionamiento con
biomasas separadas se ha implementado la recirculacion de parte del agua de salida del
sistema desnitrificante hacia el sistema nitrificante. Con esta recirculacién se recupera
parte de la alcalinidad generada en el sistema desnitrificante y se produce un ahorro del

carbonato adicionado.

En lafigura 2.2 se presentan las concentraciones de nitrogeno amoniacal en la entraday
la salida del sistema nitrificante y € porcentaje de eliminacion durante los 470 dias de
operacion. Existen tres periodos, definidos por la relacion entre el caudal de agua con
alcalinidad recirculada desde el sistema desnitrificante y el caudal de agua residual
amoniacal. Esta relacién de recirculacion determina la concentracion de nitrogeno
amoniacal del afluente del sistema nitrificante. En la tabla 2.2 se presenta la

concentracion del afluente en cada periodo.

Tabla2.2. Concentracion del afluente del sistema nitrificante.

Periodo Relacion de Concentracion del afluente
(dias) recirculacion (mg N-NH,".I™
0-140 Sin recirculacion 4850

141-360 11 2350

361-470 251 1450
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En la figura 2.2 se puede observar que e porcentgje de eliminacion de nitrogeno
amoniacal ha sido muy elevado en todos los periodos del estudio, independientemente
de la concentracion del afluente. El porcentge medio de eliminacion de nitrogeno
amoniacal es del 98 + 3 %. Ademas, la velocidad de nitrificacion obtenida con este
sistema, definida como velocidad de oxidacién de nitrégeno amoniacal, ha sido e evada,
con un valor medio durante todo el estudio de 0.13 + 0.09 kg N.kg SSV*.d™. No
obstante, en € primer periodo se puede constatar la dificultad de trabgar con una
concentracion de 4850 mg N-NH,".I™ ya que una pequefia disminucién en el porcentaje
de eliminacion supone una acumulacion de hasta 500 mg N-NH,".I™" en e reactor
nitrificante. Esta concentracion puede provocar la inhibicion del proceso de
nitrificacion, asi que el tratamiento de un afluente tan concentrado obliga a trabajar en
condiciones que supongan eliminaciones superiores a 90 %. Por €l contrario, durante el
segundo periodo, aungue el porcentaje de eliminacion desciende durante un episodio
puntual hasta cerca del 80 %, la concentracién que se acumula es tan sélo de

300 mg N-NH.".I"* porque la concentracion del afluente es de 2350 mg N-NH,4*.1™%.
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Figura 2.2. Concentracién de nitrégeno amoniacal en laentraday la salida del sistema

nitrificante y porcentaje de eliminacién de nitrégeno amoniacal alo largo de todo el estudio.



Tesis 30

Si se compara e efecto que provocaria un descenso a 80 % en la eficacia de la
nitrificacion en el tratamiento de las aguas industriales de la tabla 2.1 se observa que,
practicamente, en ningin caso se puede producir inhibicién de la nitrificacion por
amoniaco. Esto significa que existe una clara diferencia entre dos tipos de efluentes
catalogados como aguas residuales con ata carga de nitrégeno. Esta diferencia es
funcion de la posibilidad de que se produzca la inhibicion del proceso de nitrificacion
por acumulacion de nitrégeno amoniacal. La separacion entre ambos grupos de aguas
residuales podria situarse en torno a una concentracion de 1500 mg N-NH,4" 1" ya que,
en condiciones habituales de funcionamiento de una planta depuradora (pH = 7.5,
T =20 °C y una €ficacia del 80 %), la concentracion de amoniaco libre resultante
supone, aproximadamente, el inicio de la inhibicion por amoniaco de las bacterias

amoniooxidantes (Anthonisen y col., 1976).

2.3.2 Efecto delatemperatura sobrelavelocidad de nitrificacién

Los experimentos para determinar la méxima velocidad de nitrificacion (MVN) y €
efecto de la temperatura sobre la nitrificacion se han realizado en condiciones similares
a las de funcionamiento de una planta depuradora a escala industrial, es decir, en
continuo y a escala de planta piloto. Para estudiar el efecto de la temperatura se ha
escogido un rango de temperaturas acorde con las temperaturas a las que se puede ver
expuesta una planta depuradora industrial ubicada en la empresa generadora del residuo.

Este rango de temperaturas se encuentraentre 15y 25 °C.

Ladificultad de realizar los experimentos para determinar laMVN radica en la elevada
concentracion del agua residual amoniacal. Generalmente, la MVN se determina en
discontinuo, pero si se hace en continuo, se prueban diferentes cargas méasicas de
nitrégeno y se calcula la velocidad maxima para cada una de ellas. En este caso, este
tipo de operacion no es posible porque si la carga mésica superala MV N se produce una
gran acumulacion de nitrogeno amoniacal debida a la alta concentracion del afluente.
Esta acumulacion provoca la inhibicién del proceso y la velocidad de nitrificacion que
se determina no es la méxima. Los experimentos se han realizado con un aumento

progresivo y controlado de la carga masica de nitrogeno de manera que la velocidad de
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nitrificacion fuese igual ala carga masica. Solo cuando se esta muy cercadelaMVN se
produce la acumulacion de nitrégeno amoniacal. La MVN no se ha obtenido como un
valor puntual sino como € valor medio de todas las velocidades de nitrificacion que se
encuentran en torno a valor maximo. Para dar més fiabilidad a cada experimento, €l
intervalo de velocidades de nitrificacion con €l que se ha determinado cada MVN

incluye a menos tres tiempos de residencia hidraulicos.

Se han realizado tres experimentos a 15, 20 y 25 °C. La temperatura de la planta piloto
se ha mantenido constante mediante un control de temperatura formado por un equipo
de aire acondicionado y una estufa. El tiempo de residencia celular ha sido de 30 dias
mientras que el tiempo de residencia hidraulico ha sido de 3 dias. En la figura 2.3 se
presentan |os resultados del primer experimento en el que latemperatura es de 15 °C. El
experimento se inicia con una carga mésica de 0.06 kg N.kg SSV™*.d*. Este valor se
mantiene durante 9 dias sin que se produzca acumulacion de nitrégeno amoniacal, por
lo que la carga mésica se aumenta hasta 0.10 kg N.kg SSV*.d*. Esta carga mésica se
mantiene durante 12 dias, periodo en el que lavelocidad de nitrificacion se mantiene en
torno al valor de la carga masica. Para confirmar que se ha alcanzado la MVN a 15 °C,
se aumenta la carga mésica hasta 0.13 kg N.kg SSV™*.d™, que es claramente superior a

laMVN ya que se produce una acumulacion de hasta 150 mg N-NH,".I™.
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El valor maximo de la velocidad de nitrificacion se ha calculado con las velocidades
obtenidas entre los dias 9 y 24, es decir, en un periodo de 5 tiempos de residencia
hidréulicos. LaMVN a15 °C es 0.10 kg N.kg SSV™*.d™, con una desviacién estandar de
0.01 kg N.kg SSV*.d™.

En la figura 2.4 se presentan los resultados del segundo experimento en e que la
temperatura es de 20 °C. El experimento se inicia con una carga masica de
0.05 kg N.kg SSV*.d™*. Como no se produce acumulacién de nitrégeno amoniacal, se
aumenta progresivamente la carga mésica hasta 0.17 kg N.kg SSv*.d*. Esta carga se
mantiene durante 4 dias y a no producirse acumulacion de nitrogeno amoniacal se
aumenta de nuevo hasta 0.21kgN.kg SSVtd®. Como continua sin acumularse
nitrégeno amoniacal durante 5 dias, se aumenta la carga masica hasta
0.29 kg N.kg SSV*.d*. Esta tltima carga mésica es claramente superior ala MVN a

20 °C ya que se produce una acumulacion de hasta 300 mg N-NH,".I™.
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Figura 2.4. Méxima velocidad de nitrificacion a 20 °C.

El valor méximo de la velocidad de nitrificacion se ha calculado con las velocidades
obtenidas entre los dias 13 y 22, es decir, en un periodo de 3 tiempos de residencia
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hidréulicos. LaMVN a20 °C es 0.21 kg N.kg SSV™*.d*, con una desviacion estandar de
0.01 kg N.kg SSv.d™.

En la figura 2.5 se presentan los resultados del tercer experimento en e que la
temperatura es de 25 °C. La carga mésicainicial de 0.15 kg N.kg SSV™*.d™ se mantiene
durante 7 dias sin que se produzca acumulacion de nitrégeno amoniacal, por 1o que se
aumenta progresivamente hasta un valor de 0.27 kg N.kg SSV*.d* que se mantiene
constante durante 4 dias, tras los que se vuelve a aumentar la carga méasica hasta
0.34 kg N.kg SSV™*.d. Esta carga coincide con la velocidad de nitrificacion durante 5
dias. La Gltima carga mésica alimentada ha sido 0.39 kg N.kg SSV*.d™ y con esta carga

mésica se produce una acumulacion de hasta 200 mg N-NH,".I™.
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Figura 2.5. Mé&xima velocidad de nitrificacion a 25 °C.

El valor méximo de la velocidad de nitrificacion se ha calculado con las velocidades
obtenidas entre los dias 19 y 30, es decir, en un periodo de casi 4 tiempos de residencia
hidréulicos. LaMVN a25 °C es 0.37 kg N.kg SSV™*.d*, con una desviacion estandar de
0.03 kg N.kg Ssv.d.
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Para comparar la MVN obtenida en este trabajo con velocidades de nitrificacion de
otros sistemas se ha decidido separar las referencias bibliogréficas en sistemas de

tratamiento de aguas residuales con bajay con alta carga de nitrogeno.

En la tabla 2.3 se compara la MVN obtenida a 20 °C en este estudio con diversas
referencias bibliogréficas de velocidades de nitrificacion en sistemas de tratamiento de
aguas residuales con baja carga de nitrégeno. Se ha escogido laMVN a 20 °C porgue la
mayoria de los datos bibliogréficos se han obtenido a esa temperatura. Se puede
observar que la MVN de este estudio es netamente superior a casi todas las referencias
de sistemas de lodos activos con nitrificacion y desnitrificacion. Este resultado es 16gico
ya que en estos sistemas, en los que conviven dos tipos de biomasa, nitrificante y
desnitrificante, se produce una negativa influencia de la relacion DQO/N del afluente
sobre la velocidad de nitrificacion (Garrido y col., 1998; Harremoés 'y Sinkjaer, 1995),
mientras que en e sistema estudiado, el afluente no contiene précticamente materia

organicay la poblacién es mayoritariamente nitrificante.

Tabla2.3. Velocidad de nitrificacién en sistemas de tratamiento de aguas residuales con baja

carga de nitrégeno.

MVN ]
Sstema T (°C) Referencia
kgN.kgSSvid!  kgN.m®.d*
Biopelicula
o 12-20 - 0.8 Marsmany col., (1997)
nitrificante
Biopelicula
o 20 - 0.9 Rogallay cal., (1992)
nitrificante
L odos activos .
o 20 0.21 0.90 Presente estudio
nitrificantes
** N/D 24 0.10 - Fillosy col., (1996)
N/D *TA 0.003-0.012 - Cinar y col., (1998)
N/D TA 0.04 - Yuy col., (1998)
N/D 20 0.06 - Pavany col., (1998)
N/D 20 0.01 - Arsov y coal., (1995)
N/D 18-22 0.28 - Minchy col., (1996)

* TA: temperatura ambiente

** N/D: sistema de lodos activos con nitrificacién y desnitrificacién sin separacion de biomasas.
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Para comparar laMVN de este trabajo con las velocidades de biopeliculas nitrificantes
se debe expresar la velocidad de nitrificacion por unidad de volumen y no por unidad
masica, para lo cual se necesita la concentracion de biomasa en € sistema. En €
experimento a 20 °C, la concentracién de biomasa es 4300 mg SSV.I™7, por lo que la
MVN por unidad de volumen es de 0.90 kg N.m>.d™. Esta velocidad es précticamente
igual a las velocidades de los sistemas con biomasa nitrificante inmovilizada. Esto
significa que la capacidad de nitrificacion del sistema de lodos activos nitrificantes
presentado en este trabajo es comparable a los sistemas con biomasa inmovilizada que

tratan aguas residuales con baja carga de nitrégeno.

En la tabla 2.4 se compara la MVN obtenida a 25 °C en este estudio con diversas
referencias bibliograficas de velocidades de nitrificacion en sistemas de tratamiento de
aguas residuales con dta carga de nitrégeno. En este caso, se ha escogido la MVN a
25 °C porque la mayoria de los datos bibliogréficos estan obtenidos a esa temperatura o
temperaturas superiores. En € experimento a 25 °C, la concentracion de biomasa es
2500 mg SSV.I™%, por lo quelaMVN por unidad de volumen es de 0.93 kg N.m>.d™.

Nuevamente, la MVN de este estudio es netamente superior a todas las referencias de
sistemas de lodos activos con nitrificacion y desnitrificacion sin separacién de biomasas
debido a la negativa influencia de la relacion DQO/N del afluente. Concretamente, la
MVN obtenida con el sistema de lodos activos nitrificantes, 0.37 kg N.kg SSV™*.d*, es
mas del doble que la alcanzada con el mismo agua residual en un sistema de lodos
activos sin separacion de biomasas, 0.17 kg N.kg SSV™*.d?, (capitulo 1). Ademés, la
MVN del sistema sin separacion de biomasas se ha obtenido trabgjando con una
relacion DQO/N del afluente de 0.7 g DQO.g N™*. Esta relacion DQO/N es muy bajay
solo permite desnitrificar una pequefia parte del nitrato producido. Cuando se aumenta
la relacion DQO/N hasta 3.7 g DQO.g N* para favorecer la desnitrificacion, la
velocidad de nitrificacion desciende hasta 0.04 kg N.kg SSV™*.d*, que es més de nueve
veces menor que la obtenida con e sistema de lodos activos nitrificantes. Estos
resultados dan una idea del gran aumento de capacidad de nitrificacion que se consigue

al separar €l sistema bioldgico en dos procesos con biomasas independientes.

Tabla2.4. Velocidad de nitrificacién en sistemas de tratamiento de aguas residuales con alta

carga de nitrogeno.
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MVN )
Sstema T (°C) Referencia
kgN.kgSSvid? kgN.m3d?

Biopelicula

o 13-23 - 0.31 Cecen y Gonenc, (1995)
nitrificante
Biopelicula

o 30 0.35 - Van Benthumy col., (1998)
nitrificante
Biopelicula o

o 30 - 5.0 Tijhuisy col., (1995)
nitrificante
Biopelicula

o 28 - 0.55 Fdz-Polanco y col., (1994)
nitrificante
Biopelicula

o 0.18-0.21 0.8-1.0
nitrificante

28-32 Arnoldy col., (2000)

Lodos activos

o 0.14-0.18 0.6-0.8
nitrificantes
L odos activos

o 20 0.5-0.7 75 Camposy cal., (1999)
nitrificantes
L odos activos

o *TA - 0.3 Tokuday coal., (1999)
nitrificantes
L odos activos )

o 25 0.37 0.93 Presente estudio
nitrificantes
** N/D 25 0.17 - Capitulo 1 (presente estudio)
N/D 27 0.16 - Guptay Sharma, (1996)
N/D 25 0.05 - Battistoni y col., (1999)
N/D 30 0.02 - Teichgréber, (1993)

* TA: temperatura ambiente

** N/D: sistema de lodos activos con nitrificacién y desnitrificacién sin separacion de biomasas.

Si se compara la MVN con sistemas similares a estudiado, es decir, lodos activos
nitrificantes, se observa que los resultados son muy dispares, pudiéndose encontrar
referencias claramente inferiores, similares 0 muy superiores. La comparacion con
sistemas con biomasa inmovilizada nitrificante depara, igualmente, resultados dispares.
Larazon de tanta disparidad en los resultados puede ser la heterogeneidad de las aguas
residuales industriales ya que, aunque todas aparezcan clasificadas como aguas
residuales con alta carga de nitrégeno, cada una tiene peculiaridades que influyen en su
tratamiento biolégico. El agua residua industrial estudiada en este trabajo contiene,
ademés de una elevada concentracion de nitrégeno amoniacal, altas concentraciones de

sulfato y cloruro y, también, una cierta cantidad de fluoruro. Estos componentes pueden
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llegar a influir en su tratamiento bioldgico ya que, por g emplo, grandes cantidades de
cloruro inhiben la nitrificacion (Orhon y col., 2000; Panswad y Anan, 1999) y €
fluoruro también es un inhibidor de la nitrificacion (Collinsy col., 1988; Beg y Hassan,
1987). Seguramente es dificil encontrar otra agua residua industrial con estas
caracteristicas pero, probablemente, €l resto de aguas residuales industriales con alta
carga de nitrégeno tendran otras singularidades que influirdn también en su tratamiento
biol 6gico.

Con las MV N obtenidas a tres temperaturas diferentes se puede estudiar el efecto de la
temperatura sobre el proceso de nitrificacion. En lafigura 2.6 se muestralalinealizacion

de la ecuacién de Arrenhius con las MV N alcanzadas a tres temperaturas diferentes:

_ (T1-T2)
rN,Tl - rN,T2 -0

La correlacion obtenida es r? = 0.99. Se puede observar que el factor de temperatura no

variaen €l intervalo de temperaturas considerado y su valor esde 1.14 + 0.03.

=
o

Velocidad de nitrificacion (kgN.kgSSv™.d™)
o
=

T T T T T T

13 15 17 19 21 23 25 27

Temperatura (°C)

Figura 2.6. Efecto de la temperatura sobre €l proceso de nitrificacion.
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En latabla 2.5 se compara el factor de temperatura obtenido en este estudio con diversas
referencias. De los datos bibliogréficos se deduce que existe una gran dispersion de

resultados en el valor de este factor.

Tabla 2.5. Factores de temperaturas en diferentes sistemas.

Factor de ) ] Rango de _
Biomasa Sstema Referencia
temperatura temperaturas (°C)
112 * N/D Discontinuo 15-25 Antoniou y col., (1990)
1.06 N/D Continuo 15-24 Seny col., (1992)
1.06 N/D Continuo 10-20 Rogallay coal., (1992)
1.09 N/D Continuo 8-12 Rusteny col., (1995)
1.02 ) 7-15 o )
—________ ____ NID Continuo Oleszkiewicz y Berquist, (1988)
1.40 2-7
1.10 N/D Continuo 6-10 Harremoésy Sinkjaer, (1995)
1.13 ** N/DQO Discontinuo 10-20 Orhony cal., (2000)
1.06 N/DQO Continuo 15-25 Fillosy coal., (1996)
L odos activos ]
1.13 o Continuo 4-25 Shammas, (1986)
nitrificantes
L odos activos ) .
114 o Continuo 15-25 Presente estudio
nitrificantes
1.06 L odos activos _ _ 15-30
- o Discontinuo
1.29 nitrificantes 10-15
1.05 15-30
- Discontinuo Asanoy col., (1992)
110 Biopelicula 10-15
1.03 nitrificante 15-25
- Continuo
1.07 10-15
Biopelicula ]
1.02 o Continuo 10-29 Fdz-Polanco y col., (1994)
nitrificante

* N/D: sistema de lodos activos con nitrificacion y desnitrificacion sin separacion de biomasas.

** N/DQO: sistema de lodos activos con nitrificacion y eliminacién de materia organica.

El factor de temperatura de este estudio, para el rango 15-25 °C, es similar a los
referidos por: Shammas, (1986) en un sistema de lodos activos nitrificantes que opera
en continuo, Anthoniou y col., (1990) en un sistema de lodos activos con nitrificacion y
desnitrificacion que opera en discontinuo y Orhon y col., (2000) en un sistema de lodos
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activos con oxidacion de materia organica y nitrificacion que opera en discontinuo. No
obstante, es muy diferente a los obtenidos por: Asano y col., (1992) en un sistema de
lodos activos nitrificantes que opera en discontinuo, Seny col., (1992) en un sistema de
lodos activos con nitrificacion y desnitrificacion que opera en continuo y Fillos y col.,
(1996) en un sistema de lodos activos con oxidacion de materia orgénicay nitrificacion

que opera en continuo.

De todas estas comparaciones podemos deducir que € factor de temperatura depende,
tanto de las caracteristicas particulares del sistema en € que se determina, como de las
aguas residuales tratadas. Ni siquiera se puede generalizar con garantia un factor de
temperatura para un tipo genérico de sistema, como por gjemplo un sistema de lodos
activos con nitrificacion y desnitrificacion sin separacion de biomasas 0 un sistema de
lodos activos nitrificantes.

2.4 CONCLUSIONES

Los resultados de este estudio demuestran que es posible conseguir la total oxidacion
del nitrégeno amoniacal de un agua residual industrial con 5000 mg N.I"* mediante un

sistema biol 6gico de lodos activos exclusivamente nitrificantes.

El principal problema para € tratamiento de un agua residual con una elevada
concentracion de nitrogeno amoniacal es la inhibicion por sustrato del proceso de
nitrificacion. La posible aparicion de la inhibicion por sustrato de la nitrificacion podria
ser un criterio para clasificar las aguas residuales industriales en aguas con mediana y

ata carga de nitrégeno.

La capacidad de nitrificacion de un sistema de lodos activos nitrificantes esentre 2y 9
veces superior alade un sistema de lodos activos con nitrificacion y desnitrificacion sin
separacion de biomasas. El aumento de capacidad de nitrificacién de un sistema sobre €l

otro depende de larelacion DQO/N del afluente del sistema sin separacion de biomasas.

L atemperatura tiene una gran influencia sobre la velocidad de nitrificacion, aunque esta
influencia varia enormemente en funcion de las condiciones de operacion del sistema
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biol6gico y de las caracteristicas del agua residual tratada. Por estarazén, si se utiliza el
efecto de la temperatura sobre la velocidad de nitrificacion como parametro de disefio,
se debe determinar en un sistema con condiciones similares a las de la planta

depuradora gque se disefia.

El factor de temperatura en €l sistema de lodos activos nitrificantes estudiado es 1.14 en
el intervalo de temperaturas 15-25 °C. El rango de velocidades maximas de nitrificacion
obtenidas varia entre 0.10 kg N.kg SSV'.d*a15°Cy 0.37 kg N.kg SSvt.dta25°C.
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3. EFECTO DE LA TEMPERATURA Y DE LA FUENTE
DE CARBONO SOBRE LA DESNITRIFICACION
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3.1 INTRODUCCION

En general, se considera que existen tres métodos con capacidad para eliminar nitrato de
las aguas residuales de forma industrial: intercambio idnico, ésmosis inversa y
desnitrificacion biologica. El intercambio idnico estalimitado por que no existen resinas
con una ata y exclusiva selectividad por el nitrato y también por € problema que
supone regenerar y sustituir las resinas utilizadas en el proceso. La limitacion de la
Osmosis inversa es que no existen membranas con gran selectividad por € nitrato.
Dentro de la escasa implantacion de la eliminacion de nitrato de aguas residuales
industriales, la tecnologia mas versétil y utilizada es la desnitrificacion biolégica
(Matgjuy cal., 1992).

El proceso de eliminacién bioldgica de nitrogeno de las aguas residuaes incluye la
transformacién de amonio en nitrato, nitrificacion, y la transformacion de nitrato en
nitrégeno gas, desnitrificacion. Las bacterias responsables del proceso de
desnitrificacion utilizan el nitrato en lugar del oxigeno como aceptor de electrones,
transformandolo en nitrogeno gas. En e proceso se produce la transferencia de
electrones desde un donador, normalmente un sustrato organico, hacia un aceptor,
nitrato o nitrito. Lalista de compuestos organicos que pueden actuar como donadores de
electrones es muy amplia, précticamente todos los compuestos organicos que se

degradan biol 6gicamente en condiciones aerobias se pueden utilizar para desnitrificar.

El proceso de desnitrificacion esta determinado por la relacién estequiométrica entre el
compuesto orgénico utilizado y e nitrato. Normalmente, las aguas residuales
industriales no tienen la adecuada relacion DQO/N para realizar €l proceso de
desnitrificacion. Para tratar aguas residuales industriales con una baja relacion DQO/N
es necesaria la adicion de una fuente externa de carbono orgénico. Son muchas las
fuentes externas de carbono que se utilizan para desnitrificar: glucosa (Chevron y col.,
1997), sacarosa (Sison y col., 1995), acido acético (Glass y Silverstein, 1999; Oh y
Silverstein, 1999), &cido lactico (Akunna y col., 1993), etanol (Hasselblad y Hallin,
1998; Nyberg y col., 1996) y metanol (Purtschert y Gujer, 1999; Bilanovic y col.,
1999).
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La eleccidn de una fuente de carbono externa para un proceso de desnitrificacion puede
hacerse siguiendo varios criterios. En primer lugar, se puede considerar cual eslafuente
de carbono con la que se obtiene una mayor velocidad de desnitrificacion. Las
referencias bibliograficas muestran resultados muy diversos. Algunos autores sefialan
que con &cido acético se consiguen mayores velocidades que con glucosa, metanol o
etanol (Akunnay col., 1993; Tamy col., 1992; Constantin y Fick, 1997). Sin embargo,
otros autores consiguen similares resultados con écido acético o con metanol (Leey
col., 1995; Nyberg y col., 1992). Numerosas referencias indican que con etanol se
alcanzan mayores velocidades que con metanol (Anderssony col., 1998; Christensson y
col., 1994), aungue existe alguna referencia que indica que las velocidades alcanzadas

con metanol son mayores alas logradas con etanol (Henze, 1991).

En segundo lugar, se debe considerar el coste de la fuente externa de carbono y su
disponibilidad. Si esta fuente es un compuesto quimico (etanol, metanol, acido acético)
tendra un coste de mercado. Una alternativa es utilizar una fuente de carbono producida
por el propio proceso, € lodo. No obstante, la materia organica del lodo est4 en una
forma poco biodegradable por lo que necesita un tratamiento previo de hidrdlisis
térmica 0 quimica, lo que significa también un coste afiadido (Pavan y col., 1998;
Barlindhaug y Odegaard, 1996).

Si se tiene previsto construir una depuradora a escala industrial deberia realizarse un
estudio a escala piloto con las posibles fuentes de carbono susceptibles de ser utilizadas.
Estas fuentes deben ser baratas y con una produccion suficiente para garantizar el
funcionamiento de la depuradora. Estos requisitos se cumplen con los llamados
subproductos, que son corrientes generadas en una industria y que no se consideran

residuos porque tienen alguna propiedad que las hace Utiles para su uso industrial.

Otro aspecto decisivo en € disefio de un proceso de desnitrificacion es € efecto de la
temperatura sobre la velocidad de desnitrificacion. Sin embargo, a diferencia de la
nitrificacion, no hay referencias que indiquen que este efecto se vea influenciado por las
condiciones de operacion, por lo que no es tan importante cuantificarlo en unas
condiciones similares a las del funcionamiento de la depuradora industrial. El efecto de
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la temperatura sobre la velocidad de desnitrificacion se describe cominmente con una

funcion del tipo Arrenhius:

_ (T1-T2)
rD,T1 = rD,T2 -0

donde,
ron = velocidad de desnitrificacion alatemperatura T, kg N-NOs kg SSV1.d*

6 = factor de temperatura

Este estudio se enmarca en e proceso de disefio de un sistema de depuracion biolégica
de un agua residual industrial con alta carga de nitrégeno amoniacal. La empresa
también genera un segundo tipo de agua residua que contiene principalmente materia
organica que se puede utilizar como fuente de carbono para la desnitrificacion. Disponer
de dos afluentes separados ha permitido implementar un sistema con dos etapas
separadas. una primera de nitrificacién y una segunda de desnitrificacion. Ambas etapas
poseen un sedimentador, 10 que genera dos poblaciones microbianas diferentes, una
biomasa nitrificante y otra biomasa desnitrificante. No obstante, la materia organica
presente en esta segunda corriente de agua residual no es suficiente para desnitrificar
todo el nitrogeno del agua residual amoniacal, por o que es necesaria la adiciéon de una

fuente de carbono externa.

Este capitulo se ha centrado en €l estudio de |a etapa de desnitrificacion, concretamente,
en la influencia de la fuente de carbono externa utilizada 'y el efecto de la temperatura
sobre el proceso.

3.2 MATERIALESY METODOS

3.2.1 Caracterizacion delasaguasresidualesy delas fuentes de carbono

La composicion bésica de las dos aguas residuales industriales es la misma que la

presentada en el apartado 1.2.1. En cuanto a las fuentes externas de carbono, se han
utilizado dos diferentes, ambas subproductos de dos procesos industriales. El primer
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subproducto es una mezcla de rechazos de bebidas alcohdlicas procedente de una linea
de produccion anexa a proceso que genera €l agua residual amoniacal. La principa
fuente de carbono de este residuo es etanol. El segundo subproducto es una mezcla de
metanol, alcohol isopropilico y acetona. Su principal fuente de carbono es metanol. En
latabla 3.1 se puede observar la composicion cuantitativa de los dos subproductos. A |o
largo de todo la memoria de tesis doctoral se ha denominado a la fuente de carbono
formada por |os rechazos de bebidas alcohdlicas como mezcla de etanol y ala formada

por el residuo de metanol, como mezcla de metanol.

Tabla 3.1. Composicion en % de los diferentes subproductos utilizados como fuentes de

carbono externas.

Subproducto Componente Porcentaje

Etanol 8.3

Glucosa-Fructosa 0.4

Gliceral 05

Rechazos de bebidas alcohdlicas  Acido tartérico 0.4
(mezcla de etanol) 2-3 butanodiol 0.3

Acido mélico 0.05

Acido lactico 0.05

Agua 90.0

Metanol 60.0

Residuo de metanol Acetona 10.0

(mezcla de metanol) Alcohol isopropilico 10.0

Agua 20.0

3.2.2 Instalaciones experimentales

En este estudio se han utilizado dos instalaciones experimentales, una planta depuradora
aescala piloto y un equipo de reactores de laboratorio. El efecto de lafuente de carbono
se ha determinado trabajando en continuo a escala de planta piloto, mientras que €l
efecto de latemperatura se ha estudiado en discontinuo a escala de laboratorio.
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3.2.2.1 Plantapiloto
L os experimentos en continuo se han realizado en una planta piloto de lodos activos con

dos etapas separadas. nitrificacion y desnitrificacion. La configuracion de la planta
piloto empleada en este apartado esta descrita en el apartado 2.2.2.

3.2.2.2 Equipo de reactores de laboratorio

L os experimentos en discontinuo se han realizado con un equipo Biostat®-Q de Braun.
En lafigura 3.1 se presenta un esquema del equipo de laboratorio. El equipo consta de 4
reactores de 0.5 | de volumen. Cada reactor tiene un sistema independiente de mediday
control de temperatura, pH, velocidad de agitacion y oxigeno disuelto (OD). Para poder
alcanzar temperaturas inferiores a 10 °C se ha utilizado un sistema de refrigeracion

externo.
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Figura 3.1. Esquemadel equipo de laboratorio.

3.2.3 Métodos analiticos

Se han utilizado |os mismos métodos analiticos que |os descritos en € apartado 1.2.3.
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3.3 RESULTADOSY DISCUSION

Para estudiar €l efecto de la fuente de carbono sobre la velocidad de desnitrificacion se
ha trabajado en continuo en planta piloto durante 350 dias. Durante los primeros 200
dias se ha utilizado como fuente externa de carbono la mezcla de etanol y los 150 dias
restantes se ha utilizado la mezcla de metanol. En ambos casos se ha determinado la
maxima capacidad de desnitrificacion del sistema en estado estacionario, expresada
como maxima velocidad de desnitrificacion (MVD) en unidades de
kg N-NO, .kg SSV*.d™*. Lavelocidad de desnitrificacion se define como la cantidad de
nitrogeno en forma de nitrato y nitrito eliminada por unidad de biomasa y dia. Se
considera que se ha acanzado € estado estacionario en todos los periodos estudiados
porque las condiciones de operacion se han mantenido invariables un minimo de 10
tiempos de residencia hidréulicos en cada periodo. También se ha determinado la
relacion DQO/N necesaria para realizar una completa desnitrificacion con cada una de

|as fuentes de carbono.

El factor de temperatura se ha obtenido trabajando en discontinuo con biomasa
procedente de la planta piloto. Se ha utilizado como fuente de carbono la mezcla de
metanol ya que la biomasa empleada estaba adaptada a esa fuente de carbono. Se ha
determinado la velocidad de desnitrificacion a seis temperaturas comprendidas en €l
rango 6-25 °C. Es muy improbable que la depuradora industrial acance temperaturas
menores a 10 °C pero, como la instalacion experimental |o permitia, se ha considerado

interesante estudiar la velocidad de desnitrificacion a baja temperatura.

3.3.1 Efectodelafuentede carbono sobrela velocidad de desnitrificacion

La primera de las fuentes de carbono que se ha probado ha sido la mezcla de etanal.
Esta fuente de carbono es la misma que constituye la materia organica presente en el
aguaresidual carbonosa gque se generaen laindustria. En lafigura 3.2 se representan las
concentraciones de nitrogeno en forma de nitrato y nitrito en la entrada y la salida del
sistema desnitrificante. La entrada corresponde a la concentracion de nitrégeno en
forma de nitrato y nitrito en el caudal de agua que sale del sistema nitrificante y entra al
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sistema desnitrificante. Durante todo € estudio, la forma mayoritaria de nitrégeno ha

sido € nitrato.

La relacion DQO/N aimentada al sistema ha sido 4.5 + 0.3 g DQO.g N La
temperatura se ha mantenido durante todo € experimento a 20 °C y € tiempo de
residencia celular en, aproximadamente, 30 dias. Los 200 dias de trabajo con esta fuente
externa de carbono se han dividido en seis periodos. En la tabla 3.2 se resumen los
valores de los pardmetros de operacion y se presenta e valor medio de las
concentraciones de nitrégeno y biomasa en cada uno de los periodos con su desviacion
estandar. El error de la velocidad de desnitrificacion se ha calculado asumiendo que €l

error asociado a cada concentracion es su desviacion estandar.
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Figura 3.2. Entraday salida de nitrégeno del sistema desnitrificante con la mezcla de etanol

como fuente de carbono externa.

L os dos primeros periodos tan solo difieren en el tiempo de residencia hidraulico (THR)
del sistema desnitrificante. En el primero de estos periodos se ha alcanzado una
velocidad de desnitrificacion de 0.02 + 0.02 kg N-NOy.kg SSV.d*, mientras que en e
segundo, la velocidad de desnitrificacion ha sido 0.05 + 0.02 kg N-NO,.kg SSV™*.d™.
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Estas velocidades estan fijadas por la limitacion de sustrato que habia en € sistema
durante todo el periodo. Para lograr que e sistema trabajara a mayores velocidades se
ha afiadido, a partir del tercer periodo, nitrato sddico solido al reactor desnitrificante de
unaforma cuantitativa. En latabla 3.2 se expresa esta cantidad de nitrato solido afiadido
como concentracion de nitrogeno en forma de nitrato equivalente en el afluente del
sistema desnitrificante, es decir, como si la adicion de nitrato sodico solido se hiciese a
la corriente de entrada y no al reactor. En el tercer periodo se aumenta en 1500 mg N.I™
la concentracion del afluente y se obtiene una velocidad de desnitrificaciéon de 0.09 +
0.03 kg N-NO,.kg SSV*.d*. Como el sistema parece seguir limitado por el sustrato se
aumenta la concentracion equivalente del afluente en 5000 mg N.I" y se alcanza un
velocidad de desnitrificacion de 0.15 + 0.03 kg N-NO, kg SSV™.d™.

Durante este cuarto periodo, la concentraciéon de biomasa en el reactor ha aumentado
hasta un valor medio de 9700 mg SSV.I". Esto ha supuesto un problema técnico de
funcionamiento de la planta piloto, ademés de una dificultad para la realizaciéon del
experimento ya que se debia afiadir gran cantidad de sustratos al reactor desnitrificante
S se deseaba alcanzar una velocidad de desnitrificacion elevada y se producia una
enorme cantidad de nitrégeno gas que dificultaba la sedimentabilidad de los lodos. Para
solucionar ambos problemas se ha decidido reducir drasticamente la concentracién de
biomasa del sistema hasta un valor medio de 3560 mg SSV.I™". Ademés, se aumenta la

concentracion equivalente del afluente en 9000 mg N.I™%

Tabla 3.2. Pardmetros de operacion de los diferentes periodos con la mezcla de etanol.

[N-NOs] |
o | P10 | INNOTenr | [N-NO,Jsus| couivalente| TRH | SV ;j';:t':izon
@iz | (MoNIY) | (moNIh) | aedida | (@8 | MG | N kgssviad
(mgNLI™
1 50 | 2147234 | 97+109 0 22 |7992+315| 002002
2 41 | 2202+166 | 41+26 0 17 |8415+450| 0.05+002
3 16 | 2204+150 | 67+72 1500 | 16 |8100£500| 009003
4 13 | 2256+103 | 6675 5000 | 12 |9700610| 015%003
5 21 | 1937154 | 9760 9000 | 11 |3560250| 0.64%0.10
6 55 | 21304243 | 128115 | 1000 | 15 |4686+350| 0.22+007




Con estas nuevas condiciones se ha obtenido la velocidad maxima del experimento:
0.64 + 0.10 kg N-NO, kg SSV'.d™. Esta velocidad se ha mantenido durante 21 dias,
por 1o que se considera que se ha alcanzado el estado estacionario. Trabajando con una
velocidad tan elevada han vuelto a surgir grandes problemas de funcionamiento técnico,
debidos sobre todo a la gran cantidad de nitrégeno gas producido. Por esa razon, se ha
disminuido la concentracion de nitrato equivalente afadida al afluente hasta
1000 mg N.I"". En esas nuevas condiciones, la velocidad de desnitrificacion desciende
hasta 0.22 + 0.07 kg N-NO,.kg SSV™*.d* y se mantiene en ese valor durante 55 dias sin

gue se hayan producido problemas operacionalesy con elevados rendimientos.

En la tabla 3.3 se compara la MVD obtenida en este trabajo con diversos valores
bibliogréficos. Se observa que la MVD de este trabajo es superior a las obtenidas en
sistemas de lodos activos con nitrificacion y desnitrificacion sin separacion de
biomasas. La causa es que en €l sistema estudiado no hay aporte de oxigeno a reactor
andxico por lo que e proceso de desnitrificacion esta favorecido, tanto en el empleo de
la materia organica en la reduccion del nitrato, como en la existencia de un mayor
porcentaje de poblacién microbiana desnitrificante. No obstante, la MV D alcanzada en
discontinuo con cultivos puros de bacterias desnitrificantes es mayor que la lograda en
este estudio. Este resultado indica que € sistema estudiado, a pesar de ser cas
exclusivamente desnitrificante, tiene un menor porcentaje de biomasa activa que los

discontinuos con cultivos puros.

Tabla 3.3. Maximas velocidades de desnitrificacion con etanol.

MVD
Biomasa Sstema T (°C) 1 Referencia
(kgN.kgSsv™.d™)
* N/D Continuo 20 0.02-0.12 Henze, (1991)
N/D Continuo 13 0.18 Hasselblad y Hallin, (1998)
N/D Continuo 13 0.24 Nybergy coal., (1996)
L odos activos ) .
o Continuo 20 0.64 Presente estudio

desnitrificantes
Cultivo puro ] ) .

Discontinuo 25 33 Christensson y col., (1994)

desnitrificante

* N/D: sistema de lodos activos con etapas de nitrificacion y desnitrificacién sin separacién de biomasas.
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Previamente a este estudio se ha trabajado en planta piloto con una configuracion
Ludzack-Ettinger modificada sin separacion de biomasas (capitulo 1). Con dicha
configuracion se ha determinado gue la relacion entre la materia organica consumiday
el nitrégeno desnitrificado es 6.9 g DQO.g N™. Esta relacion es superior ala establecida
en la bibliografia para el etanol, que es 4.2 g DQO.g N* (Matgju y col., 1992). La
diferencia se debe a la oxidacion de parte de la materia organica con el oxigeno
procedente de la recirculacion interna de liquido mezcla desde la zona aerobia a la zona

anoxica, cuyo caudal era 10 veces mayor que el caudal de entrada de agua residual.

En la configuracion estudiada en este capitulo, con dos etapas separadas, se elimina el
problema de aporte de oxigeno al reactor andxico ya que no existe una recirculacion
interna de elevado caudal desde la zona aerobia. Con esta configuracién también se ha
calculado la relacién DQO/N consumida utilizando la mezcla de etanol como fuente de
carbono. El valor obtenido para la relacién DQOIN es 4.3 + 0.4 g DQO.g N, que es
muy similar al estequiométrico. Esto indica que toda la materia organica aportada es
utilizada en el proceso de desnitrificacion y no hay consumo de materia organica por

oxidacion con oxigeno.

A partir del dia 200 de funcionamiento con biomasas separadas se ha cambiado la
fuente de carbono externa. Se ha utilizado €l subproducto formado por una mezcla de
metanol, acetona y alcohol isopropilico, donde € metanol es el componente
mayoritario. Para poder cuantificar el efecto de la mezcla de metanol se ha reducido la
concentracion de DQO del agua residual con materia organica, de manera que €l aporte
de materia organica en forma de etanol ha sido despreciable. En la figura 3.3 se
representan las concentraciones de nitrogeno en formade nitrato y nitrito en laentraday
la salida del sistema desnitrificante. La entrada corresponde a la concentracion de
nitrégeno en forma de nitrato y nitrito en el caudal de agua que sale del sistema
nitrificante y entra a sistema desnitrificante. La forma de nitrégeno mayoritaria ha sido

siempre €l nitrato.

La relacion DQO/N aimentada a sistema ha sido 4.7 + 05 g DQO.g N La
temperatura se ha mantenido durante todo el experimento a 25 °C y el tiempo de

residencia celular en, aproximadamente, 30 dias. Los 150 dias de trabajo con esta fuente
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externa de carbono se han dividido en tres periodos. En la tabla 3.4 se resumen los
valores de los parametros de operacion y se presenta el valor medio de las
concentraciones de nitrégeno y biomasa en cada uno de los periodos con su desviacion
estandar. El error de la velocidad de desnitrificacion se ha calculado asumiendo que €l
error asociado a cada concentracion es su desviacion estandar. Con esta fuente de
carbono no ha habido en ningin momento limitacion por sustrato, por lo que no ha sido

necesariala adicion de nitrato sodico sdlido para obtener laMVD.

Tras el cambio de la fuente de carbono, la velocidad de desnitrificacién ha descendido
desde 0.22 kg N-NO,.kg SSV*.d*, que erala velocidad con la mezcla de etanol, hasta
0.03 + 0.03 kg N-NO,.kg SSV*.d™. En los primeros 20 dias de funcionamiento con la
mezcla de metanol se produce un importante descenso de la concentracién de biomasa,
desde 5000 mg SSV.I"* hasta 3700 mg SSV.I™%, debido a la adaptacién ala nueva fuente
de carbono. Tras este periodo de lavado del reactor, la velocidad se estabiliza en un
valor de 0.08 + 0.04 kg N-NO, .kg SSV1.d* durante 60 dias. A partir del dia 80 se
produce un importante aumento de la concentracion de biomasa. Alrededor del dia 100,
la concentracion de biomasa alcanza un valor de 6000 mg SSV.I" y, a partir de ese
momento, el valor medio de la velocidad de desnitrificacion llega a un méximo de
0.17 + 0.06 kg N-NO, kg SSv1.dt.

Lagran diferencia en la velocidad de desnitrificacién entre € segundo y tercer periodo
puede deberse a la necesidad de un periodo de aclimatacion de la biomasa
desnitrificante ala mezcla de metanol tras haber estado consumiendo etanol durante 200
dias. El periodo de aclimatacion al metanol estd ampliamente referenciado y se sitla
segun el autor entre 50 y 100 dias (Nyberg y col., 1996; Cheny col., 1996; Leey col.,
1995; Bailey y col., 1992). En este trabajo la velocidad de desnitrificacion se multiplica
por 2 tras el periodo de aclimatacion. Leey col., (1995) encuentran, en un sistema de
lodos activos, que la velocidad desnitrificacion con metanol a 22 °C se multiplica por 4
a utilizar biomasa aclimatada. Nyberg y col., (1992) encuentran, en otro sistema de
lodos activos, que la capacidad de desnitrificacion con metanol se multiplica por 3 con

biomasa aclimatada.
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Figura 3.3. Entraday salida de nitrégeno del sistema desnitrificante con la mezcla de metanol

como fuente de carbono externa.

Tabla 3.4. Parametros de operacion de los diferentes periodos con la mezcla de metanol.

.. ; . velocidad de
Periodo Duracion [N-NOX]E:trada [N-NOX]Sf,,ida TRH SV (mg.) | desntifcacion
(dias) (mgN.I™) (mgN.I™) (dias) (kg N.kgSSVL.d™)
1 19 2016 + 106 588 + 30 1.8 4986 + 107 0.03+0.03
2 64 1307 £ 204 519+ 197 2.0 3677 + 226 0.08 + 0.04
3 79 1931 + 213 74+ 84 13 5986 + 306 0.17+0.06

En la tabla 3.5 se compara la MV D obtenida con la mezcla de metanol, con diversas
referencias bibliogréficas de MVD con metanol puro, que son las velocidades que
pueden servir de referencia a este estudio ya que el metanol es e componente

mayoritario de lafuente de carbono.

El rango de velocidades de desnitrificacion en sistemas de lodos activos con
nitrificacion y desnitrificacion sin separacion de biomasas es muy grande, pudiéndose
encontrar valores claramente inferiores al obtenido en este estudio y otros resultados

netamente superiores. En cuanto a los resultados de sistemas de lodos activos
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desnitrificantes y cultivos puros son todos superiores a del sistema estudiado, con la
salvedad de que la diferencia es mucho mayor cuando e cultivo puro trabaja en
discontinuo. Esta menor velocidad puede deberse a que la proporcion de biomasa activa
sea mayor en los cultivos puros y a que la fuente de carbono utilizada en el presente
estudio no es metanol sino una mezcla con metanol, acetonay acohol isopropilico.

También se ha determinado larelacién DQO/N consumida con la mezcla de metanol. El
resultado medio es 3.9 + 0.5 g DQO.g N, que es superior a valor tedrico si lafuente de
carbono es metanol, que es 3.7 (Matgu y col., 1992). La razén de que € vaor
experimental obtenido sea mayor que € tedrico puede deberse a que la fuente de
carbono es una mezcla de metanol, acetonay alcohol isopropilico y no es metanol puro.
Tanto la acetona como el alcohol isopropilico presentan relaciones DQO/N tedricas
superiores a la del metanol, por lo que la relacion DQO/N para la mezcla de metanol
deberia ser mayor aladel metanol puro.

Tabla 3.5. Méximas vel ocidades de desnitrificacion con metanol.

MVD
Biomasa Sstema T(°C) 1 Referencia
(kgN.kgSSv=.d™)

* N/D Continuo ** DI 0.03 Bailey y col., (1998)
N/D Continuo 10 0.06 Nybergy cal., (1992)
N/D Continuo NC 0.06 Kangy col., (1992)
N/D Continuo 30 0.14 Teichgréber y Stein, (1994)
N/D Continuo 20 0.17-0.48 Henze, (1991)
L odos activos ] .

o Continuo 25 0.17 Presente estudio
desnitrificantes
Lodos activos ] )

o Discontinuo 22 0.29 Leey cal., (1995)
desnitrificantes
Cultivo puro . )

o Continuo 20 0.55 Timmermansy Van Haute, (1983)
desnitrificante
Cultivo puro . . )

o Discontinuo 25 13 Timmermansy Van Haute, (1983)
desnitrificante
Cultivo puro . . )

Discontinuo 25 2.2 Christensson y col., (1994)

desnitrificante

* N/D: sistema de lodos activos con nitrificacion y desnitrificacion sin separacion de biomasas.
** DI: dato indeterminado
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3.3.2 Efecto delatemperatura sobrela velocidad de desnitrificacion

El efecto de la temperatura sobre la velocidad de desnitrificacion se ha estudiado en
discontinuo con biomasa procedente del sistema desnitrificante de la planta piloto. Los
experimentos a cada temperatura se han realizado por cuadruplicado, por 1o que el valor
de MVD a cada temperatura es la media de esos cuatro valores. Se ha considerado que
el error de la velocidad de desnitrificacion es la desviacion estandar de los valores
experimentales. La biomasa se ha cambiado por biomasa fresca procedente de la planta
piloto en cada experimento. Cada uno de |os experimentos en discontinuo ha durado 24
horas y se ha operado sin limitacion de materia organica ni de nitrato. El pH se ha
mantenido en todos los experimentos entre 8.0-8.5. Se ha realizado la medida de las
concentraciones de nitrato, nitrito, DQO y SSV d inicio y al final de cada experimento.
Después de cada cambio de temperatura se ha esperado cuatro dias para que la biomasa

se adaptase ala nueva temperatura.

En la tabla 3.6 se presentan las velocidades obtenidas para cada temperatura. Como se
puede observar, la velocidad obtenida a 25 °C, 0.27 kg N/kg SSV™.d™?, es superior ala
MVD obtenida en continuo en la planta piloto a 25 °C, 0.17 kg N/kg SSvVt.d™.
Timmermans y Van Haute, (1983) también obtienen mayores velocidades de
desnitrificacion en discontinuo que en continuo, operando con € mismo cultivo (tabla
3.5).

Tabla 3.6. Maximas vel ocidades de desnitrificacion a diferentes temperaturas.

Temperatura (°C) | MVD (kg N.kg SSV™.d™)
25 0.27+0.04
20 0.18+0.03
15 0.13+0.03
10 0.07+0.01
8 0.041 + 0.007
6 0.023 + 0.006

En la figura 3.4 se muestra la linealizaciéon de la ecuacion de tipo Arrenhius con las

MVD alcanzadas a seis temperaturas diferentes. La figura muestra que la influencia de
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latemperatura varia segun €l intervalo de temperaturas considerado. Entre 10y 25°C, €l
factor de temperatura es 1.09 + 0.01 con una correlacion de r’ = 0.98, mientras que entre
6y 10 °C, € factor es 1.33 + 0.01 con una correlacién de r? = 0.99.

En la tabla 3.7 se comparan los factores obtenidos en este estudio con los de diversas
referencias bibliograficas. En general, € factor de temperatura para sistemas de lodos
activos con nitrificacion y desnitrificacion sin separacion de biomasas es 1.06 en un
rango de temperaturas de 7-17 °C y no depende de la fuente de carbono empleada. Por
otro lado, €l factor de temperatura para sistemas con biomasas desnitrificantes puras se
encuentra entre 1.11-1.13 para unos rangos de temperaturas que varian entre 15-25°C y
6-30 °C. Ademas, tampoco depende de la fuente de carbono utilizada. Estos valores
indican que € efecto de la temperatura sobre la desnitrificacion es mas pronunciado en

los procesos con poblaciones microbianas puras.

Velocidad de desnitrificacion (kgN.kgSSV™.d™)
o
=

001 T T T T T T T T T T
4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24 26

Temperatura (°C)

Figura 3.4. Efecto de latemperatura sobre la velocidad de desnitrificacion.

El factor hallado en este trabajo para un rango de temperaturas de 10-25 °C, 1.09, se

encuentra entre los valores de los sistemas de lodos activos con nitrificacion y
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desnitrificacion sin separacion de biomasas y los valores de los sistemas con biomasas
desnitrificantes puras. Esto puede ser debido a que e proceso estudiado no corresponde
exactamente a ninguno de esos dos tipos de sistemas, ya que es un sistema sblo
desnitrificante pero no de poblaciones puras. El factor hallado para € rango 6-10 °C,
1.33, es ligeramente superior a que sefialan Oleszkiewicz y Berquist, (1988) para un
rango de temperaturas de 2-7 °C. De nuevo €l factor de este estudio es mayor que €l
hallado para e mismo rango en un sistema de lodos activos con nitrificacion y
desnitrificacion sin separacion de biomasas. Para estos autores, existe un claro cambio
de tendencia en el efecto de la temperatura sobre la desnitrificacion a partir de una

temperaturade 7 °C. En este trabajo ese cambio de tendencia se produce alos 10 °C.

Tabla 3.7. Factor de temperatura para diferentes sistemas.

Rango de
Factor de . .
Biomasa Fuentedecarbono  temperaturas Referencia
temperatura
(°C)
1.06 Metanol
___  *NI/D 7-17 Nyberg y col., (1996)
1.06 Etanol
S Barlindhaug y Odegaard,
1.06 N/D Lodo hidrolizado ** DI
(1996)
1.06 7-15 Oleszkiewicz y Berquist,
NI DI -
1.30 2-7 (1988)
M etanol 60% -
1.09 L odos activos 10-25 .
desnitr ificant Acetona 10% — Presenteestudio
esnitrificantes
1.33 A.isopropilico 10% 6-10
111 Cultivo puro Metanol )
- o 15-25 Christensson y col., (1994)
112 desnitrificante Etanol
Cultivo puro Timmermansy Van Haute,
113 o Metanol 6-30
desnitrificante (1983)

* N/D: sistema de lodos activos con nitrificacion y desnitrificacion sin separacion de biomasas.
** DI: dato indeterminado

Para comparar las MV D obtenidas con las dos fuentes de carbono es necesario corregir
laMVD de la mezcla de metanol con el factor de temperatura, ya que esta velocidad se

ha determinado a 25 °C y la de la mezcla de etanol a 20 °C. Con esa correccion, laMVD
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para la mezcla de metanol a 20 °C es 0.11 kg N.kg SSV™*.d™, mientras que para la
mezcla de etanol es 0.64 kg N.kg SSV™*.d™*. Por lo tanto, la MVD con etanol es 5.8
veces mayor que con la mezcla de metanol. Para Nyberg y col., (1996) la MVD con
etanol es 3.3 veces mayor que con metanol, mientras que para Christensson y col.,
(1994) la MVD con etanol es tan solo 1.5 veces mayor que con metanol. La razén de
gue la diferencia registrada en este trabajo sea mas grande que en los datos
bibliograficos puede ser debida a que la fuente de carbono no es metanol puro sino una

mezcla de metanol, acetonay alcohol isopropilico.

3.4 CONCLUSIONES

Los resultados de este estudio demuestran que con un sistema de lodos activos
desnitrificantes se puede desnitrificar € nitrégeno contenido en un efluente industrial
con 5000 mg N.I* que carece de fuente de carbono suficiente, si se le suministra la

materia organica necesaria.

La eleccion de la fuente de carbono tiene una gran influencia en la capacidad
desnitrificante de un sistema de eliminacién biologica de nitrégeno. En este estudio se
han utilizado con éxito dos subproductos industriales como fuente de carbono. La fuente
de carbono del primer subproducto es, principamente, etanol. La fuente de carbono del
segundo subproducto es una mezcla de metanol (60%), acetona (10%) y alcohol
isopropilico (10%). La maxima velocidad de desnitrificacion obtenida con la mezcla de
etanol es 0.64 kg N.kg SSV*.d* a 20 °C, mientras que la méxima velocidad obtenida
con la mezcla de metanol es 0.17 kg N.kg SSV*.d*a 25 °C. Si se tiene en cuenta el
efecto de la temperatura, la velocidad de desnitrificacion con la mezcla de etanol es 5.8

veces mayor que la obtenida con la mezcla de metanol.

Las velocidades de desnitrificacion alcanzadas con e sistema de lodos activos
desnitrificantes estudiado son mayores que las obtenidas en sistemas de lodos activos
con nitrificacion y desnitrificacion sin separacion de biomasas utilizando las mismas
fuentes de carbono o similares. Ademas, larelacion DQO/N necesaria para desnitrificar
en un sistema lodos activos desnitrificantes es la estequiométrica, mientras que en
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sistemas con lodos activos con nitrificacion y desnitrificacion sin separacion de
biomasas, la relacion DQO/N necesaria es, aproximadamente, un 40 % mayor que la

estequiométrica.

La temperatura tiene un pronunciado efecto sobre la velocidad de desnitrificacion de un
sistema de lodos activos desnitrificantes. En e rango de temperaturas comprendido
entre 10 y 25 °C, e factor de temperatura es 1.06. En € rango 6-10 °C, €l factor de
temperatura es 1.33.
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4.1 INTRODUCCION

Los microorganismos nitrificantes son muy sensibles a numerosas sustancias toxicas,
cuya presencia puede causarles dos consecuencias. inhibir su crecimiento y provocar
una disminucion en la velocidad de nitrificaciéon, o producir una toxicidad suficiente
para matarlos y parar completamente la actividad nitrificante (Stensel y Barnard, 1992).
Son numerosas las sustancias catalogadas como inhibidoras o toxicas para la
nitrificacion. Se pueden encontrar metales y compuestos inorganicos. cinc, cobre y
niquel (Grunditz y col., 1998), cianuro y cobre (Kong y col., 1996), niquel y cadmio
(Benmoussa y col., 1986), arsénico, cromo Yy fluoruro (Beg y col., 1982). También se
pueden encontrar sustancias organicas. cloroformo, fenol, tiourea, hidracina,
hexametilendiamina, etanol, etilendiamina y anilina (Hockenbury y Grady, 1977),
acetonay metanol (Oslislo y Lewandowski, 1985).

La nitrificacion también esta inhibida por sus propios sustratos. amonio y nitrito.
Anthonisen y col., (1976) encontraron que la inhibicién es debida a las formas no
ionizadas de estos sustratos: amoniaco y &cido nitroso y que, por lo tanto, la inhibicién
es funcion de la temperatura 'y e pH, ya que ambos determinan el equilibrio entre las
formas ionizadas y no ionizadas. Estos autores encuentran que € paso de amonio a
nitrito o nitritacion, realizado por bacterias amoniooxidantes, est4 inhibido por
amoniaco y que € paso de nitrito a nitrato o nitratacion, realizado por bacterias
nitritooxidantes, estd4 inhibido por amoniaco y acido nitroso. Ademas, sefidan la
posibilidad de que €l paso de amonio a nitrito esté inhibido por &cido nitroso, aungue no

lo comprueban experimental mente.

Estrictamente, solo las inhibiciones por amoniaco de las bacterias amoniooxidantes y
por acido nitroso de las bacterias nitritooxidantes son inhibiciones por sustrato. La
relacion entre la velocidad de nitrificacion y la concentracion de inhibidor en este tipo
de inhibicion puede describirse con diferentes modelos cinéticos (Mulchandani y
Luong, 1989):
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Tabla4.1. Modelos cinéticos de inhibicién por sustrato.

Modelo Ecuacion cinética

r Nmax.

1 N
K +S+ /<
Nmax' (1+%()

2 rN =

KS+S+S/<i
3 Nmax (Aus)

N K +S
N e © S
4a v = Ke+S cuando S< S
erax.S *

4b rN:m— s‘(s_s)cuandos>s*

donde,

ry = velocidad de nitritacién o nitratacion, mg N.mg SSV™.d*

I'nmax = Maxima velocidad de nitritacion o nitratacion, mg N.mg SSV™.d*
S= concentracion de sustrato, mg.|™

S = concentracion de sustrato ala que seinicialainhibicion, mg.l™

Ks = constante de semisaturacion, mg.l™

Ki, Kis = constantes de inhibicion

Las inhibiciones de las bacterias amoniooxidantes por acido nitroso y las bacterias
nitritooxidantes por amoniaco no son inhibiciones por sustrato y se pueden describir
como inhibiciones no competitivas:

donde,

ry = velocidad de nitritacién o nitratacion, mg N.mg SSv*.d*

I'nmax = Maxima velocidad de nitritacion o nitratacion, mg N.mg SSV™.d*
S= concentracion de sustrato, mg.|™

| = concentracion de inhibidor, mg.I™



Tesis 69

Ks = constante de semisaturacion, mg.l™

K; = constante de inhibicion, mg.I™

Lainhibicién por sustrato mas estudiada es la producida por amoniaco ya que, debido al
pH al que se trabaja habitualmente en los sistemas de depuracion bioldgica, esla que se
produce con mayor asiduidad. En casi todos los estudios de inhibicién de la nitrificacion
por amoniaco se determinan las concentraciones de amoniaco a las que se produce
inhibicién. Los rangos de concentraciones inhibidoras que se pueden encontrar en la

bibliografia son muy ampliosy variables.

Una de | as razones que contribuye a la elevada dispersion de los rangos de inhibicién es
la adaptacion de los microorganismos nitrificantes a amoniaco. Turk y Mavinic,
(1989a) sostienen que la inhibicion de las bacterias nitritooxidantes por amoniaco es
reversible ya que los microorganismos se aclimatan a inhibidor. Estos autores no

encuentran inhibicién con 40 mg NHa.I™

. Mahney cal., (1996) dicen que la inhibicion
de las bacterias amoniooxidantes por amoniaco también es reversible. Estos autores no
encuentran inhibiciéon con 3000 mg NKT.I"' utilizando una biomasa adaptada al
amoniaco. Otra razén puede ser la apuntada por Lee y col., (2000) que sefialan que €l
efecto inhibidor del amonio no es debido sdlo a la forma basica, anoniaco, sino a la

combinacion de elevadas concentraciones de amonio y amoniaco.

Otra causa de la dispersion en los rangos de concentraciones de inhibicién de las
bacterias nitritooxidantes por amoniaco puede ser e efecto inhibidor de la
hidroxilamina libre. Yang y Alleman, (1992) consideran que parte de la inhibicion de

las bacterias nitritooxidantes esta provocada por la presencia de hidroxilaminalibre.

La inhibicion de la nitrificacién por &cido nitroso estd mucho menos estudiada,
seguramente porque es dificil alcanzar concentraciones de nitrito que provoquen
inhibicion. Los sistemas de depuracion biol 0gica trabajan habitualmente a pH superior a
7, 10 que supone que se tengan que alcanzar elevadas concentraciones de nitrito para
gue €l equilibrio se desplace hacia la formacion de écido nitroso. Generalmente se
asocia la inhibicion por &cido nitroso del proceso de nitrificacion ala inhibicion de las

bacterias nitritooxidantes, es decir, a la inhibicion del paso de nitrito a nitrato. La
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inhibicion por &acido nitroso de las bacterias amoniooxidantes es un proceso que
numMerosos autores no contemplan, aunque no se puede descartar cuando se alcanzan

elevadas concentraciones de nitrito en el sistema.

Esta comUnmente aceptado que, en condiciones normales, la velocidad de oxidacion de
nitrito de los microorganismos nitritooxidantes es mayor que la velocidad de oxidacion
de amonio de los microorganismos amoniooxidantes (Tijhuis y col., 1995; Stensel y
Barnard, 1992). Consecuentemente, €l paso limitante del proceso de nitrificacion es la

nitritacion u oxidacidn de amonio a nitrito.

En este capitulo se estudia la inhibiciéon de la etapa de nitritacion por tres sustancias
diferentes. amoniaco, acido nitroso y fluoruro. Estas tres sustancias pueden llegar a ser
pardmetros clave en € proceso de nitrificacion del efluente estudiado por motivos
diferentes. EI amoniaco y e &cido nitroso pueden llegar a acumularse en grandes
concentraciones debido a la elevada concentracion de nitrogeno amoniacal del agua
residual mientras que € fluoruro es una de las sustancias utilizadas en €l proceso que
genera e agua residua amoniacal. No obstante, e fluoruro es un componente
minoritario de este agua residual porgue se elimina antes de la depuracion bioldgica con
un tratamiento fisico-quimico, aunque Si ocurriese un accidente en este tratamiento es

posible que llegasen elevadas concentraciones de fluoruro a sistema nitrificante.

4.2 MATERIALESY METODOS

4.2.1 Caracterizacion del aguaresidual

La composicion basica del agua residual amoniacal es la misma que la presentada en €l
apartado 1.2.1.

4.2.2 Instalaciones experimentales

En este trabgjo se han utilizado dos instalaciones, una a escala piloto y otra a escala de

laboratorio. La inhibicién de las bacterias amoniooxidantes por acido nitroso se ha
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estudiado en continuo a escala piloto. La inhibicién de las bacterias amoniooxidantes
por amoniaco se ha estudiado en la planta depuradora a escala piloto trabajando en
discontinuo, mientras que los experimentos de inhibicion de las bacterias

amoniooxidantes por fluoruro se han realizado en continuo a escala de laboratorio.

4.2.2.1 Plantapiloto

Los experimentos de inhibicidén por amoniaco y acido nitroso se han realizado en una
planta piloto de lodos activos con dos etapas separadas: nitrificacion y desnitrificacion.
Esta planta piloto ha sido ampliamente descrita en el apartado 2.2.2, por 1o que no se
detalla en este apartado.

4.2.2.2 Plantade laboratorio

Los experimentos de inhibicion por fluoruro se han realizado con una planta de lodos
activos a escala de laboratorio. En lafigura 4.1 se presenta un esquema de la planta de
laboratorio. EI montgje consta de un reactor aerado y agitado (7.8 litros) y un
sedimentador (3.5 litros). Larecirculacion de lodos se realiza mediante succién por aire.
La aeracion del reactor mantiene el oxigeno disuelto (OD) por encima de 3.5 mg O,.1™.

El funcionamiento de la bomba de entrada del afluente y del agitador esta controlado

por un PLC.
Afluente ~ o ]
= - Efluente
> Lineade aguay lodo
———————— Lineadeaire
O
-5 -
' | Recirculacion de lodos
______________ B

Figura 4.1. Esquema de la planta depuradora de laboratorio.
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4.2.3 Métodos andliticos

Se han utilizado |os mismos métodos analiticos que |os descritos en €l apartado 1.2.3.

4.2.4 Medidadelaveocidad de consumo de oxigeno (OUR)

La medida de la velocidad de consumo de oxigeno (OUR) se ha obtenido en un reactor
de 27 litros que posee sistemas de agitacion y aeracion independientes. EI método de
estimacion de la OUR se fundamenta en evitar € aporte de oxigeno por el sistema de
aeracion y medir el descenso de OD en €l reactor (Randall y col., 1991). Pararedlizar la
medida de la OUR se para la aeracién del reactor y se disminuye la agitacion a 100 rpm
de manera que se mantiene homogéneo el sistema y se evita e aporte de oxigeno
superficial. El experimento se ha realizado en discontinuo y ha consistido en la medida
de la OUR a diferentes concentraciones de nitrogeno amoniacal en €l reactor
nitrificante. La concentracién inicial de nitrogeno amoniacal se ha obtenido afiadiendo
cloruro amonico a reactor nitrificante. Posteriormente, se determinala OUR a distintas

concentraciones a medida que el nitrégeno amoniacal es consumido.

La OUR se obtiene como la pendiente de la recta de descenso de la concentracion de
OD alo largo de 8 minutos. Para cada concentracion se hacen dos medidas de laOUR y
se considera el valor medio, a que se le resta el valor de la OUR del consumo
endogeno. Esta OUR enddgena se ha determinado al principioy al final del experimento
para comprobar que su valor no variaba significativamente con € crecimiento de
biomasa ocurrido en el reactor. En la figura 4.2 se representa un gemplo del resultado
de la determinacion de una OUR. Para evitar que el sistema estuviera limitado por el
oxigeno solo se han considerado las medidas de OD con un valor superior o igua a
3mg O,.1™
medidas.

. El pH y latemperatura del reactor se han mantenido constantes en todas las
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Figura4.2. Determinacién de la OUR en el reactor nitrificante.

4.3 RESULTADOSY DISCUSION

4.3.1 Inhibicion por amoniaco de los microor ganismos amoniooxidantes

En este apartado se ha estudiado la inhibicion que el amoniaco provoca en los
microorgani smos amoniooxidantes. Se ha realizado una respirometria en discontinuo en
la que se ha medido la OUR a distintas concentraciones de nitrégeno amoniacal,
manteniendo el pH y la temperatura constantes a 8.25 y 20 °C en cada de las
determinaciones de OUR. La dificultad de utilizar medidas de OUR en este tipo de
experimento es llegar a conocer €l porcentgje de oxigeno consumido en cada uno de los
dos pasos de la nitrificacién. Una posibilidad es inhibir € paso de nitrito a nitrato, con
lo que todo e consumo de oxigeno es debido a paso de amonio a nitrito. El problema
es encontrar un inhibidor especifico de los nitritooxidantes que no afecte de ninguna
manera a los amoniooxidantes. Belser y Mays, (1980) sefidlan € clorato sodico como
inhibidor especifico del paso de nitrito a nitrato. No obstante, Turk y Mavinic, (1989b)
encuentran que con clorato sddico se inhibe completamente la oxidacion de amonio a

nitrito.



Tesis 74

Ante la dificultad de encontrar un inhibidor especifico, cabe la posibilidad de que el
paso de nitrito a nitrato se inhiba por la presencia de elevadas concentraciones de
amoniaco. Como € experimento se ha realizado con atas concentraciones de nitrogeno
amoniacal y un pH elevado, se ha decidido no afiadir ningun inhibidor especifico ya que
el amoniaco puede cumplir la funcién de inhibidor. Para comprobar lainhibicién de los
nitritooxidantes se han seguido las concentraciones de nitrogeno amoniacal y de nitrito
a lo largo de todo € experimento. De los datos analiticos se deduce que € paso de
nitrito a nitrato esta inhibido fuertemente por la presencia de nitrégeno amoniacal, pero
dichainhibicion no estotal ya que un 30 % del nitrgeno amoniacal oxidado a nitrito es
posteriormente oxidado a nitrato. Este porcentgje se mantiene constante en todo el
experimento excepto cuando la concentracion de nitrégeno amoniacal desciende por
debagjo de 1.5 mg N-NH,".I™%,

Lavelocidad de nitritacion o velocidad de oxidacion de amonio a nitrito se ha calculado
apartir de los valores de OUR, teniendo en cuenta €l porcentaje de nitrogeno oxidado a
nitrato y la estequiometria de las reacciones de oxidacion de amonio y nitrito. En la
tabla 4.2 se presentan los resultados de la respirometria, cuantificados en velocidad de
consumo de oxigeno por unidad de biomasa y su equivalente en velocidad de

nitritacion.

Tabla 4.2. Velocidades de consumo de oxigeno y de nitritacion.

[N-NH,'] Velocidad de consumo de oxigeno | Velocidad de nitritacion
(mg.I™) (mg O,.mg SSV*.min?) (kg N.kg SSV*.d™h
441 0.680 0.257
293 0.783 0.296
174 0.789 0.298
166 0.830 0.314
133 0.862 0.326
70 0.917 0.347
30 0.860 0.325
17 0.819 0.310
6.4 0.770 0.291
22 0.663 0.251
17 0.532 0.201
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En la figura 4.3 se representan las velocidades de nitritacion obtenidas a diferentes
concentraciones de sustrato. L os datos experimental es se gjustan alos model os cinéticos
1y 4 propuestos en la tabla 4.1, con una correlacion de r’ = 0.98 para ambos gjustes. El
modelo 1 es una cinética de Haldane y es el modelo propuesto por Rozich y Castens,
(1986) parala cinética de | as bacterias amoniooxidantes. En latabla 4.3 se presentan los

valores de las constantes de ambos model os obtenidas con € gjuste.

Con los datos de los dos modelos cinéticos se puede cuantificar la inhibicion de los
amoniooxidantes por amoniaco. Para analizar € resultado obtenido con & modelo
Haldane se deben convertir las unidades de concentracion de la constante de inhibicion
de amonio a amoniaco, ya que esa es la Unica manera de independizar esta constante de
los valores de pH y temperatura a los que se ha determinado. El valor de la constante es
K = 116 + 24 mg NHs.I™ (1404 + 291 mg N-NH," .1 a20 °C y pH = 8.25), por lo que
con una concentracion de 116 mg NHs.I™ se obtendria una vel ocidad de nitritacion igual

alamitad de la vel ocidad maxima.

0.4

—— Modelo cinético 1 (Haldane)

Modelo cinético 4

0.1 4

Velocidad de nitritacién (kg N.kg SSV*.d™)

00 ‘ T T T T
0 100 200 300 400 500

[N-NH,"] (mg N.I")

Figura4.3. Ajuste de los modelos cinéticos de inhibicion por sustrato.
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Tabla4.3. Valores experimentales de las constantes cinéticas.

Modelo Constante Valor Unidades
'nmex  0.350+0.009 kg N.kg SSV'd*

1 (Haldane) Ks 11+0.2 mg N-NH," I

Ki 1404 +291  mgN-NH, I
N max 0.34+0.01 kgN.kgsSsvid?

Ks 11+02 mg N-NH," I

‘ Kis 1.94e*+1e® I.mgSsSv™td?

S 27+15 mg N-NH, I

El modelo cinético niUmero 4 permite obtener la concentracién de sustrato a la que se
inicia la inhibicidn y la concentracion a la que la inhibicién es total. En este caso la
inhibicion se inicia con 2.2 mg NHa.I™ (27 mg N-NH,".1* a20°C y pH = 8.25) y es
total con 147 mg NHaz.I™ (1787 mg N-NH,4" .1t a20°C y pH = 8.25).

La concentracion de inicio de la inhibicion por amoniaco es inferior a la obtenida por
Abeling y Seyfried, (1992), que sefidan que es 7 mg NHs.l™, o la obtenida por
Anthonisen y col., (1976) y Neufeld y col., (1980), que es 10 mg NHaz.l™. Esta
diferencia en la concentracion ala que se inicia la inhibicion podria indicar una menor
adaptacion a amoniaco de la poblacion amoniooxidante estudiada. No obstante, |a
concentracién ala que se produce la inhibicion total del proceso es casi lamismaque la
sefidlada por Anthonisen y col., (1976), que es 150 mg NHs.I™ y, por otro lado, es muy
superior a la obtenida por Abeling y Seyfried, (1992), que es 20 mg NHs.l™. Esto
significa que & comportamiento, en presencia de amoniaco, de la poblacion
amoniooxidante estudiada por Anthonisen y col., (1976) es muy similar a la de este
estudio. En cambio, la poblacién amoniooxidante estudiada por Abeling y Seyfried,
(1992) estd menos adaptada al amoniaco que la de este estudio ya que se inhibe
totalmente con una concentracion de amoniaco 7.5 veces menor que las obtenidas por
Anthonisen y col., (1976) y en este estudio.
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4.3.2 Inhibicién por &cido nitroso de los microor ganismos amoniooxidantes

Para disefiar la planta depuradora industrial se ha determinado experimentalmente la
maxima velocidad de nitrificacion a diferentes temperaturas. Debido a la elevada
concentracion de nitrégeno amoniacal del agua residual, los experimentos se han
realizado aumentado progresivamente la carga méasica de nitrégeno alimentada a
sistema nitrificante, de manera que dicha carga mésica coincidiese con €l valor de la
velocidad de nitrificacion y no se produjera una acumulacion de nitrégeno amoniacal
que provocase la inhibicion del proceso. El sistema nitrificante cuenta con un control
automatico del pH gque ha permitido mantener el sistema nitrificante en un valor de pH

constante de 7.5.

Durante la determinacion de la maxima velocidad de nitrificacion a 20 °C se ha
observado la inhibicion del paso de amonio a nitrito o nitritacion por acumulacién de
nitrito. En este apartado se utilizan |los resultados de ese experimento para cuantificar el
efecto de la inhibicion por nitrito. Como la velocidad de nitrificacion se ha definido
como velocidad de oxidacion de nitrogeno amoniacal, se puede decir que la velocidad
de nitrificacion determinada experimentalmente es igual a la velocidad de nitritacion.
En la figura 4.4 se representan la velocidad de nitritacion y las concentraciones de
nitrégeno amoniacal y nitrito alo largo de todo e experimento. Se puede observar que
la maxima velocidad de nitritacién se ha alcanzado el dia 14 y se ha mantenido en un
valor medio de 0.21 kg N.kg SSV*.d™* hasta el dia21. A partir del dia 19 se produce la
acumulacion de nitrégeno amoniacal. Esta acumulacion es debida a que la carga mésica
alimentada a sistema se aument6 hasta 0.29 kg N.kg SSV*.d* y este valor resulté ser
mayor que la maxima velocidad de nitritacion. La concentracion de nitrdgeno amoniacal
se ha mantenido en un valor medio de 200 mg N-NH,".I"". Esta concentracion de
nitrégeno amoniacal supone, a 20 °C y pH = 7.5, una concentracion de 3.1 mg NHa.l ™.
Esta concentracién de amoniaco libre es inhibidora para las bacterias nitritooxidantes
(Anthonisen y col., 1976) y por esa razén se produce la acumulacion de nitrito a partir
del dia 20.

Desde € dia 23, la concentracion de écido nitroso, debida a la acumulacién de nitrito a
20 °Cy pH = 7.5, superalos 0.22 mg HNO,.I"". Anthonisen y col., (1976) sugieren que



Tesis 78

esa es la concentracion ala que seinicialainhibicion de la nitritacion por acido nitroso.
En & momento en que se superan los 0.22 mg HNO,.I™* se produce un acusado descenso
de lavelocidad de nitritacion hasta un valor de 0.10 kg N.kg SSV*.d™*. Este descenso no
esta provocado por una limitacién en € sustrato, ya que se acumula nitrdgeno
amoniacal, ni por inhibicién de las bacterias amoniooxidantes por amoniaco, ya que la
concentracion de amoniaco no alcanza valores inhibidores. Estos resultados parecen
indicar que existe un efecto de inhibiciobn del nitrito sobre las bacterias

amoniooxidantes, concretamente, un efecto inhibidor del &cido nitroso.

0.22 2500
p
'-q 0.20 +
A
5) 0.18 + 3 2000
(7p]
_@ 0.16 +
> 0.14 - —— Velocidad de nitritacién
2 ' —0— [N-NO,] reactor — 1500 o~
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ye, ¢ £
€ 0.10 - -
© . —_
£ — 1000 &
= 0.08 inhibicion de los amoniooxidantes
L) or &cido nitroso
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k) (Anthonisen y col., 1976)
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Figura 4.4. Primer experimento de inhibicion de las bacterias amoniooxidantes por acido

nitroso.

Para confirmar e efecto inhibidor del &cido nitroso se ha realizado un segundo
experimento con los mismos valores de pH y temperatura. En este segundo experimento
se ha realizado un répido aumento de la carga masica aimentada para provocar la
acumulacion de nitrégeno amoniacal y, por lo tanto, la inhibicion de las bacterias
nitritooxidantes por amoniaco y la acumulacion de nitrito. En la figura 4.5 se
representan la velocidad de nitritacion y las concentraciones de nitrégeno amoniacal y
nitrito a lo largo de todo el experimento. Se puede observar que desde €l inicio del

experimento se ha acumulado nitrégeno amoniacal, 1o que ha provocado la inhibicién
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de las bacterias nitritooxidantes. La méxima velocidad de nitritacion se ha alcanzado el
dia 16 con un valor de 0.15 kg N.kg SSV™.d™*. Desde el dia 17, la concentracion de
acido nitroso, debida a la acumulacién de nitrito a 20 °C y pH = 7.5, supera de nuevo €l
valor de 0.22 mg HNO,.I". A partir de ese momento se produce un descenso de la
velocidad de nitritacion hasta un valor de 0.12 kg N.kg SSv*.d™.

Los resultados de los dos experimentos indican que existe inhibicion de las bacterias
amoniooxidantes por &cido nitroso. La concentracion de écido nitroso ala que se inicia
el proceso de inhibicidn es casi coincidente con la concentracion de &cido nitroso a la
gue Anthonisen y col., (1976) sittan € inicio del proceso de inhibicion de los
microorganismos nitrificantes. No obstante, no todas las referencias bibliogréficas son

coincidentes con este resultado.

inhibicion de los amoniooxidantesq\
por acido nitroso
(Anthonisen y col., 1976)
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Figura4.5. Segundo experimento de inhibicién de |as bacterias amoni ooxidantes por &cido

nitroso.

En latabla 4.4 se resumen |os resultados obtenidos por otros autores. Se puede observar
en esta tabla que los resultados son muy dispares. Son numerosas las referencias que no

encuentran inhibicién de ninguno de los dos pasos del proceso de nitrificacion incluso

I-l

con concentraciones superiores a 0.22 mg HNO,.I™. Alguna referencia encuentra
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inhibicion de las bacterias nitritooxidantes pero no de las bacterias amoniooxidantes,
mientras que solo una referencia presenta la inhibicion de las bacterias

amoni ooxidantes.

Tabla 4.4. Concentraciones de inhibicion de la nitrificacion por acido nitroso.

[N-NO, ] T [HNO,] Inhibicion Inhibicion )
(mg NI pH (°C) (mgHNO,.I™") amoniooxidantes nitritooxidantes Referencia
800 79 35 0.06 NO NO Barber y Stuckey, (2000)
325 72 20 0.17 NO NO Wett y col., (1998)
3} 72 15 0.21 NO NO Siegrist y col., (1998)
4200 70 22 0.32 NO NO Collinsy col., (1988)
650 70 25 0.46 NO S Guptay Sharma, (1996)
- - 30 >018 S - Hunik y col., (1992)
600 75 20 >0.16 Sl - Presente estudio

Para obtener una correlacion entre velocidad de nitritacion y concentracion de écido
nitroso se ha determinado la constante de inhibicion de las bacterias amoniooxidantes
por acido nitroso. Como €l nitrito no es un sustrato de las bacterias amoniooxidantes, la

inhibicion debe ser no competitiva. La ecuacion que describe este tipo de inhibicién:

N e * S

ol (1)

se puede linealizar cuando la concentracion de sustrato es mucho mayor que la

N =

constante de semisaturacion para el nitrogeno amoniacal (S>> Kg):

En la tabla 4.5 se recogen diversos valores bibliogréficos de la constante de
semisaturacion para € nitrégeno amoniacal (Ks) que, a pesar de su dispersiéon, no
superan los 7 mg N-NH,4".I"%, por lo que todos los datos experimentales escogidos para
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linealizar la ecuacion de inhibicion deben cumplir el requisito de que la concentracion

de nitrégeno amoniacal sea mucho mayor que 7 mg N-NH," 1™,

Tabla4.5. Valores de la constante de semisaturacion para el nitrégeno amoniacal (Ks).

Ks (mg N-NH,".I"%) Referencia
0.5-0.9 Kongy col., (1996)
1.0 Bidstrup y Grady, (1988)
1.0 Dold y Marais, (1986)
1.05 Isaacsy cal., (1995)
2.7 Rozich y Castens, (1986)
7.1 Guptay Sharma, (1996)

En la tabla 4.6 se presentan los datos experimentales con los que se ha linealizado la
ecuacion de inhibicion. En todos los puntos, la concentracion de nitrégeno amoniacal es
muy superior a 7 mg N-NH,4".I™". Ademés, la concentracion de amoniaco libre debida a

esta acumulacion de nitrégeno amoniacal tiene un valor medio de 3.5 mg NHs.I™, por lo
gue se puede considerar gque la inhibicion de las bacterias amoniooxidantes solo es

debida al acido nitroso.

Tabla 4.6. Datos experimentales de velocidad de nitritacion en condiciones de inhibicién por

&cido nitroso de las bacterias amoniooxidantes.

[N-NO;] [HNO,] [N-NH."] [NH3] Veocidad de nitritacion
(mg.1™) (mg.I™h (mg.I™h (mg.I™h (kg N.kg SSV*.d™h
411 0.11 275 4.3 0.200
607 0.16 182 2.8 0.151
925 0.25 154 24 0.149
1161 0.31 140 22 0.140
1215 0.32 462 7.2 0.158
1488 0.40 168 2.6 0.130
1521 0.41 140 2.2 0.148
1654 0.44 196 3.0 0.124
1763 0.47 280 4.3 0.140
2012 0.54 210 33 0.109
2015 0.54 294 4.6 0.113
2272 0.61 224 35 0.105
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En la figura 4.6 se presenta la linealizacion de la ecuacion cinética de velocidad de
nitritacion con los datos experimentales de latabla 4.5. Se puede observar que los datos
experimentales se gjustan a una inhibicién no competitiva con una correlacion de
r’ = 0.80. El valor de la constante de inhibicién es K; = 0.6 + 0.1 mg HNO..I™%. Existen
pocas referencias bibliogréficas sobre la constante de inhibicion por nitrito de las
bacterias amoniooxidantes. Una de estas referencias es la de Hellinga y col., (1998),

cuya constante de inhibicién, Ki = 0.66 mg HNO..I", es muy similar a la obtenida en
este estudio.
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Figura 4.6. Linealizacién de la ecuacion cinética de velocidad de nitritacion.

4.3.3 Inhibicion por fluoruro delos microor ganismos amoniooxidantes

El fluoruro es un inhibidor no competitivo del proceso de nitrificacion (Beg y Atiqullah,
1983). La inhibicion de la nitrificacion por fluoruro no varia por la aclimatacion de la
biomasa a inhibidor ya que la constante de inhibicion en sistemas con biomasa
inmovilizada es précticamente igual para procesos discontinuos con choque de carga de
inhibidor que para procesos continuos con larga exposicion a inhibidor (Beg y col.,

1982; Beg y Hassan, 1987). Este dato es muy importante porque significa que la
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presencia de fluoruro modificara de manera permanente la capacidad nitrificante de un
sistema, sin posibilidad de que la nitrificacién mejore por la adaptacion de la biomasa al
inhibidor. En este apartado se pretende cuantificar €l efecto inhibidor del fluoruro sobre
la biomasa amoniooxidante. Para no dafiar irreversiblemente la biomasa
amoniooxidante de la planta piloto se ha optado por trabagjar con un sistema
independiente pero equivalente a la configuracion de la planta piloto para que los datos

obtenidos sean extrapol ables.

El sistema escogido es un proceso de lodos activos que consta de un reactor aerobio de
7.8 litros y un sedimentador de 3.5 litros. El agua residual empleada es una dilucion del
agua residual amoniacal tratada en la planta piloto. La concentracion de nitrogeno
amoniacal del aguaresidual alimentada ala planta de laboratorio se encuentra entre 400
y 500 mg N-NH;".I"%. La dilucién se realiza para poder fijar con mayor precision e
tiempo de residencia hidraulico. A este agua residual se afiaden bicarbonato sodico y
fluoruro sddico. El bicarbonato se afiade para proporcionar alcalinidad suficiente al

proceso de nitrificacion ya que la planta de laboratorio no cuenta con control de pH.

Se han redlizado cuatro experimentos, cada uno con una carga masica de nitrogeno
diferente. En cada experimento se ha inoculado la planta de laboratorio con biomasa
nitrificante fresca procedente de la planta piloto. Las condiciones de carga masica y
concentracion de fluoruro de cada experimento se han fijado en funcién de los
resultados obtenidos en €l experimento anterior. En la tabla 4.7 se presentan las

condiciones de operacion mantenidas en € sistemaalo largo de todos los experimentos.

Tabla 4.7. Condiciones de operacion en la planta depuradora de laboratorio.

) Cargamasica [F] reactor T oD TRH TRC [SSV]
Experimento 1 4 pH 1 ] ; 1
(kgN.kgSSv=.d™) | (mgF.I") | (°C) (mg.I”) | (dias) (dias) | (mg.l™)

1 0.06 100-450 20 8.0 34 4 30 1600

2 0.09 400-1500 20 8.0 34 4 30 1250

3 0.13 600-1500 20 8.0 34 4 30 875

4 0.16 400-1150 20 8.0 34 4 30 700

En las figuras 4.7, 4.8, 4.9 y 4.10 se representan las concentraciones de nitrégeno

amoniacal a la entrada y en € reactor, asi como la concentracion de fluoruro en €l
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reactor, obtenidas en los cuatro experimentos. En el primer experimento (figura 4.7) la
carga mésica de nitrégeno es de 0.06 kg N.kg SSV*.d*. La figura muestra que en 33
dias no se acumula nitrégeno amoniacal, por 1o que no se puede llegar a ninguna

conclusion sobre lainhibicién por fluoruro.

En & segundo experimento (figura 4.8), se aumenta la carga méasica de nitrégeno hasta
un valor de 0.09 kg N.kg SSV*.d*. Se observa que cuando se aumenta la concentracion
de fluoruro en el reactor hasta 1500 mg F.I"* se produce acumulacién de nitrégeno
amoniacal hasta alcanzar un valor de 230 mg N-NH,".I"%. Esto significa que con una
concentracion de 1500 mg F.I'" a 20 °C y pH = 8.0, la velocidad de oxidacion de
nitrégeno amoniacal o velocidad de nitritacion es 0.04 kg N.kg SSvt.d™.

En e tercer experimento (figura 4.9), se aumenta la carga masica de nitrogeno hasta
0.13 kg N.kg SSV™.d™. La figura muestra que, con una concentracion de fluoruro en e
reactor de 600 mg F .1, se produce acumulacion de nitrégeno amoniacal hasta un valor
de 50 mg N-NH,".I". Esto significa que con una concentracion de 600 mg F .1 la
méxima velocidad de nitritacion es 0.11 kg N.kg SSV*.d*. Cuando se aumenta la
concentracion de fluoruro hasta 1500 mg F.I™7, se acumulan 250 mg N-NH4".1%, lo que
indica que con una concentracién de 1500 mg F.I a20 °C y pH = 8.0, la velocidad de
nitritacion es 0.06 kg N.kg SSV*.d™.

Finalmente, en & cuarto experimento (figura 4.10) se trabaja con una carga masica de
nitrégeno de 0.16 kg N.kg SSV™*.d™. Se puede observar que, con una concentracion de
fluoruro en el reactor de 400 mg F.I"%, se produce la acumulacién de nitrégeno
amoniacal hasta alcanzar un valor de 60 mg N-NH,".I. Esto significa que con una
concentracion de 400 mg F.I"" se alcanza una méxima velocidad de nitritacion de
0.14 kg N.kg SSV™.d™. Posteriormente, cuando se aumenta la concentracién de fluoruro
hasta 1150 mg F.I"}, se acumulan 290 mg N-NH,".I"}, lo que indica que con una
concentracion de 1150 mg F.I" a 20 °C y pH = 8.0, la velocidad de nitritacion es
0.06 kg N.kg SSV*.d™.
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Figura4.8. Segundo experimento de inhibicion por fluoruro.
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Figura4.9. Tercer experimento de inhibicién por fluoruro.
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Figura 4.10. Cuarto experimento de inhibicién por fluoruro.
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Para obtener una correlacion entre velocidad de nitritacion y concentracion de fluoruro
se ha determinado la constante de inhibicion de las bacterias amoniooxidantes por
fluoruro. Como € fluoruro no es un sustrato de las bacterias amoniooxidantes, la
inhibicién debe ser no competitiva. Para linealizar la ecuacién de inhibicion los datos
empleados tienen que haberse obtenido con una concentracion de sustrato

significativamente mayor que la constante de semisaturacion para € nitrogeno

amoniacal (S>> Kbg).

En la tabla 4.8 se presentan los datos experimentales con los que se ha linealizado la
ecuacion de inhibicion. La velocidad de nitritacion a concentracion de fluoruro cero es
la méxima velocidad de nitritacion determinada en planta piloto a 20 °C. Este dato se ha
considerado extrapolable a estudio de inhibicion porque la biomasa empleada es la
mismay las condiciones de operacién de la planta piloto y de la planta de laboratorio
son similares. En todos los puntos experimentales, la concentracion de nitrégeno
amoniacal es muy superior a la constante de saturacion presentadas en la tabla 4.5.
Ademas, las concentraciones de amoniaco libre debidas a esta acumulacion de nitrogeno
amoniacal estén en € extremo inicia de inhibicién de las bacterias amoniooxidantes por
amoniaco, por lo que lainhibicién de las bacterias amoniooxidantes se puede considerar

que es debida casi exclusivamente a fluoruro.

Tabla4.8. Datos experimentales de inhibicién por fluoruro de las bacterias amoni ooxidantes.

[F] [N-NH,"] [NHs] | Velocidad de nitritacién
(mgl?h | (mgl?h) | (mgl?) |(kgN.kgSSv™d?
0 - - 0.21
400 60 2.9 0.14
600 50 2.3 0.11
1150 290 13.8 0.06
1500 230 11.0 0.04
1500 250 11.9 0.06

En la figura 4.11 se presenta la linealizacion de la ecuacion cinética de velocidad de
nitritacion con los datos experimentales de la tabla 4.7. Se puede observar que los datos
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experimentales se gjustan a una inhibiciébn no competitiva con una correlacion de

r> = 0.94. El valor de la constante de inhibicién esK; = 341 + 175 mg =

25

20 A
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Figura4.11. Linealizacién de la ecuacion cinética de velocidad de nitritacion.

No existen muchas referencias sobre la inhibicion de la nitrificacion por fluoruro y
todas son de sistemas con biomasas inmovilizadas. Beg y col., (1982) obtienen una
constante de inhibicion, K; = 1218 mg F.I", en un sistema de biomasa inmovilizada que
opera en discontinuo a 26 °C. Beg y Hassan, (1987) obtienen una constante de
inhibicion, K; = 1185 mg F.I", en un sistema de biomasa inmovilizada que opera en
continuo a 24 °C. Estas constantes son casi cuatro veces mayores que la obtenida en este
estudio, lo que indica que el fluoruro afecta mucho més a la nitrificacién cuando la
biomasa esta en suspension. Beg y col., (1982) sefidlan que la constante de inhibicion
obtenida en su trabajo solo es aplicable a sistemas con biomasa inmovilizada ya que
para sistemas con biomasa en suspension la constante sera menor. Por otro lado, Collins
y col., (1988) encuentran que con 600 mg F.I™* se produce inhibicién de la nitrificacion
en un sistema de biomasa inmovilizada que trata un agua residual industrial con alta

carga de nitrégeno amoniacal: 450 mg N-NH,".I™.
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4.4 CONCLUSIONES

Se ha comprobado experimentalmente que el proceso de nitrificacion esta inhibido por

amonio, nitrito y fluoruro.

La inhibicion por amonio de |as bacterias amoniooxidantes esta causada por laformano
ionizada del compuesto, es decir, por amoniaco. La inhibicion por amoniaco sigue una
cinética de Haldane con una constante de inhibicion (Ki) de 116 mg NHsl™. La
inhibicién se inicia con una concentracion de 2.2 mg NHsl™ y es total con 147 mg
NHa.l™.

La inhibicion por nitrito de las bacterias amoniooxidantes esta causada por la forma no
ionizada del compuesto, es decir, por &cido nitroso. La inhibicion por écido nitroso
sigue una cinética no competitiva, con una constante de inhibicion (K;) de
0.6 mg HNO,.I™,

La inhibicion por fluoruro de las bacterias amoniooxidantes sigue una cinética no
competitiva, con una constante de inhibicion (K;) de 341 mg F.I"%. La constante de
inhibicion por fluoruro en un sistema de lodos activos nitrificantes es casi cuatro veces

mayor que la constante bibliografica descrita para un sistema de biomasa inmovilizada.
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5.1 INTRODUCCION

El modelo matematico de un proceso es un conjunto de ecuaciones que relacionan las
variables del sistema de manera que la solucién de estas ecuaciones describe €l
comportamiento del proceso. De forma general, € objetivo de la modelizacion es el
desarrollo de instrumentos matemati cos que permitan integrar €l estado de conocimiento

sobre |os procesos considerados.

El proceso de construccion de un modelo que represente el sistema con un cierto grado
de fiabilidad, debe seguir una serie de etapas. Este proceso es de naturaleza ciclica por
lo que algunas de las etapas pueden repetirse, evolucionando a medida que aumenta €l
conocimiento del sistema. Esta evolucién no comporta necesariamente un aumento de la
complegjidad del modelo sino que puede estar encaminada hacia la simplificacion del
mismo. La clave de la construcciéon de modelos radica en encontrar la relacion optima
entre simplicidad y fiabilidad, pensando siempre en € objetivo perseguido (Harremoés
y Madsen, 1999). Las etapas que se proponen para la construccion de un modelo, asi
como lainformacion requerida se presentan esquematizadas en lafigura 5.1.

CONCEPTUALIZACION
objetivos

A 4

FORMULACION
MATEMATICA

YV X

Métodos de
resolucion
Datos
A experimentales
CALIBRACION @

A

A
VALIDACION

|—> EXPLOTACION

Conocimiento

adquirido Experimentos A

I

Experimentos B

|

Figura5.1. Esguema general del proceso de construccién de un modelo.



Tesis 95

A continuacion se detallan algunas de las caracteristicas de cada una de las etapas de

construccion de un model o:

Conceptualizacion: es prioritaria la identificaciéon del problema que se pretende

resolver, es decir, hace falta definir claramente el objetivo y €l alcance del modelo. En

esta etapa es necesario formular cual serala aplicacion del modelo a construir.

Formulacién matemdtica: en esta etapa se definen cuales son los procesos que tienen

lugar en €l sistemay la dependencia de éstos con las variables de estado, que deben ser

identificadas, simultaneamente, en esta etapa.

Calibracion: en el planteamiento de las ecuaciones del modelo aparecen siempre
parametros que deben ser determinados de forma que se reproduzca € comportamiento
real del sistema. Su determinacion puede hacerse de tres maneras diferentes aunque es
habitual la combinacion de éstas (Siegrist y Tschui, 1992):

a) Fijar los parametros con valores obtenidos de la bibliografia.

b) Determinacion  experimental de parametros directamente a partir de
experimentos especificos en que se aisa € valor del parametro o su efecto
domina sobre €l resto de parametros.

C) Determinacién de los parametros por ajuste del modelo simulado con los datos
experimentales. En este caso, se trata de optimizar el valor de los pardmetros de
forma que se minimice la diferencia entre los valores ssmulados y los valores

experimental es.

Validacién: corresponde ala utilizacion del modelo para representar el comportamiento
de uno o de un conjunto de experimentos no utilizados en la etapa de calibracion,
teniendo en cuenta los parametros determinados en la etapa anterior. Si e modelo
representa de forma suficientemente fiable los datos experimental es se puede considerar
gue € modelo estd validado. No obstante, un modelo no puede ser completamente

validado porque no se representan todos los procesos que se producen en realidad.
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Ademas, la fiabilidad de los datos experimentales interviene en la validacion ya que no
se considera el error experimental de su determinacion, por lo que es altamente

improbabl e |a representacién perfecta del comportamiento de los datos experimental es.

Explotacién: una vez ha sido validado el modelo se puede utilizar en las aplicaciones
definidas en los objetivos del modelo. Se debe tener en cuenta que la extrapolacion a
situaciones fuera del rango de calibracion de |os parametros puede comportar problemas

de representacion.

5.2 CONCEPTUALIZACION

En este capitulo se presenta un modelo matematico que describe el comportamiento del
proceso de eliminacion biolégica de nitrégeno con ata carga en una planta piloto
formada por dos sistemas con poblaciones microbianas diferentes, uno con
microorganismos nitrificantes y otro con microorganismos desnitrificantes. Aunque €l
modelo se ha definido para las etapas de nitrificacion y desnitrificacion solo se ha
calibrado y validado la primera de ellas. No se han realizado experimentos especificos
para calibrar y validar el modelo, sino que se han utilizado parte de los experimentos

descritos en otros capitul os de la presente memoria.

Como modelos de referencia se han elegido los desarrollados por Nowak y col., (1995)
y Gabriel (2000). El primero describe el comportamiento dindmico de un sistema de
lodos activos nitrificantes. Este modelo describe parcialmente el proceso de inhibicion
de lanitrificacion. El segundo modelo describe el comportamiento de una planta piloto
de depuracion biolégica similar a la descrita en este estudio. Ambos modelos estan
basados en | os trabaj os desarrollados por Henzey col., (1987, 1995, 1999).

El objetivo del modelo es su aplicacion a control del proceso de nitrificacion con ata
carga de nitrogeno. En este tipo de sistemas, sobre todo si |a concentracion de nitrogeno
amoniacal del afluente es superior a 1500 mg N-NH,4".I"%, se pueden producir episodios
de inhibicién de la nitritacion o de la nitratacion por amoniaco o por &cido nitroso

(capitulo 4). De la experiencia adquirida durante el trabajo experimental en planta piloto
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se puede indicar que €l tipo de inhibicion mas problemética es la producida por acido
nitroso ya que, cuando la concentracion de écido nitroso alcanza valores elevados, la
inhibicion se torna irreversible y e sistema no es capaz de recuperarse por si mismo

aunque se disminuya considerablemente la carga masica de nitrogeno alimentada.

Los modelos existentes actualmente tienen como objetivo la aplicacion a plantas
depuradoras urbanas y no consideran la inhibicion de la nitrificacion por sus sustratos
(Henze y col., 1999). El modelo desarrollado en este capitulo tiene como principal
objetivo predecir € inicio de los procesos de inhibicién por amoniaco y por acido
nitroso de |as poblaciones de microorgani smos amoniooxidantes y nitritooxidantes. Esta
prediccion serd utilizada por € control automético para actuar sobre las variables del

proceso y evitar que el sistema evolucione hacia una situacion de inhibicion irreversible.

5.3 FORMULACION MATEMATICA

5.3.1 Esquema hidraulico

En la figura 5.2 se representa un esguema de la planta piloto de depuracion biolégica
modelizada. Como se ha mencionado anteriormente, la depuradora cuenta con dos
sistemas con biomasas separadas. El primero esta formado por un reactor aerobio y un
sedimentador. Este reactor aerobio cuenta con un sistema de control de pH con adicion
de carbonato sodico sdlido. Ademas, una parte del efluente del sistera desnitrificante se
recircula para recuperar un porcentgje de la alcalinidad formada en la etapa de
desnitrificacion. Las entradas a reactor aerobio son: € caudal de agua residual
amoniacal (Qn), € caudal de recirculacion de acalinidad (Qra) Yy € caudal de

recirculacion de lodos (Qrn).
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El segundo sistema es e desnitrificante, que cuenta con un reactor anoxico y un tanque

de arrastre de nitrégeno gas. El caudal de salida del sistema nitrificante (Qgp)

constituye una de las entradas del reactor andxico. Las otras entradas son: € caudal de

agua residual con materia orgénica (Qc), el caudal de fuente externa de carbono (Qgc) vy

el caudal de recirculacién de lodos (Qrp)-

e Recirculacion de alcalinidad
=

Dosificacién de
carbonato solido

Qn Qae
S 2 > (- - >

Aguaresidual
amoniacal Aerobio

i

QR,N

Recirculacion delodos

Qc
Aguaresidua con materia organica Q_

Qrc M
=

Fuente externa de carbono

Figura 5.2. Esquema hidraulico de la planta piloto de eliminacién biol 6gica de nitrégeno.

QR,A

QAN | QST
—— —> —>
Anoxico Tanque de
arrastre de N,
QR,D

M)
M Recirculacion
de
lodos

QS, D

Qe

Efluente

De la aplicacion de balances en el esquema de la figura 5.2 se deducen las relaciones

entre caudal es presentadas en latabla 5.1

Tabla5.1. Relaciones entre caudales de |a planta piloto.

Caudal Simbolo Valor
salida del reactor aerobio Qae Qn + Qrn + Qra
entrada al sistema desnitrificante Qep On + Qra
salida del reactor an6xico Qan Qn+Qra + Qe+ Qrc + Qrp
salida del tanque de arrastre de N, Qsr Qn + Qra + Qe+ Qe+ Qrp
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salida del sistema desnitrificante Qsp Qn+ Qra + Qc+ Qrc

efluente de la planta piloto Qe Qu + Qc + Qe

5.3.2 Formulacion del modelo

La formulacion consiste en la descripcion de las ecuaciones cinéticas y os coeficientes

estequiométricos del modelo.

5.3.2.1 Definicion de las variables de estado

Las variables de estado pueden clasificarse en dos grandes blogues. Por un lado los
componentes solubles, que son aquellas variables que se consideran asociadas a liquido
Yy, por otro lado, los componentes particulados, asociados al floculo y que, por lo tanto,
pueden ser separados por sedimentacion en el decantador. Una definicion comdnmente
aceptada para diferenciar ambos blogues es considerar como componentes particulados
aquellos que no atraviesan un filtro de 0.45 um durante &l proceso de filtracion (Henze,
1995).

Se han definido tres tipos diferentes de biomasa activa. La primera es la biomasa
autétrofa amoniooxidante, que oxida €l nitrégeno amoniacal a nitrito en condiciones
aerobias. La segunda es la biomasa autotrofa nitritooxidante, que oxida el nitrito a
nitrato en condiciones aerobias y, finalmente, la biomasa heterétrofa desnitrificante, que
reduce e nitrégeno oxidado, nitrato y nitrito, a nitrogeno molecular en condiciones
anoxicas. Se ha considerado que toda la biomasa heterétrofa del sistema es

desnitrificante.

La alcalinidad no se ha considerado como variable de estado. Esto significa que el
modelo no considera situaciones de limitacion de fuente de carbono inorganico. No
obstante, este hecho no debe suponer ninglin problema ya que €l reactor nitrificante de
la planta depuradora cuenta con un sistema de control de pH por adicién de carbonato
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sodico. Este control mantiene un valor de pH y una alcalinidad constantes en €l sistema

nitrificante.

En latabla 5.2 se definen los componentes solubles considerados (S):

Tabla5.2. Componentes solubles.

Componente Definicion Unidades
S Nitrégeno amoniacal gN.m?®
Swo2 Nitrogeno en forma de nitrito gN.m?
Swos Nitrogeno en forma de nitrato gN.m?

So Materia organica facilmente biodegradable gDQO.m?>
S Materia orgénica biodegradable procedente de lalisis | g DQO.m™
S Oxigeno disuelto gO,.m?

En latabla 5.3 se definen los componentes particulados considerados (X):

Tabla 5.3. Componentes particulados.

Componente Definicion Unidades
Xum Biomasa aut6trofa amoniooxidante g DQO.m">
XN Biomasa autétrofa nitritooxidante g DQO.m">
Xu Biomasa heterotrofa desnitrificante g DQO.m">
Xs Materia orgénica particulada biodegradable| g DQO.m™
Xo Materia organica particuladainerte g DQO.m">

5.3.2.2 Descripcidn de los procesos biol dgicos de la formulacidon completa del modelo

Los procesos considerados se pueden agrupar en dos grandes bloques. El primero
corresponde a |los procesos asociados a la biomasa autétrofa nitrificante y e segundo, a

los procesos asociados a la biomasa heterétrofa desnitrificante.
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Nitritacion (Py):

SNH; +S, SNo; + Xy

Corresponde al proceso de crecimiento de biomasa autétrofa amoniooxidante (Xu)
utilizando nitrogeno amoniacal (Sw4) como donador de electrones y como fuente de
nitrogeno para €l crecimiento de biomasa. El oxigeno es el aceptor de electrones del
proceso. La maxima velocidad de crecimiento (zav) es funcién de la temperatura 'y €l
pH. La biomasa amoniooxidante sufre una inhibicion por sustrato, debida al nitrégeno
amoniacal (Swia) Y Otra inhibicidbn no competitiva, debida a nitrito (Syop). Las
constantes de inhibicion (K'vnua; K'vnoz) son funcién de la temperaturay e pH. Las

ecuaciones cinéticas que describen este proceso son:

. S, S\H, K' m.no, X
p = Hwm - : 2 k! T
: Kyo +35 K + S
M,0, 0, KM,NH4 +SNH4 +SNH%I M .NO, NO,
M ,NH,,
Hwm :,U'M'f(T’ pH)
KIM,NH4 = KlM,NH3 ) f(T, pH) KIM,NOz = KIMVHNOz ’ f(T1 pH)
Nitratacion (P.):

S +SNOZ, +$, > SNo; + Xy

NH ,*

Corresponde a proceso de crecimiento de biomasa autétrofa nitritooxidante (Xy)
utilizando nitrito (Syo2) como donador de electrones y nitrégeno amoniacal (Syns) COMO
fuente de nitrégeno para el crecimiento de biomasa. El oxigeno es el aceptor de
electrones del proceso. La maxima velocidad de crecimiento (uy) es funcion de la
temperatura y e pH. La biomasa nitritooxidante sufre una inhibicion por sustrato,

debida al nitrito (Syoz) y otra inhibicién no competitiva, debida al nitrégeno amoniacal
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(Swha). Las constantes de inhibicion (K'nma; K'nnoz) son funcion de latemperaturay el

pH. L as ecuaciones cinéticas que describen este proceso son:

So2 SNo2 K NonH,
er:IUN‘KNo +S . SNo2 ‘KleNH4+SNH o
o 2 KN'NOZ +SNOZ + 2 KI 4
N.NO,
Hy :/UIN'f(T’pH)
K'nam, = K 'noww, - f(T, pH) K'nno, = K'nmno, - f(T, DH)

Lisis de biomasa autétrofa amoniooxidante (Ps):

Xu 2> Xs+ Xp+ 3,

Se utiliza una cinética de primer orden para describir los procesos de muerte,
respiracion endégena y mantenimiento de los microorganismos autétrofos
amoniooxidantes. Los productos de este proceso son una fraccién organica particula
inerte (Xp), unafraccion particulada biodegradable (Xs) y nitrogeno amoniacal (Sywa). La

ecuacion cinética que describe este proceso es:

Lisis de biomasa autétrofa nitritooxidante (P,):

Xy 2> Xs+ Xp + 3,

Se utiliza una cinética de primer orden para describir los procesos de muerte,
respiracion endoégena y mantenimiento de los microorganismos autétrofos
nitritooxidantes. En este proceso se obtienen los mismos productos que en lalisis de la
biomasa amoniooxidante. La ecuacion cinética que describe este proceso es.
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Lisis de biomasa heter 6trofa (Ps):

Xy > X+ Xp+5,.

Se utiliza una cinética de primer orden para describir los procesos de muerte,
respiracion endogena y mantenimiento de los microorganismos heterétrofos. Los
productos de este proceso son una fraccion organica particula inerte (X,) y unafraccion
particulada bi odegradable (Xs). La ecuacion cinética que describe este proceso es:

r, =by - Xy,

5

Hidrdlisis aerobia (Ps) y anoxica (P-):

Xs > S+,

Corresponde a proceso de transformacion de la fraccion de materia organica
particulada biodegradable (Xs) en materia organica soluble biodegradable (S). Las

€cuaci ones cinéticas que describen estos procesos son:

X%
Ps 1, =K, Xo % X,
6 X K SO
KH s T %<H H.0, 2
Xs
T ke
P: 1, =K, H : X,

Desnitrificacién de nitrito con la materia organica facilmente biodegradable (Pg):

S ,+SNH4++Sfb—>SN2+XH

NO,



Tesis 104

Corresponde a proceso de crecimiento de biomasa heterétrofa (Xy) en condiciones
andxicas utilizando |a materia organi ca facilmente biodegradable (S,) como donador de
electrones y nitrito (Syoz) como aceptor de electrones. El Unico producto fina de la
desnitrificacion es € nitrogeno molecular. La fuente de nitrégeno asociada &
crecimiento proviene del nitrdgeno amoniacal presente en e medio. La maxima
velocidad de crecimiento (u4) es funcion de la temperatura. El proceso de
desnitrificacion estd inhibido por la presencia de oxigeno disuelto. Las ecuaciones

cinéticas que describen este proceso son:

|
fo= 1, - Sko, ‘ Sty ' S,  Kho,
R H i H
’ Kino, TS0, Kaw+Sw Ky, 9w, Kho +&,

Hy :,u'H-f(T,pH)

Desnitrificacion de nitrato con la materia organica facilmente biodegradable (Py):

S TSy T Sy, + Xy

NO;~ NH,,*

Corresponde a proceso de crecimiento de biomasa heterétrofa (Xy) en condiciones
andxicas utilizando |a materia organi ca facilmente biodegradable (S,) como donador de
electrones y nitrato (Swos) como aceptor de electrones. Se hacen las mismas
consideraciones que en la desnitrificacion de nitrito. La ecuacion cinética que describe

€ste proceso es.

- Svo, St S, K'ho,
o =y - . ) - i
’ Kino, T Swo, Kuw+Sw Ky, +Sw, Kho +,,

Xy

Desnitrificacion de nitrito con materia organica procedente de la lisis (P1o):

S +SNH4++SS—>SV2+XH

NO,”
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Corresponde al proceso de crecimiento de biomasa heterétrofa (Xy) en condiciones
anoxicas utilizando materia organica procedente de la lisis (S) como donador de
electrones y nitrito (Syoz) como aceptor de electrones. Se hacen las mismas
consideraciones que en la desnitrificacion con la materia orgénica facilmente

biodegradable (Sy). La ecuacion cinética que describe este proceso es:

S\IOZ ) S, S\n-u K'n 0,

. . . X
KH,NOZ+S\IOZ KH,s+Ss KH,NH4+S\1H4 KI"LOz"'So2 "

Moy = M

Desnitrificacién de nitrato con materia organica procedente delalisis (Py1):

SNO3, + SNH4+ +S5 2 Sy, + Xy

Corresponde al proceso de crecimiento de biomasa heterétrofa (Xy) en condiciones
anoxicas utilizando materia organica procedente de la lisis (S) como donador de
electrones y nitrato (Syos) como aceptor de electrones. Se hacen las mismas
consideraciones que en la desnitrificacion con la materia organica facilmente

biodegradable (Sy,). La ecuacion cinética que describe este proceso es.

3\103 ) S, ) S\IH4 ) KIH,o2 '
KH,No3"'SNo3 KH,s+Ss KH,N|-|4"'SNH4 KIH’C’z""So2 "

rpn =Hy -

Crecimiento heter6trofo aerobio con materia organica facilmente biodegradable (Pi2):

Sp+, +S

" - X4

Corresponde a proceso de crecimiento de la biomasa heterétrofa (Xu) en condiciones
aerobias utilizando materia organica féacilmente biodegradable (S,) como fuente de
carbono y €l oxigeno disuelto (So,) como aceptor de electrones. La fuente de nitrogeno
asociada a crecimiento proviene del nitrogeno amoniacal presente en € medio. La
ecuacion cinética que describe este proceso es:
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o Sw S
Kio + S Kium, +Sw, Kuo, +$, "

fo, = Hn -

Crecimiento heter6trofo aerobio con materia organica procedente de la lisis (Pi3):

Ss+302 +SNH; - X4

Corresponde a proceso de crecimiento de la biomasa heterétrofa (Xy) en condiciones
aerobias utilizando materia organica procedente de lalisis (S;) como fuente de carbono
y el oxigeno disuelto (So2) como aceptor de electrones. La fuente de nitrégeno asociada
a crecimiento proviene del nitrogeno amoniacal presente en el medio. La ecuacion

cinética que describe este proceso es.

S . Sw %y
KH,S+SS KH,NH4+SNH4 KH,OZ+S)2 "

MRy = M-

5.3.2.3 Matriz de coeficientes estequiométricos de la formulacion completa del modelo

S se toma la biomasa como referencia, se pueden deducir los coeficientes
estequiomeétricos asociados al crecimiento con la utilizacion de un rendimiento para la
biomasa heterétrofa (Yy), uno para la biomasa autétrofa amoniooxidante (Yy) y otro
para la biomasa autétrofa nitritooxidante (Yy). El resto de coeficientes estequiométricos
no asociados a crecimiento se expresan como factores independientes del rendimiento

de la biomasa.

En la tabla 5.4 se presenta la matriz de coeficientes estequiométricos considerada a
partir de la definicion de cada uno de los procesos mencionados anteriormente. Este tipo
de notacion matricial fue sugerida por primera vez por Henze y col., (1987) y desde
entonces es la més utilizada en el campo de la modelizacion de procesos biol 6gicos de
depuracion. Hay un total de 51 coeficientes estequiométricos que no son nulos que
relacionan las variables de estado con los procesos considerados. Sin embargo, la
utilizacion del concepto de semireaccion permite expresar las relaciones entre variables

y procesos a partir de tan solo 7 coeficientes.
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En latabla 5.5 se presentala definicion de cada uno de |os coeficientes estequiométricos
del modelo. Este modelo, una vez definido de forma completa, considera un total de 13
procesos biologicos, 11 variables de estado, 7 coeficientes estequiométricos y 22
parametros cinéticos.

Tabla5.4. Matriz de coeficientes estequiométricos del modelo.

P So, S | & S\Ha Swoz Swos [ Xm | XN Xu| Xs | Xp
P -2 0 | 0 | Sl - 0 1{oflo| 0O
1 YM N,BM YM YM
P -0 ™ 0 | o - . & lol1lo] oo
2 YN N,BM YN YN
_iN,BM - fi 'iNP
Ps 0 0 0 : 0 0 -1 0] 0 |1-f]|f
-a fi)"N,s
IN BM fi IN P
Py 0 0 0 . 0 0 0-1]|0[1-f]f
—@-f)i
i N,S
P 0 o | o | e il 0 0 0l o|-1[1-t]f
> - (1 fi ) iN S I I
P6 0 1 0 iN,s 0 0 0 0 0 -1 0
P, 0 1 0 ins 0 0 olo|lo| -1 1|0
1 . 1-Y,
P8 0 0 Y, I'n.Bm 171-Y, 0 0 0 1 0 0
P 0 0o |-t i 0 T 0 |o
9 Y, N,BM 2.86—YH 1
P 0 T —i = 0 olo|l1]| o |o
10 Y, N.eM 1.71-Y,
P 1 | 1Y, .
11 0 YH 0 N,BM 0 2.86—YH 0 0 0 0
1-Y, 1 .
Po| -5 0 |-o —i 0 0 olo|1] oo
12 YH YH N,BM
1-Y, 1
P -~ -] 0 —i 0 0 olo|l1] oo
13 YH YH N,BM
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Tabla5.5. Definicion de los coeficientes estequiométricos.

Coeficiente
] ] Definicion Unidades
estequiométrico

. Cantidad de nitrégeno contenido en la biomasa por unidad de N
IN,BM ) . , . gN.g DQO
biomasa aut6trofa o heterétrofa del sistema

) Cantidad de nitrgeno contenida en los productos organicos 1
ins _ . gN.g DQO
inertes procedentes de lalisis celular

. Cantidad de nitrdgeno contenida en el sustrato particulado N
Inp ) gN.gDQO
biodegradable

fi Fraccién inerte de la biomasa g DQO. g DQO™

Cantidad de bhiomasa autétrofa amoniooxidante producida por N
Ym . . . L, gDQOgN’
unidad de nitrito producido en lanitritacién

Cantidad de hiomasa autétrofa nitritooxidante producida por N
Y . . . e gDQOgN’
unidad de nitrato producido en la nitritacién

Cantidad de biomasa autétrofa amoniooxidante producida por N
Yh . . . . gDQO.gN
unidad de materia organica oxidada

5.4 CALIBRACION

La calibracion de la etapa de nitrificacion se ha realizado con un experimento en
discontinuo que se ha utilizado en el capitulo 4 para determinar la cinética de consumo
de amonio de los microorganismos amoniooxidantes. Se ha escogido este experimento
porque en é se producen dos de los procesos de inhibicién descritos por el modelo, las
inhibiciones por amoniaco de los microorganismos amoniooxidantes y de los

nitritooxidantes.

De los 12 pardmetros cinéticos de la etapa de nitrificacion, 2 se han determinado
experimentalmente y 4 se ha obtenido bibliogréficamente. El resto de parametros, 6 en
total, se han determinado por ajuste del modelo con optimizacion. Por otro lado, 3 de
los coeficientes estequiomeétricos se han obtenido bibliograficamente, mientras que €l
resto de coeficientes y las fracciones de biomasa activa también se han obtenido por

optimizacion del modelo. En las tablas 5.6 y 5.7 se presentan los valores de los
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pardmetros cinéticos y los coeficientes estequiométricos bibliograficos y

experimentales.

Tabla5.6. Pardmetros cinéticos obtenidos de la bibliografia o experimental mente.

Parametro cinético Nomenclatura Valor  Unidades Fuente
Constante de semisaturacion para s
; . . KM,OZ 0.5 g Oo.m’ Henze, 1987
oxigeno de amoniooxidantes
Constante de inhibicion por amoniaco 5 Capitulo 4
. . KM,NHS 116+ 24 g NHz.m .
de amoniooxidantes (presente estudio)
Constante de inhibicién por acido 3 Capitulo 4
. . . KM,HNOZ 06+0.1 g HNOz.m- .
nitroso de amoni ooxidantes (presente estudio)
Constante de semisaturacion para 3
. o ] Kn,o2 0.5 g O,.mr Henze, 1987
oxigeno de nitritooxidantes
Velocidad de lisis de amoniooxidantes bu 0.15 d? Henze, 1987
Velocidad de lisis de nitritooxidantes by 0.15 d? Henze, 1987

Tabla5.7. Coeficientes estequiométricos obtenidos de la bibliografia.

Coeficiente estequiométrico Nomenclatura Valor Unidades Fuente
Cantidad de nitrégeno en la biomasa ] N
) in.BM 0.07 g N.gDQO Henze, 1995
activa
Cantidad de nitrégeno en los . N
] o inp 0.01 gN.gDQO Henze, 1995
productos inertesde lalisis
Cantidad de nitrégeno en los ) N
ins 0.04 g N.gDQO Henze, 1995

productos biodegradables de lalisis

Otro parametro del modelo que se ha considerado es la dependencia de las velocidades
especificas de crecimiento con €l pH. Esta dependencia es importante en la calibracion
porque € pH no se ha mantenido constante a lo largo de todo € experimento. Para
cuantificar este efecto se ha considerado un modelo lineal de variacion de la velocidad
especifica con € pH en el rango de trabajo (8.25 < pH < 8.90). El pardmetro del modelo
lineal tiene un valor de 0.5y se ha obtenido a partir de los datos aportados por Antoniou
y col., (1990) .
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Para realizar la optimizacion del gjuste del modelo a los datos experimentales se ha
utilizado la version 2 de “ Optimization Toolbox” de Matlab® (Coleman y col., 1999).
De los numerosos métodos de optimizacion incluidos en este paquete informatico se ha
elegido la funcién “Isgcurvefit” que estd propuesta para optimizar ecuaciones no
lineales usando como funcién objetivo € sumatorio del cuadrado de las diferencias
entre los valores experimentales y los simulados por € modelo. Esta funcion utiliza
como método de optimizacion un Gradiente Conjugado Restringido que esta concebido
para la optimizacion de sistemas de multiples ecuaciones diferenciales no lineales con

restricciones en |os parametros.

Este tipo de optimizacién ha permitido acotar |os parametros 'y coeficientes optimizados
entre un rango de valores con sentido fisico y no s6lo matematico. Todos estos
méargenes de restricciones se han obtenido de la bibliografia (Henze, 1987; Nowak y
col., 1995; Gupta y Sharma, 1996) excepto los de las constantes de inhibicién por
amoniaco y por &cido nitroso de los nitritooxidantes. No se han encontrado referencias
bibliograficas para estas constantes, asi que sus margenes de restriccion se ha elegido en
funcidn de los rangos de concentraciones de inhibicion descritos por Anthonisen y col.,
(1976). Estos autores sefialan que la inhibicion de los nitritooxidantes por amoniaco se

iniciaa 0.1y es total @ 1.0 mg NHa.I™

I—l

mientras que la inhibicion por acido nitroso
ocurre entre 0.22 y 2.8 mg HNO,.I™, por lo que estos rangos han sido los elegidos para

optimizar ambas constantes.

En lafigura 5.3 se muestra el gjuste de los datos experimentales de amonio y nitrito con
el modelo optimizado. En las tablas 5.8, 59 y 5.10 se presentan los parametros
cinéticos, los coeficientes estequiométricos y las fracciones activas de biomasa
obtenidos por optimizacion. La figura muestra que e modelo simula correctamente los
datos de amonio y nitrito experimentales. No se dispone de datos experimentales de
nitrato, por lo que solo estdn representados los valores de nitrato obtenidos por

simulacion.
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Figura 5.3. Simulacion del modelo comparada con los datos experimentales de la calibracion.

Tabla 5.8. Parametros cinéticos optimizados.

Parametro cinético Nomenclatura Valor  Unidades
Velocidad especifica maximade L
. o fi 0.82 )
crecimiento de amoniooxidantes
Constante de semisaturacién para . 3
. . . Km.NH4 4.8 g N-NH;.m’
amonio de amoniooxidantes
Velocidad especifica maximade )
crecimiento de nitritooxidantes
Constante de semisaturacién para 3
o o . Koz 35 g N-NO, .m’
nitrito de nitritooxidantes
Constante de inhibicién por amoniaco 3
o ) KnNH3 0.5 g NHz.nmv
de nitritooxidantes
Constante de inhibicién por acido 3
KN'HNOZ 0.6 g HNO,.m

nitroso de nitritooxidantes
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Tabla5.9. Coeficientes estequiométricos optimizados.

Coeficiente estequiométrico Nomenclatura  Valor  Unidades
Rendimiento biomasa-sustrato para N
o Yum 0.27 gDQO.gN
amoniooxidantes
Rendimiento biomasa-sustrato para N
Yy 0.22 gDQO.gN’

nitritooxidantes

Tabla 5.10. Fracciones activas de biomasa optimizadas.

Fraccion activa de biomasa Nomenclatura Valor Unidades
Fracci6n activa de amoni ooxidantes Xu /! X 0.089 -
Fraccion activa de nitritooxidantes Xn/ X 0.15 -

5.5 VALIDACION

Para validar el modelo se ha elegido un experimento en continuo en el que se produce la
inhibicion de los nitritooxidantes por amoniaco y lainhibicion de los amoniooxidantes y
los nitritooxidantes por &cido nitroso (capitulo 4, figura 4.4). Todos los pardmetros
cinéticos y coeficientes estequiométricos empleados en la validacion son los que se han

obtenido en la calibracion.

En lafigura 5.4 se representa €l gjuste de los datos experimentales de amonio, nitrito y
nitrato con e modelo optimizado y, ademas, se muestra € perfil de carga méasica de
nitrégeno a lo largo de todo e periodo. Se puede observar que e modelo simula
correctamente los datos experimentales. Es especiamente importante el gjuste de los
datos a partir del dia 18, ya que en ese momento se inician los procesos de inhibicién. El
primer proceso gque ocurre es lainhibicion de |los nitritooxidantes por amoniaco. A partir
del dia 23 se inicia la inhibicion de los amoniooxidantes y de los nitritooxidantes por
acido nitroso. El modelo propuesto simula correctamente esos tres procesos durante un

periodo de 10 dias.

Con €l gjuste de este experimento se puede considerar que se ha validado el modelo ya
gue se han utilizado todos los pardmetros y coeficientes optimizados en la calibracion.
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Tan solo se ha modificado la fraccion activa de biomasa amoniooxidante, que ha
aumentado de 0.089 a 0.12. La fraccion activa de biomasa nitritooxidante no modifica
su valor. Esta ligera modificacion carece de importancia en la fiabilidad del modelo ya
gue la diferencia temporal entre la realizacion de los dos experimentos utilizados en la
calibracion y validacion del modelo es de mas de un afio. Esto significa que es probable
gue se produzca una variacion en la fraccion activa de alguna de las dos poblaciones de

mi croorgani smos.
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Figura5.4. Simulacion del modelo comparada con |os datos experimentales de la validacion.

El modelo matemético propuesto en este capitulo es capaz simular los procesos de

inhibicion de la nitrificacion por sus sustratosy, por lo tanto, es valido para ser utilizado
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en e control predictivo de la planta depuradora. No obstante, el modelo tiene dos
limitaciones. La primera es que muchos de sus parametros cinéticos y coeficientes
estequiométricos no han sido obtenidos experimentalmente, pero esta limitacion puede
subsanarse en un futuro con la realizacion de algunos experimentos especificos. La
segunda es que el modelo no es capaz de simular € proceso de inhibicion alargo plazo.

5.6 CONCLUSIONES

Se ha definido, calibrado y validado un modelo matematico que representa
satisfactoriamente el proceso de nitrificacién para una planta piloto de tratamiento de un

aguaresidual industrial con alta carga de nitrégeno.

El modelo propuesto describe, como principal hovedad con respecto a los existentes en
la bibliografia, las cinéticas de inhibicion de la nitrificacion por sus dos sustratos. El
modelo desarrollado es capaz de predecir € inicio de la acumulacion de amonio y nitrito
y su efecto sobre las cinéticas de los microorganismos nitrificantes. No obstante, no

describe correctamente la evolucién en un periodo largo de tiempo.
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6.1 INTRODUCCION

Las aguas residuales industriales son de composicion compleja, aungue la mayor parte
de ellas tienen un componente mayoritario. Uno de estos componentes mayoritarios
puede ser el nitrogeno, que es producido por diferentes tipos de industrias como:
farmacéutica, quimica, petroguimica y agroalimentaria. El vertido incontrolado de
nitrogeno amoniacal en ambientes acuaticos produce graves efectos como, toxicidad
para la vida acuatica, disminucién del oxigeno disuelto y crecimiento incontrolado de
algas.

Este panorama ha ocasionado € cambio de objetivos en la depuracion de aguas
residuales industriales. Las plantas de tratamiento deben disefiarse no solo para la
eliminacion de materia organica sino para eliminar conjuntamente materia organica y
compuestos nitrogenados. Actualmente, la mayor parte de las aguas residuaes
industriales reciben un tratamiento de depuracion fisico-quimico. A menudo este tipo de
tratamiento no es e mas adecuado por diferentes motivos. Desde e punto de vista
ambiental, porque se generan gran cantidad de residuos, que en algunos casos son
toxicos y, econOmicamente, porque existen otros tratamientos menos Ccostosos.
Normalmente, el tratamiento méas acorde con los requerimientos ambientales y con

menor coste econdmico es la depuracion bioldgica.

Existen trabajos que aportan criterios para el disefio de tratamientos biol 6gicos de aguas
residuales industriales, pero sdlo consideran la eliminacion de materia organica (Capps
et al., 1995). Por otra parte, los trabgos que plantean criterios para e disefio de
procesos hiologicos de eliminacion de nitrégeno sdlo contemplan el tratamiento de
aguas residuales de baja carga (Henze y col., 1997; Surampalli y col., 1995; EPA, 1993;
Randall y col., 1992). La creciente demanda de procesos bioldgicos para € tratamiento
de efluentes industriales requiere establecer criterios de disefio especificos para este tipo
de plantas depuradoras biolégicas. Estos criterios de disefio deben ir precedidos por un
amplio conocimiento de las caracteristicas de los efluentes, de los procesos que los

generan y de su interaccién con e entorno.
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El objetivo de este capitulo es proponer unas pautas que ayuden en el proceso de disefio
de sistemas de lodos activos para el tratamiento de efluentes industriales con alta carga
de nitrégeno amoniacal. Las pautas propuestas son un compendio de los resultados
experimental es presentados en |os anteriores capitulos de la memoria de tesis doctoral,
de numerosas referencias bibliograficas y de la experiencia adquirida tras cuatro afios de

trabajo con efluentes industriales con alta carga de nitrogeno.

6.2 CONSIDERACIONESPREVIAS

Antes de iniciar el disefio de un proceso de depuracion biolégica de un efluente
industrial con ata carga de nitrdgeno amoniacal es necesario hacer unas
consideraciones previas. En primer lugar, la empresa que genera € residuo debe
disponer de una exhaustiva caracterizacion de la composicion y la produccion de todos
sus efluentes. Con esa informacion debe trazar un plan de gestion integral de esos
efluentes que tenga por objetivo la minimizacién de los residuos producidos. Tan solo
tras estas dos consideraciones previas deberia iniciarse el disefio del tratamiento de un
efluente ya que, de otra manera, puede ocurrir que el proceso de depuracion disefiado no

actle eficazmente o que quede obsoleto antes del tiempo previsto.

6.2.1 Caracterizacion del efluenteindustrial

La caracterizacion de un efluente industrial debe incluir, de manera cuantitativay fiable,
su composicién y su produccién. Esta caracterizacion debe servir para definir € plan de
gestion integral y, S es necesario, para determinar si e efluente puede tratarse
biol 6gicamente ya que puede ocurrir que entre sus componentes haya algun inhibidor o

alguin téxico parala poblacion de microorganismos encargados de la depuracion.
6.2.2 Plan degestion integral de efluentes
Un plan de gestion integral de efluentes esta constituido por una serie de actuaciones

encaminadas a adecuar la calidad de los residuos generados por una industria a

concepto de sostenibilidad, priorizando su reutilizacion y valorizacion frente a vertido
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final. Esto supone la implantacion de sistemas de control de calidad que tengan en
cuenta la globalidad del proceso industrial, es decir, tanto e producto comercial
fabricado como los residuos generados. Este plan debe prever |a posible gestion de otros
residuos producidos en la zona geografica de influencia, que pudieran tratarse de una
forma similar e incluso que pudieran considerarse como materia prima porque son

necesarios en €l proceso de depuracion y ahorran costes de reactivos.

El plan de gestion ha de contemplar la reduccién en origen y € tratamiento de los
residuos. La reduccién en origen consiste en la disminucion tanto de caudales como de
compuestos contaminantes. Esto supone, en € caso de efluentes liquidos, € ahorro de
agua que es una de las materias primas mas consumidas por la industria, ademas de un
bien escaso. Si también se puede reducir €l contenido contaminante del efluente, se
consigue la disminucion del tamarfio de las instalaciones de tratamiento. No obstante, en
algunos casos €l ahorro de agua tiene como consecuencia la produccion de efluentes con

mayor concentracion de contaminante, o que complica el tratamiento del residuo.

Lareduccion en origen y € tratamiento deben tener en cuentalas dos situaciones que se
pueden presentan con un efluente industrial, que implican una serie de actuaciones

especificas en cada caso:

e Que € efluente sea una mezcla complga de varias corrientes generadas en
diversos procesos dentro de la misma industria. En ese caso, es necesaria una
caracterizacion individualizada de cada corriente para decidir si |10 mas adecuado

es el tratamiento de lamezcla o la segregacion de alguna de ellas.

L a segregacion es conveniente en diversas ocasiones:

- Cuando alguna de las corrientes contiene un compuesto téxico para €
tratamiento bioldgico. Lo més adecuado para esta situacion sera una gestion
externa del residuo o plantearse un tratamiento concreto segin sus
peculiaridades.
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- Cuando alguna de las corrientes no necesita depuracion y puede ser

reutilizada en la propia planta o vertida directamente.

- Cuando aguna de las corrientes es un residuo valorizable que se puede
ofrecer dentro de una Bolsa de Subproductos.

e Que € efluente sea una unica corriente. Si no contiene ningun compuesto toxico
para e tratamiento biolégico pero carece de algun nutriente esencial, 10 méas
indicado es buscar la posibilidad de obtener ese nutriente de otro residuo
producido en la propia industria o conseguirlo a través de una Bolsa de

Subproductos o similar.

Todas estas consideraciones previas se presentan de forma esquemética en lafigura 6.1.
Este arbol de decisién finaliza en algunos puntos en un tratamiento biol 6gico que puede
disefiarse con diversas configuraciones. En este capitulo se proponen diversas pautas de

disefio de un sistema de lodos activos.

Caracterizacion del
efluente industrial
| Reduccion en origen l‘~
e _
| Gestion de residuos externos |> ~~~~~~~~~~~ - Plan de gestion
integral
¢El efluente esuna
mezcladevarias
corrientes?
/ NO
Segregacion
|
¥ ] ¥ [l
Corriente con un Corriente que no Corriente que esun Corriente que debe
toxico necesita depuracion residuo revalorizable ser tratada
Gestion Tratamiento oz Vertido Bolsade ’ R
externa ifico Reutilizacion directo subproductos Tratamiento biolégico

Figura 6.1. Consideraciones previas a disefio de un tratamiento biol6gico de un efluente
industrial.
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6.3 CRITERIOSDE DISENO

L os pardmetros de disefio de | as plantas depuradoras industrial es estan determinados por
la composicién quimica de las aguas residuales a tratar y por las condiciones
ambiental es necesarias para su tratamiento biol6gico. Esto significa que € efluente debe
aportar los nutrientes necesarios para € crecimiento microbiano y no debe contener
ningin toxico. Ademas, el proceso debe desarrollarse en condiciones ambientales
favorables de pH, alcalinidad, temperatura y oxigeno disuelto paralos microorganismos
gue intervienen en cada etapa.

En el caso de plantas depuradoras para € tratamiento de aguas residuales industriales
con alta carga de nitrogeno amoniacal, los pardmetros clave de disefio son: relacién
entre la materia orgénica y e nitrégeno del afluente (DQO/N), fuente de carbono
externa, oxigeno disuelto, acalinidad, efecto de latemperaturay presencia de sustancias

inhibidoras de |a nitrificacion.

6.3.1 Relacion entrela materiaorganicay el nitrégeno del afluente (DQO/N)

La competencia por los sustratos entre las diferentes poblaciones de microorganismos
de un sistema de tratamiento biolégico de aguas residuales con ata carga de nitrogeno
provoca la disminucion en la eficacia de los procesos de nitrificacion y desnitrificacion.
La nitrificacion esta fuertemente influenciada por la competencia que se establece entre
las poblaciones heterétrofa y autotrofa. Esta competencia depende de la relacion
DQO/N del afluente tratado. Cuanto mayor es la relacion DQO/N, menor es la
capacidad nitrificante del sistema. Por otro lado, la desnitrificacion esta también
influenciada por la relacion DQO/N del afluente. Una parte importante de la materia
organica del afluente es consumida por oxidacién con el oxigeno aportado por la
recirculacion interna por lo que puede que no se complete la reduccién del nitrato a
nitrégeno gas por falta de materia organica
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6.3.1.1 Nitrificacion

La figura 6.2 presenta la dependencia de la velocidad de nitrificacidon con la relacion

DQO/N del afluente para un aguaresidual industrial con alta carga de nitrogeno a 25 °C.
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Figura 6.2. Velocidad de nitrificacién en funcion de larelacion DQO/N del afluente a 25 °C
(Capitulo 1).

La relacion entre la velocidad de nitrificacion y la relaciéon DQO/N del afluente se

puede expresar con la siguiente correlacion empirica:

[ s = 0.0234+ 0.0787 x exp{— 0.535x ( Dﬁo ﬂ +1.48x exp{— 4.35x (D(l\?loﬂ

Esta expresion es vélida a una temperatura de 25 °C y en un rango de relacion DQO/N
de 0.7-3.7 g DQO.g N*. Para valores de DQO/N menores de 0.7 g DQO.g N™* se puede
considerar el proceso como un sistema de lodos activos exclusivamente nitrificante.
Para valores de DQO/N mayores de 3.7 g DQO.g N se puede extrapolar que la
velocidad de nitrificacion se encontraré entre 0.02-0.04 kg N.kg SSv™.d*.

La competencia entre los procesos de nitrificacion y desnitrificacion implica que para
conseguir la completa eliminacion del nitrégeno de un agua residua industrial se debe

trabajar a reducidas velocidades de nitrificacion, o que supone elevados volimenes de
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disefio para los reactores aerobios. Una posible solucion es la separacion del sistema de
eliminacion de nitrogeno en dos procesos independientes. nitrificacion y
desnitrificacion, cada uno con su biomasa especializada. Esto sdlo se puede conseguir
con dos afluentes diferentes. uno con reducida relacion DQO/N para e sistema
nitrificante y otro afluente con elevada relacion DQO/N para €l sistema desnitrificante.
La dificultad radica en conseguir dos afluentes con distinta relacion DQO/N y
desarrollar la biomasa especifica de cada proceso. Con un sistema de lodos activos
nitrificantes se consiguen velocidades de nitrificacion mucho mayores que con un
sistema de lodos activos con nitrificacion y desnitrificacion sin separacion de biomasas.
En la tabla 6.1 se presentan los rangos de velocidades de nitrificacion para aguas

residual es industriales en ambos sistemas.

Tabla6.1. Velocidades de nitrificacién a 25 °C (Capitul o 2).

Velocidad de nitrificacion

Sstema 1
(kg N.kg SSv-.d™)
L odos activos con nitrificacion y
S y ) 0.02-0.17
desnitrificacion sin separacion de biomasas
L odos activos nitrificantes 0.14-0.37

6.3.1.2 Desnitrificacion

La relacion DQO/N necesaria para € proceso de desnitrificacion depende de la
composicion de la materia organica. En latabla 6.2 se presentan las relaciones DQO/N

tedricas para diferentes fuentes de carbono (Mateju et al., 1992):

Tabla6.2. Relacion DQO/N tedrica para diferentes fuentes de carbono

Fuentedecarbono Relaciéon DQO/N

Metanol 3.7
Etanol 4.2
Acido acético 37
Glucosa 49

En los sistemas de lodos activos con nitrificacion y desnitrificacion sin separacion de
biomasas existe una recirculacion de parte del liquido mezcla de la zona aerobia a la

zona anoxica. Este oxigeno recirculado provoca que un 30-50 % de la DQO del afluente
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sea consumida por oxidacion en la zona anoxica. Debido a esta oxidacion, en este tipo
de sistemas de depuracion se necesitan relaciones DQO/N entre un 30 y un 50 %
mayores que las tedricas para conseguir una completa desnitrificacion. Sin embargo, la
relacion DQO/N necesaria para desnitrificar en sistemas de lodos activos
desnitrificantes es préacticamente idéntica a la estequiométrica porque apenas existe

oxidacion de la materia organica.

6.3.2 Fuentede carbono externa

Cuando el agua residual industrial no tiene la adecuada relacion DQO/N pararealizar €l
proceso de desnitrificacion es necesaria la adicion de una fuente externa de carbono
organico. La eleccion de una fuente de carbono externa para un proceso de
desnitrificacion puede hacerse siguiendo varios criterios. En primer lugar se puede
considerar cua es la fuente de carbono con la que se obtiene una mayor velocidad de
desnitrificacion. En la tabla 6.3 se presentan los rangos de velocidades de
desnitrificacion con diferentes fuentes de carbono para sistemas de lodos activos con
nitrificacion 'y desnitrificacion sin  separacion de biomasas y lodos activos

desnitrificantes.

Tabla 6.3. Velocidades de desnitrificacion para diferentes fuentes de carbono (Capitulo 3).

Velocidad de
Fuente de o
Sstema desnitrificacion
carbono
(kg N.kg SSvi.dh

o Lodos activos con nitrificacion y
Acido o » . 0.05-0.47
desnitrificacion sin separacion de biomasas

acético
L odos activos desnitrificantes 0.29-0.67
L odos activos con nitrificacién y
o » ] 0.02-0.24
Etanol desnitrificacion sin separacion de biomasas
L odos activos desnitrificantes 0.22-0.64
Lodos activos con nitrificacion y
0.03-0.17
Metanol desnitrificacion sin separacion de biomasas
L odos activos desnitrificantes 0.17-0.55

Lodos activos con nitrificacion y
Lodo . » ] 0.06-0.38
o desnitrificacion sin separacion de biomasas
hidrolizado

L odos activos desnitrificantes -
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En segundo lugar se debe considerar € coste de la fuente externa de carbono y su
disponibilidad. Si esta fuente es un compuesto quimico (etanol, metanol, acido acético)
tendra un coste de mercado. En latabla 6.4 se presentan los precios de varias fuentes de

carbono.

Tabla 6.4. Precios de diferentes fuentes de carbono (Bilanovic et al., 1999).

Fuentedecarbono  Precio (US$/ton) (Afio 1995)  Relacion de precios

Acido acético 726.87 1.000
Acetona 859.04 1.182
Etanol 898.41 1.236
Metanol 150.22 0.207
Glucosa 561.67 0.773

Una alternativa es utilizar una fuente de carbono producida por el propio proceso, €l
lodo. No obstante, la materia organica del lodo esté4 en una forma poco biodegradable
por lo que necesita un tratamiento previo de hidrdlisis térmica o quimica, 1o que

significa también un coste afiadido.

En el proceso de disefio de una depuradora a escala industrial se debe incluir un estudio
a escala piloto con las posibles fuentes de carbono susceptibles de ser utilizadas. Estas
fuentes deben ser baratas y con una produccion suficiente para garantizar el
funcionamiento de la depuradora. Estos requisitos se cumplen con los llamados
subproductos, que son compuestos generados en una industria y gque no son
considerados residuos porque tienen alguna propiedad que los hace Utiles para alguna
actividad industrial.

6.3.3 Oxigeno disuelto (OD)

6.3.3.1 Nitrificacion

La velocidad de nitrificacion depende de la concentracion de OD del reactor. La

dependencia que la nitrificaciéon tiene del oxigeno puede describirse mediante una

cinética de Monod:
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SOz

v =y xS e
Ks,o2 +S‘oz

donde,
rn= velocidad de nitrificacion, mg N.mg SSV*.d*
I'nmax = Méxima velocidad de nitrificacion, mg N.mg SSv1.d*

So» = concentracion de OD, mg O,.1™

Ksoz = constante de semisaturacion, mg O,.1™

La influencia del OD en la velocidad de nitrificacion es funcion del valor de la
constante de semisaturacion del oxigeno (Kso,). En la tabla 6.5 se presentan diversas

valores bibliograficos de la constante de semisaturacion del oxigeno.

Tabla 6.5. Valores bibliogréficos de la constante de saturacién de oxigeno.

Ksoz (Mg 0217 Referencia
0.32 Hanaki y col., 1990
0.45-0.56 Stenstrom y Song, 1991
0.5-1.0 Henzey col., 1997

Debe tenerse en cuenta que | as limitaciones difusional es son importantes en |os sistemas
de lodos activos y que la transferencia de oxigeno en € reactor aerobio depende del
tamafio del floculo, de las condiciones de cargay de latemperatura. EI OD puede ser un
factor limitante si su valor es inferior a2 mg O..I™" y € tamafio del fléculo es mayor a
200 um (Beccari y coal., 1992).

Estequiomeétricamente se necesitan 4.57 kilogramos de oxigeno por cada kilogramo de
nitrogeno oxidado, por lo que la cantidad de oxigeno requerida por unidad de tiempo
(R,) para satisfacer la oxidacion de nitrogeno durante la reaccion de nitrificacion es la

siguiente:

~ o kg N 457kg0O, . . kg O
R, = carga de nitrégeno ( A ) . W = necesidad de oxigeno %
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6.3.3.2 Desnitrificacion

El OD inhibe la desnitrificacion en los sistemas de lodos activos. Esta inhibicion se

puede describir con una cinética de inhibicion no competitiva:

K|,o2
Dmax -
K|,o2 +Soz

o =r

donde,

rp = velocidad de desnitrificacion, mg N.mg SSv*.d*

I'o mex = Maxima velocidad de desnitrificacion, mg N.mg SSV™.d*
So» = concentracion de OD, mg O,.1™

K, 0z = constante de inhibicién, mg O,.1™"

La inhibicion de la velocidad de desnitrificacién por OD es funcion del valor de la
constante de inhibicion del oxigeno (K o). En latabla 6.6 se presentan diversas valores

bibliograficos de la constante de inhibicion del oxigeno.

Tabla 6.6. Valores bibliograficos de la constante de inhibicion del oxigeno.

K) 02 (mg 0217 Referencia
0.20 Henzey col., 1995
0.38 Ohy Silverstein, 1999

6.3.4 Alcalinidad

Durante & proceso de nitrificacion se produce un consumo de alcalinidad. Esta
disminucion de la alcalinidad ocurre Unicamente durante la primera etapa, es decir, en la
oxidacién de amonio a nitrito. Por cada mol de amonio que se oxida a nitrito se

consumen, aproximadamente, dos moles de bicarbonato:

NH, * +1.830, +1.98HCO, — 0.021C.H,NO, +0.98NO, +1.88H,CO, +1.041H,0

En numerosas ocasiones, las aguas residuales con ata carga de nitrégeno amoniacal

carecen de suficiente alcalinidad para que se pueda realizar una completa nitrificacion.
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Esta falta de acalinidad produce dos efectos: en primer lugar, las bacterias nitrificantes
carecen del carbono inorganico necesario para su metabolismo y, en segundo lugar, €l
pH de los reactores aerobios desciende hasta valores inferiores a 6. Para evitar estos dos

efectos es necesaria la adicion de una fuente externa de alcalinidad.

La eleccion de la fuente externa de alcalinidad debe hacerse en funcion del nimero de
equivalentes aportados y el precio de la base. También debe tenerse en cuenta el cation
asociado a la base afadida ya que puede provocar problemas de precipitaciones en €l
sistema de tratamiento. En la tabla 6.7 se presentan algunas de las bases que se pueden

utilizar como fuentes externas de alcalinidad.

Tabla 6.7. Fuentes externas de alcalinidad.

Fuente externade alcalinidad  equivalentesmol  kg/equivalente

Bicarbonato sddico 1 84
Carbonato sodico 2 53
Carbonato célcico 2 50
Hidréxido sadico 1 40
Lechadade ca 2 28

La cantidad de alcainidad adicionada depende de la concentracion de nitrégeno
amoniacal y alcalinidad del agua residual y del tipo de sistema de tratamiento. Si es un
sistema de lodos activos en € que se producen conjuntamente nitrificacion y
desnitrificacion, la cantidad de alcalinidad adicionada es, aproximadamente, la mitad de
la estequiométricamente necesaria ya que en el proceso de desnitrificacion se produce
un mol de bicarbonato por cada mol de nitrato. Si es un sistema de lodos activos
nitrificantes, la cantidad necesaria es la estequiométrica. Si los lodos activos
nitrificantes forman parte de un sistema de tratamiento en el que existe una posterior
etapa de desnitrificacion, se puede reducir € aporte externo de alcalinidad mediante la

recirculacion de parte del efluente de la etapa de desnitrificacion ala de nitrificacion.

La mejor estrategia para la adicion de la fuente externa de alcalinidad es instalar un
control de pH con adicion de una base solida. El control de pH proporciona la
alcalinidad necesariay permite trabgjar aun pH favorable para el proceso. El pH éptimo

de trabajo se encuentra en € rango 7.5-8.0.
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6.3.5 Efecto delatemperatura

La eliminacion bioldgica de nitrogeno esta muy influenciada por la temperatura,
especialmente el proceso de nitrificacion. El efecto de la temperatura sobre las
velocidades de nitrificacion y desnitrificacion se describe habitualmente con una

funcion detipo Arrenhius:

donde,
r; = velocidad de nitrificacion o desnitrificacion alatemperatura T;, kg N.kg SSV™*.d*

6 = factor de temperatura

Es especidmente dificil cuantificar el efecto de la temperatura sobre la velocidad de
nitrificacion porque el factor de temperatura depende de: 1a velocidad en los cambios de
temperatura, parametros de operacion de la planta depuradora y concentracion de
biomasa. Por esta razén, a la hora de disefiar una depuradora industrial es aconsejable
determinar experimentalmente el factor de temperatura para la nitrificacion en
condiciones similares a las de la planta depuradora industrial. Si se utiliza un factor de
temperatura bibliogréfico se debe escoger €l que esté determinado en condiciones méas

parecidas alas de la planta depuradora que se quiere disefiar.

El factor de temperatura en la desnitrificacion no estd tan influenciado por las
condiciones de operacion como € de nitrificacion, por 1o que pueden utilizarse con
mayor seguridad los valores bibliograficos. En las tablas 6.8 y 6.9 se presentan
diferentes factores de temperatura para | os procesos de nitrificacién y desnitrificacion:

Tabla 6.8. Factor de temperatura para el proceso de nitrificacion (Capitulo 2).

_ Rango de Factor de
Sstema
temperaturas (°C) temperatura
L odos activos con nitrificacion 15-25 1.06
y desnitrificacion sin 7-15 1.10
separacion de biomasas 2-7 1.40

15-25 114
10-15 1.29

Lodos activos nitrificantes
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Tabla6.9. Factor de temperatura para el proceso de desnitrificacion (Capitulo 3).

Rango de Factor de
Sstema
temperaturas (°C) temperatura
L odos activos con nitrificacion 7-17 1.06

y desnitrificacion sin

» ] 2-7 1.30
separacion de biomasas
) o 10-25 1.09
L odos activos desnitrificantes
6-10 1.33

6.3.6 Presencia de sustanciasinhibidorasde la nitrificacion

La nitrificacion estd inhibida por las formas no ionizadas de sus propios sustratos:
amoniaco y acido nitroso. Esta inhibicion es funcion de la temperatura 'y e pH, los
cuales determinan e equilibrio entre las formas ionizadas y no ionizadas de los
sustratos. Tanto las bacterias amoniooxidantes como las bacterias nitritooxidantes estan
inhibidas por ambos sustratos aunque, estrictamente, solo las inhibiciones por amoniaco
de las bacterias amoniooxidantes y por écido nitroso de las bacterias nitritooxidantes
son inhibiciones por sustrato. Las inhibiciones de las bacterias amoniooxidantes por
&cido nitroso y las bacterias nitritooxidantes por amoniaco no son inhibiciones por
sustrato y se pueden describir como inhibiciones no competitivas. En la tabla 6.10 se
presentan las concentraciones de amoniaco y acido nitroso que producen la inhibicion
los microorganismos nitrificantes. No obstante, estos rangos de concentraciones pueden
variar de un sistema a otro ya que |os microorganismos nitrificantes se pueden aclimatar

alosinhibidores.

Tabla 6.10. Concentraciones de inhibicion de la nitrificacion por amoniaco y acido nitroso

(Capitulo 4).
) Rango de concentraciones que producen inhibicion
Bacterias
mg NHz.I™? mg HNO,.I™
Amoniooxidantes 2.3-150 0.16-5.4
Nitritooxidantes 0.1-1.0 0.22-2.8

El proceso de inhibicion por amoniaco y écido nitroso es especialmente importante en

los tratamientos de aguas residuales con alta carga de nitrégeno. Cuanto mayor es la
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concentracion de nitrogeno amoniacal del afluente, mayor es la posibilidad de que se
produzca algun tipo de inhibicion. La inhibicion puede provocar diversos problemas:
descenso en la velocidad de nitrificacion, vertido de nitrogeno amoniacal, vertido de
nitrito e incluso la pérdida total de capacidad de nitrificacion. En la tabla 6.11 se
presentan las concentraciones de nitrogeno amoniacal y nitrégeno en forma de nitrito a
las que se inician los cuatro tipos de inhibicién en unas condiciones de 20 °C y
pH =7.5.

Tabla6.11. Tipo de inhibicion segin la concentracién de nitrégeno amoniacal y nitrégeno en

forma de nitrito en el reactor (20 °C; pH =7.5).

Tipo deinhibicién
[N-NH;"]T  [N-NO;]

(mgNJ?h  (mgNJI™

Amoni ooxidantes Nitritooxidantes

Amoniaco  A. nitroso  Amoniaco  A. nitroso

10 10 NO NO Inicio NO

50 50 NO NO S1 NO
100 100 NO NO Sl NO
200 200 Inicio NO S NO
300 300 Sl NO Sl NO
600 600 S Inicio Sl NO
800 800 Sl Sl Sl Inicio
1000 1000 Sl S Sl Sl
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7. DISENO DE UNA DEPURADORA INDUSTRIAL
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7.1 INTRODUCCION

En este capitulo se presenta € disefio de una planta depuradora industrial destinada al
tratamiento biolégico de dos aguas residuales, una de €llas con alta carga de nitrégeno
amoniacal y otra con materia organica. Previamente, se realiza una presentacion y

discusion técnica de diversas opciones de tratamiento alternativas a la escogida.

Los datos utilizados en e disefio se han obtenido con un estudio a escala de planta
piloto que se ha prolongado durante tres afios. La mayor parte de estos datos
experimentales estan recogidos en los capitulos previos de esta memoria de tesis
doctoral, aunque en este capitulo también se presentan datos experimentales
complementarios. Las previsiones de produccién de agua residual han sido facilitadas

por la empresa generadora del residuo.

Finalmente, se hace un estudio econémico del proyecto y una comparacion econdémica

con €l resto de alternativas.

7.2 ALTERNATIVASDE TRATAMIENTO

En este apartado se estudian diversas aternativas a tratamiento propuesto en este
estudio para la eliminacion del nitrogeno amoniacal del agua residual industrial. Estas
aternativas incluyen tratamientos fisico-quimicos y bioldgicos. En cada caso se
presenta un resumen del fundamento tedrico del proceso y se hace una comentario

critico sobre su posible aplicacién en el caso concreto del aguaresidual estudiada.

No se han estudiado alternativas de depuracion del agua residual con materia organica
ya que, a tratarse de DQO féacilmente biodegradable, €l proceso mas adecuado es un
tratamiento biolégico convencional de lodos activos aerobios. Actuamente, este
efluente es homogeneizado en dos balsas aeradas, |0 que permite verter por debajo del

limite legal.
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7.2.1 Procesos fisico-quimicos alter nativos

7.2.1.1 Eliminacién por absorcién

Existen cuatro sistemas convencionales de absorcion de nitrégeno amoniacal: torres de
absorcion por aire, torres de absorcion por vapor, lagunas de absorcion forzada (aeradas
mecanicamente) y lagunas de absorcién libre (sin aeracion) (Idelovitch y Michail,
1981).

Torres de absorcién por aire

El proceso consiste en la absorcion del amoniaco disuelto en el agua residual con
grandes cantidades de aire. Previamente, el pH del agua residual debe incrementarse
para pasar € nitrogeno amoniacal de amonio a amoniaco. Posteriormente, la corriente
de aire con amoniaco se pasa a través de otra torre donde es desabsorbido con &cido
sulfurico para producir sulfato amoénico. Las eficacias que se pueden alcanzar con este
sistema son, en general, satisfactorias, pero e proceso presenta dos limitaciones: la
formacion de carbonato célcico en la torre de absorcion y las dificultades de operacion

cuando la temperatura desciende por debajo de 0 °C por laformacion de hielo.

Torres de absorcién por vapor

El proceso es similar a la absorcion por aire excepto que se sustituye el aire por vapor.
Con este cambio se consiguen mayores eficacias, pero se aumenta €l coste del proceso
ya gue se necesita formar el vapor. En la figura 7.1 se representa el esquema de un
proceso de absorcion de amoniaco por vapor (Teichgréber y Stein, 1994). Se puede
observar que €l proceso consta de dos etapas. La primera consiste en la absorcion del
nitrdgeno amoniacal contenido en el agua residual mediante vapor de agua. Para poder
realizar la absorcion se necesita desplazar € equilibrio del nitrégeno amoniacal hasta
amoniaco mediante la adicion de hidroxido sodico a afluente. También se precisa un
sistema de generacién de vapor de agua. La segunda etapa es una desabsorcion en laque
no se utiliza &cido sulfurico sino que se emplea aguay se obtiene como residuo final del
proceso una corriente acuosa de amoniaco concentrado al 20 %.
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Figura 7.1. Esguema de un proceso de absorcién de amoniaco por vapor
(Teichgraber y Stein, 1994).

Lagunas de absorcion forzada

El proceso consiste en la retencién de agua residual con un elevado pH en balsas
equipadas con sistemas de agitacion que incrementan la superficie de contacto agua-aire
y aceleran e movimiento de las moléculas de gas. La eficacia de este proceso es mucho
menor que la de una torre de absorcion por aire, ademas de ser un método
potencialmente contaminante. Ademas, este tipo de tratamiento requiere una gran

superficie para construir |as balsas.

Lagunas de absorcion libre

El proceso consiste en la retencion de agua residual con un elevado pH en balsas que no
poseen ningun tipo de sistemas de agitacion por [o que se necesitan grandes tiempos de
residencia. Este proceso es e mas econdmico de los tres, pero es poco eficaz y

potencialmente contaminante.
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Aplicacion de la eliminacién por absorcion

Los dos métodos de absorcion por lagunaje no son vaidos para la eliminacion del
nitrogeno amoniacal de un agua residual con alta carga. Los otros dos métodos si se
pueden utilizar en ese tratamiento pero presentan algunos inconvenientes. El proceso de
absorcién por aire tiene una baja eficacia, por lo que e efluente resultante necesita un

post-tratamiento.

El proceso de absorcion por vapor tiene mayor eficacia, por 1o que puede llegar a ser
suficiente para la eliminacion de todo el nitrogeno amoniacal del agua residual. El
problema es €l destino final del residuo producido. Este residuo puede ser una corriente
acuosa de amoniaco concentrado o sulfato aménico solido. Una de las posibles
dternativa para gestionar este residuo es su utilizacion como materia prima para la
fabricacion de fertilizantes, pero esta opcion necesita la existencia de una industria de

produccion de fertilizantes interesada en absorber la produccién del residuo.
Otro serio inconveniente para la utilizacion del proceso de absorcion es el impacto
negativo que supone la presencia de una planta quimica en una empresa del sector

agroalimentario.

7.2.1.2 Eliminacién por precipitacion de magnesio amonio fosfato (estruvita)

Uno de los métodos para la eliminacién de nitrégeno amoniacal de aguas residuales es
la precipitacion quimica de magnesio amonio fosfato (MAF), llamado estruvita. El
MAF tiene una relacion molar 1:1:1 de Mg® : NH," : PO,¥ y su reaccion de

precipitacion es (Durrant y col., 1999):

Mg* +NH, * + HPO,* +6H,0 — MgNH PO, -6H,0 4 +H "

El proceso de precipitacion de MAF es complejo y esta sujeto a multiples interferencias,
especialmente la del ion calcio que puede precipitar como Cag(PO,), (Tlnay y col.,
1997). Los factores que controlan el proceso de precipitacion son: pH y relacién molar
Mg/N/P.
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El pH Optimo esta entre 9.0-9.5 (Booker y col., 1999; Kabdadi y col., 2000). Por otro
lado, existe discrepancia con respecto a cud esla optima relacion molar Mg/N/P. Seguin
Shiny Lee, (1997), larelacion molar optima es 1.5 moles de Mg por mol de N y P. Para
Tlnay y col., (1997) no esta clarala mejora del proceso por una adicién en exceso de
magnesio. Booker y col., (1999) encuentran que si serealiza el proceso de precipitacion
en e rango Optimo de pH, las relaciones molares se aproximan a 1:1:1 porque €l
precipitado formado esta compuesto por un 80 % de estruvita y, probablemente, un
20 % de MgHPO,. Cuando se redliza la precipitacion fuera de este rango 6ptimo de pH,
las proporciones de Mgy P aumentan por laformacion de Mgs(POy).. Si el pH esta por
encima de 9.8 también se produce la pérdida de nitrégeno por la volatilizacion del

amoniaco libre, o que reduce laformacion de estruvita.

El peso molecular de la estruvita es de 245 mg.mol ™, por lo que se forman 17.5 gramos
de estruvita por cada gramo de N-NH,". Eso significa que la eliminacion de nitrégeno
amoniacal por precipitacion de estruvita es un proceso con una gran produccion de
lodos. Ademas, hay que considerar que si € agua residual no contiene una relacion
molar 1:1:1 de Mg/N/P se debe afiadir gran cantidad de reactivos quimicos que aporten
magnesio y fosforo. No obstante, puede ser un buen método de depuracion cuando hay
grandes cantidades de nitrégeno amoniacal y fésforo en el agua residual o cuando €l
aguaresidual no se puede tratar biol 6gicamente ya que contiene toxicos o inhibidores de

lanitrificacion.

Existen algunos gjemplos de aplicaciones a aguas residual es reales como: la eliminacion
del 97 % del nitrogeno amoniacal del agua residual de una teneria que tiene una
concentracion de 1055 mg TKN.I™ (Tiinay y col., 1997) y la eliminacion del 90 % del
nitrégeno amoniacal de un lixiviado que contiene 2365 mg N.I™* (Kabdasli y col., 2000).

Aplicacion dela eliminacidn por precipitacion de estruvita

La eliminacién del nitrégeno contenido en el agua residual industrial mediante la

precipitacion de estruvita supondria la produccion diaria de 12.25 toneladas de estruvita:
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700kg N — NH,* y 17.5kg estuvita  12250kg estruvita
dia kgN-NH," dia

Esta elevada producciéon de estruvita supone un serio problema ya que incrementa
ampliamente la cantidad de residuo producido por la empresa. Una posible solucién
seria el empleo de la estruvita como fertilizante, pero es dificil encontrar una aplicacion

gue sea capaz de asumir un consumo de casi 12 toneladas diarias.

Otro problema adicional es € gasto de reactivos que se necesitaria para formar la
estruvita. Seria preciso afiadir magnesio y fosfato ya que la estruvita esté formada por
unarelacién molar 1:1:1 de Mg® : NH,": PO,> y el aguaresidual apenas contiene estas
sustancias. El pH necesario para conseguir la formacién de la estruvita no seria un
problema porgue el agua residual sale con un pH superior a 9.0 de un tratamiento fisico-

quimico previo.

El magnesio adiciona puede afiadirse como MgCl, o como MgO s ademas es necesario

subir € pH. En este caso se afiadiria una cantidad de MgCl.:

700kgN ~NH,"  95.2kg MgCl, _ 4760kg MgCl,
dia 14kg N — NH," dia

El fosfato deberia afadirse como una sal, por gemplo, potasio di-hidrogeno fosfato
(KH2PO,). Otra posibilidad es afiadir &cido fosférico. Si se utilizalasal se necesitarian:

700kg N —NH,"  136kg KH,PO, _ 6800kg KH,PO,
dia 14kg N — NH " dia

Por lo tanto, la eliminacion del nitrégeno amoniacal por formacién de estruvita podria
suponer la formacion de 12.25 toneladas diarias de residuo y € consumo de 4.8 y 6.8
toneladas diarias, respectivamente, de cloruro de magnesio y potasio di-hidrogeno
fosfato.
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7.2.1.3 Eliminacion por intercambio idnico

Unos de los materiales que se utilizan para eliminar nitrégeno amoniacal por
intercambio iGnico son las arcillas naturales y las zeolitas. Ambos son aluminosilicatos
hidratados, pero tienen diferente estructura cristalina.

L as zeolitas estén formadas por un esgueleto simétrico de tetraedros de AlO, y SiO4 que
configuran una estructura tridimensional de panal con una carga negativa. La carga
negativa es neutralizada por cationes como Na', K* o Ca*. Estos cationes son
intercambiables por ciertos cationes en solucion como metales pesados o amonio
(Curkovicy cal., 1997).

Las arcillas estdn compuestas por cristales extremadamente finos o particulas de
minerales arcillosos. Debido a esta finura, las particulas arcillosas tienen propiedades
guimicas de coloides. Los minerales arcillosos tienen una estructura cristalina de
|&minas tetraédricas y octaédricas. Las arcillas también tienen una carga negativa que se
compensa con cationes como Na“ o Ca?* que son intercambiables por ciertos cationes

como metal es pesados 0 amonio (Rozic y col., 2000).

No aparecen en la bibliografia muchas referencias de aplicaciones del intercambio
iénico para la eliminacion de nitrégeno amoniacal de aguas residuales, aunque los
trabajos existentes sefialan que el proceso solo es efectivo para aguas residuales con
100-200 mg N-NH,".I"* (Leakovic y col., 2000; Rozic y col., 2000). También existen
trabajos en los que se utiliza un sistema hibrido de eliminacién biolégica de nitrégeno
més intercambio iénico con zeolita (Son y col., 2000). En agunos de estos sistemas
hibridos se utiliza la zeolita como soporte para inmovilizar la biomasa nitrificante y asi

aumentar la concentracion de biomasa en € sistema (Lahav y Green, 1998).

Aplicacion de la eiminacidn por intercambio idnico

A lavista de los datos bibliogréficos, no es viable € tratamiento por intercambio iénico
del agua residua industrial debido, especiamente, a la elevada concentracion de
nitrégeno amoniacal. Quiza s se pudiese meorar e sistema biolégico con la
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inmovilizacion de la biomasa nitrificante en zeolita, aunque es una tecnologia muy

reciente y sin apenas aplicacion a escalaindustrial.

7.2.2 Procesos bioldgicos alter nativos

7.2.2.1 Sistemas con biomasainmovilizada (Biopelicul as)

Existen diversos sistemas de biopelicula para la eliminacién biolégica de nitrogeno:
filtros percoladores, filtros sumergidos, biodiscos rotatorios, lechos fluidizados y
reactores airlift. En estos sistemas se alcanzan elevadas concentraciones microbianas,
por lo que la capacidad de eliminacién de nitrégeno no esta limitada por la
concentracion de biomasa sino por los problemas de difusién de los sustratos en la
biopelicula. En el caso de la nitrificacion este problema es especialmente importante en
ladifusion del oxigeno disuelto (OD) y laalcalinidad.

Filtros percoladores

Un filtro percolador consta de un lecho con un soporte sobre el que crece adherida la
biomasa. El filtro suele ser circular y € liquido a tratar se distribuye por la parte
superior mediante un sistema de alimentacion giratorio. El soporte debe tener una
elevada superficie especificay suele ser de material plastico o ceramico. La superficie
especifica de estos sistemas alcanza valores de hasta 300 m?/m®. La concentracion de
solidos que se puede acanzar en un filtro percolador se encuentra entre
5000-7000 mg SST.I™.

Filtros sumergidos

Los filtros sumergidos son una modificacion de los filtros percoladores, en los que €l
lecho sobre €l que crecen los microorganismos se mantiene sumergido continuamente
en el agua residual. La superficie especifica de estos sistemas alcanza valores de entre
300-500 m%m°, mientras que la concentracién de solidos puede ser de
10000-20000 mg SST.I™%,
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Biodiscos rotatorios

Los biodiscos rotatorios consisten en una serie de placas circulares, dispuestas sobre
g es horizontal es rotatorios, parcialmente sumergidas en el agua residual, sobre las que
se adhiere la biomasa. La velocidad de rotacion suele ser baja (entre 1y 3 rpm) v,
normamente, un 40 % del biodisco se mantiene sumergido en e agua residual. El
rendimiento de un biodisco puede ser mejorado por cambios en la direccién de flujo ya
gue en las Ultimas etapas € desprendimiento de biomasa es mayor y con los cambios de
direccion se consigue una biopelicula més uniforme. La superficie especifica de estos
sistemas alcanza valores de entre 200-300 m%m?®. La concentracion de sdlidos en estos
sistemas al canza valores de 20000-40000 mg SST.I™%.

Reactor es de lecho fluidizado

Las unidades de lecho fluidizado consisten en torres que contienen arena u otro soporte
de tamafio pequefio sobre € que crece la biomasa. La fluidizacion de las particulas se
consigue recirculando el efluente en e que se introduce aire u oxigeno. La superficie

especifica estad comprendida entre 2000 y 3000 m?/m®.

Reactores airlift

Una alternativa a lecho fluidizado es €l reactor airlift con un tubo interno por € que se
introduce una corriente de aire que provoca €l arrastre del liquido y la consiguiente
fluidizacion de las particulas de arena con biomasa. El aire se utiliza tanto para
favorecer el contacto entre el liquido como para suministrar €l oxigeno necesario para

|as reacciones de oxidacion.

Lamayor ventgja de los sistemas de biopelicula es la elevada concentracion de biomasa
a la que pueden trabgjar. Esta gran concentracion de biomasa permite obtener altas
velocidades de nitrificacion y desnitrificacion. El inconveniente es que los problemas
difusionales en la biopelicula condicionan e funcionamiento de estos sistemas. La
concentracién de OD necesaria para trabajar con un sistema de biopelicula es mayor que
la necesaria para un sistema de biomasa en suspension. La reaccién de nitrificacion es



Tesis 143

de orden cero respecto al OD slo con concentraciones superiores a4 mg O,.1™ (Cegen
y Goneng, 1995). Los problemas de difusion de la alcalinidad pueden provocar que el
pH del interior de la biopelicula sea una unidad inferior a del liquido mezcla
(Szwerinski y col., 1986).

L os trabaj os que comparan sistemas de biopeliculay sistemas de biomasa en suspension
para el tratamiento de la misma agua residual suelen concluir que e sistema de
biopelicula tiene una eficacia ligeramente superior al sistema de biomasa en suspension,
pero que la utilizacién a escala industrial de las biopeliculas comporta muchas mas
dificultades que € uso de lodos activos. Hailijoki y col., (2000) encuentran resultados
similares de nitrificacion entre un sistema de lodos activos y un sistema de biopelicula
gue trabajan en paralelo con la misma agua residual. Tan solo cuando la temperatura
desciende a 5 °C se aprecia unamayor eficacia del sistemade biopelicula. Arnoldy col.,
(2000) comparan la eficacia en € tratamiento de un agua residual industrial entre
sistema de biopelicula y un sistema de lodos activos. La eficacia del sistema de
biopelicula es ligeramente superior a la del sistema de lodos activos, pero los autores
sugieren gue utilizar biopeliculas a escalaindustrial es muy complicado.

Aplicacion de sistemas biol dgicos con biomasa inmovilizada

La utilizacion de un sistema de biomasa inmovilizada supondria una mayor
concentracion de biomasa en los reactores hioldgicos. De esta manera se podrian
conseguir mayores velocidades de nitrificacion y desnitrificacion por volumen de
reactor, o lo que es lo mismo, reducir el volumen de dichos reactores con respecto a la
aternativa de lodos activos. La utilizacion de esta alternativa también representaria no
tener que construir los dos sedimentadores necesarios en un sistema de lodos activos
con biomasas separadas. Estos sedimentadores podrian sustituirse por algin sistema de

filtrado de los lodos que se haya en el efluente de los reactores.

No obstante, no todo serian ventgjas respecto a un sistema de biomasa en suspension.
Con la biomasa inmovilizada se produce un mayor gasto de aeracion ya que, debido a
los problemas difusionales, la concentracion de OD necesaria en |os reactores es mucho
mayor que en el sistema de lodos activos.
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7.2.2.2 Procesos de eliminacion de nitrégeno por nitritacion

L os procesos de eliminacion de nitrégeno por nitritacién consisten en una oxidacion del
nitrégeno amoniacal hasta nitrito con una posterior desnitrificacion con e nitrito como
aceptor de electrones. Este proceso presenta una serie de ventgjas con respecto a
proceso convencional de eliminacion de nitrégeno via nitrato: una reduccion del 40 %
de la materia organica necesaria para la desnitrificacion, un ahorro del 25 % del oxigeno
necesario parala oxidacién hasta nitrato, una reduccién del 30-40 % del volumen de los
reactores y una mayor velocidad de desnitrificacion (Turk y Mavinic, 1989; Abeling y
Seyfried, 1992).

La oxidacién parcial del nitrogeno amoniacal hasta nitrito se consigue con la inhibicion
de las bacterias nitritooxidantes. Para poder inhibir las bacterias nitritooxidantes sin
afectar a las amoniooxidantes es necesario mantener una concentracion de amoniaco
libre en el sistemaentre 1y 6 mg NHs.I™ (Surmacz-Gérskay col., 1997). Otros factores
gue se deben controlar para conseguir la oxidacion sdlo hasta nitrito son: la
concentracion de oxigeno disuelto, que debe ser menor a 2.0 mg O™, & valor del pH,

gue debe ser elevado y mantener unatemperatura cercanaa 25 °C (Yoo y col., 1999).

El principal problema de estos sistemas es mantener la acumulacion de nitrito ya que, a
medida que transcurre el tiempo, los nitritooxidantes se aclimatan al amoniaco libre y
oxidan € nitrito a nitrato (Villaverde y col., 2000). Se han probado diversas estrategias
para mantener la acumulacién de nitrito: disminucion del tiempo de residencia celular,
incremento de la concentracion de amoniaco libre, doble inhibicion con clorato sddico y
una desnitrificacion interna. De todas ellas, la mas eficaz resulta ser 1a desnitrificacion
interna, que elimina e nitrito del sistema y, por lo tanto, dgja sin sustrato a los
nitritooxidantes. No obstante, ninguna de las alternativas permite mantener

indefinidamente la acumulacidn de nitrito (Turk y Mavinic, 1989).

La eliminacion de nitrdgeno via nitrito es un proceso conceptual mente muy interesante
desde €l punto de vista cientifico y € punto de vista de ingenieria. Supone racionalizar y
optimizar la energia necesaria para transformar biol 6gicamente e nitrogeno amoniacal
hasta nitrégeno gas. No obstante, presenta €l serio inconveniente del desconocimiento
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del mecanismo por e cual las bacterias nitritooxidantes acaban adaptandose a
nitrogeno amoniacal y cesan en su inhibicion. Este problema condiciona todos los

intentos de escalar este tipo de procesos a escalaindustrial.

Otro problema que presenta € tratamiento de un agua residual con ata carga de
nitrogeno es la posibilidad que la concentracion de nitrito que se acumule en el sistema
Ilegue ainhibir la actividad de |as bacterias amoniooxidantes y, por lo tanto, se paralice

todo €l proceso.

A pesar de los inconvenientes y la falta de conocimiento es reto conseguir que plantas
depuradoras con eliminacion bioldgica de nitrégeno via nitrato trabajen con € proceso
via nitrito. Cualquier avance que se logre en ese sentido congtituira un ahorro de
energia, aunque precise de un alto grado de capacitacion técnica del personal que
gestione la depuradora y una gran inversion en control del sistema. Este control debe
constar de analizadores en linea que permitan monitorizar y controlar el proceso en

tiempo real.

7.2.2.3 Proceso SHARON (Single reactor High activity Ammonia Removal over
Nitrite)

Uno de los sistemas biol 6gicos mas innovadores para nitrificar aguas residuales con alta
carga de nitrogeno es el proceso SHARON (Hellingay col., 1998). Este proceso operaa
alta temperatura (30-40 °C) y pH = 7-8. El tiempo de residencia celular (TRC) esigua
al tiempo de residencia hidraulico (TRH) porque la elevada temperatura del proceso
permite alcanzar altas velocidades de crecimiento celular. La elevada temperatura
produce un segundo efecto. A temperaturas entre 5-20 °C, los microorganismos
nitritooxidantes crecen mas rapido que loa amoniooxidantes, por o que e amonio se
oxida hasta nitrato. No obstante, a temperaturas superiores a 30 °C, ocurre lo contrario y
los amoniooxidantes crecen mas deprisa. Ademés, como e TRC es igua a TRH,
fijando un adecuado TRH se consigue lavar los nitritooxidantes del sistemay trabajar

sblo con amoniooxidantes, por lo que el nitrégeno amoniacal solo se oxida hasta nitrito.
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7.2.2.4 Proceso combinado SHARON-ANAMMOX

Una mejora del proceso SHARON es su combinacion con e proceso ANAMMOX
(Jetten y col., 1999). El proceso ANAMMOX (Anoxic Ammonium Oxidation) consiste
en la transformacion de nitrito en nitrégeno gas en condiciones anoxicas utilizando el
nitrogeno amoniacal como donador de electrones. Las bacterias que realizan este
proceso son autétrofas, 1o que significa que no se necesita una fuente de carbono
organico. La combinacion SHARON-ANAMMOX consiste en utilizar €l efluente del
proceso SHARON como afluente del proceso ANAMMOX. De esta manera solo se
necesitan 1.7 kg O./kg N y no se precisa DQO, mientras que en un sistema biologico

convencional se necesitan 4.6 kg O./kg N y, aproximadamente, 4.5 kg DQO/kg N.

La tecnologia SHARON-ANAMMOX tiene muchas posibilidades como tratamiento de
aguas residuales con alta carga de nitrégeno amoniacal, pero su aplicacion a escala
industrial es todavia muy pequefia ya que es un proceso de reciente creacion. Ademés,
€s un proceso altamente complejo que necesita un estricto control de las condiciones de
operacion. Estas dos caracteristicas, novedad y complegjidad, hacen poco viable su

utilizacion actual como proceso industrial depuracion.

7.3 DISENO DE UNA PLANTA DEPURADORA INDUSTRIAL

7.3.1 Produccién de aguaresidual

El cauda de las dos aguas residuales generadas en la empresa Freixenet SL. variaalo
largo del afio. En las tablas 7.1y 7.2 se presentan las producciones de ambos efluentes
industriales. Se puede observar que la produccién mas variable es la del agua residual
amoniacal, cuyo caudal diario cambia hasta cuatro veces. Ademés, durante un periodo
de un mes no se produce agua residual amoniacal. El disefio de la planta depuradora
industrial debe prever estas variaciones estacionales ya que se requeriran estrategias
especificas de actuacion en la planta depuradora en cada uno de los cambios de

produccion.
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Tabla 7.1. Produccion de agua residual amoniacal.

Periodo del afio Caudal (m°.d?)  Caudal méasico de nitrégeno (kg.d™)
Enero-Julio 105 700
Agosto 70 430
Septiembre 105 700
Octubre 0 0
Noviembre-Diciembre 70 430

Tabla 7.2. Produccion de aguaresidual con materia organica.

Periodo del afio Caudal (m°.d?)  Caudal mésico de DQO (kg.d™)
Enero-Julio 430 516
Agosto 270 324
Septiembre-Diciembre 430 516

7.3.2 Configuracién delaplanta depuradoraindustrial

La configuracion escogida para el disefio de la depuradora industrial es un sistema de
lodos activos con biomasas separadas, es decir, con dos etapas independientes, una
primera de nitrificacion y una segunda de desnitrificacion. Para separar ambas etapas se

necesitan dos sedimentadores.

La figura 7.2 muestra el diagrama de proceso de la planta depuradora. El volumen de
reaccion requerido para cada proceso biolégico se ha dividido en dos reactores para
facilitar la versatilidad del sistema y favorecer las labores de mantenimiento. En cada
proceso se ha situado una arqueta (AR-1 y AR-2) que recibe todas las corrientes de
entrada: afluentesy recirculaciones y las homogeniza antes de entrar a los reactores. La
corriente de salida de cada arqueta se divide en dos corrientes de idéntico caudal que
son los afluentes de cada reactor. Todas las corrientes de la planta depuradora se

desplazan por gravedad excepto las recirculaciones de agua o de lodos.

El primer proceso, nitrificacion, cuenta con dos reactores aerados (R-1 y R-2), un
sedimentador (DE-1) y un tanque de homogeneizacion (T-1) para €l agua residual
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amoniacal. En cada reactor hay un lazo de control de pH que precisa de un sistema de
adicion de carbonato solido, formado por un dosificador de tornillo sinfiny unatolva de
amacenamiento (DO-1 y DO-2). Las corrientes que se mezclan en la arqueta AR-1 'y
gue constituyen e afluente del sistema nitrificante son tres. el agua residual amoniacal
(4), la recirculacion de lodos (16) y una recirculacion de parte del agua de salida del
sistema desnitrificante (33). Con esta Ultima corriente se recupera parte de la a calinidad

formada en la etapa de desnitrificacion.

El segundo proceso, desnitrificacion, cuenta con dos reactores (R-3 'y R-4), un tanque de
contacto aerobio (CA-1) y un sedimentador (DE-2). Los reactores desnitrificantes
cuentan con la posibilidad de ser aerados porque estos reactores eran previamente unas
balsas aeradas que se utilizaban en otro proceso. Para dar mas versatilidad a la
depuradora no se ha creido conveniente eliminar el sistema de aeracion. En el contacto
aerobio se produce € arrastre por aire del nitrogeno gas formado en la desnitrificacion

y, de esta manera, se evitan problemas de mala sedimentabilidad en el sedimentador.

Las corrientes que se mezclan en la arqueta AR-2 y que constituyen el afluente del
sistema desnitrificante son seis: la salida del sistema nitrificante (14), € agua residual
con materia organica (20), la fuente externa de carbono (22), la recirculacién de lodos
(36) y los retornos del agua clarificada en el secado de los lodos purgados (39 'y 43). La
corriente de agua residual con materia organica pasa por un pretratamiento, consistente
en un filtro de rgja (F-1), antes de llegar a sistema desnitrificante. La fuente externa de

carbono se almacena en un depodsito especia (T-2).

El sistema de secado de los lodos purgados esta formado por un espesador-floculador
(DE-3) y por una bomba centrifuga (C-1). La corriente de lodos concentrados que se
obtiene del tratamiento de secado (41) se recoge en un contenedor que se vacia cada 2

dias.



Figura 7.2. Diagrama de proceso de la depuradora industrial
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7.3.3 Disefio de equipos

7.3.3.1 Tanque de homogeneizacion (T-1)

El tanque de homogeneizacion debe amacenar la produccion de agua residua
amoniacal de un diay, de esta manera, controlar posibles incidentes puntual es acaecidos
en € tratamiento fisico-quimico previo. En la tabla 7.3 se presentan los parametros de

disefio de este tanque:

Tabla 7.3. Pardmetros de disefio del tanque de homogeneizacion.

Caudal méximo de agua 105 m°.d™
amoniacal

Tiempo deresidencia 1d
hidraulico

Volumen 125 m*
Altura 5m
Arista 5m

7.3.3.2 Reactores de nitrificacion (R-1y R-2)

El volumen necesario para €l proceso de nitrificacion se ha separado en dos reactores
para conseguir flexibilidad en € tratamiento. La produccion de agua residual amoniacal
no es constante a lo largo del afio, por 1o que el funcionamiento de la planta depuradora
se debe adecuar a cada periodo. Ademas, con dos reactores se pueden realizar con

mayor facilidad |as operaciones de mantenimiento.

Los reactores nitrificantes se han disefiado para las condiciones mas desfavorables de

temperaturay carga masica de nitrogeno (tabla 7.4):

Tabla 7.4. Condiciones de disefio de | os reactores biol &gicos.

Minima temperatura del agua en las balsas 12°C

M axima carga de nitrégeno 700 kg.d™*
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El volumen de cada uno de los reactores nitrificantes es funcion de la velocidad de
nitrificacion y de la concentracion de biomasa. La velocidad de nitrificacion a 12 °C se
puede conocer con el factor de temperatura determinado durante el estudio en planta
piloto (capitulo 2):

ry, 12°C)=r,, (15°C)- 0™ = 0.10-1.14">* = 0.07kgN .kgSSV *.d*

La concentracion de biomasa en el reactor se ha decidido en funcion del valor medio de
la concentracion de biomasa nitrificante existente en la planta piloto. En lafigura 7.3 se
presenta la concentracion de biomasa en el sistema nitrificante a lo largo de 400 dias de
estudio. La concentracion media de biomasa es de 3633 + 1143 mg SSV.I"}, mientras
que la de sdlidos totales es de 8056 + 1632 mg SST.I™, por lo que el porcentaje medio

de volétiles en @ lodo nitrificante es un 45 + 14 %.

En funcion de estos datos se ha previsto una concentracion de 4000 mg SSV.I™ en los
reactores nitrificantes, con un porcentgje de solidos volatiles respecto de solidos totales
del 50 %.
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Figura 7.3. Concentracién de biomasa del sistema nitrificante en planta piloto.
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Finalmente, el volumen de nitrificacion es:

kgN kgssv-d  nv
d 007kg N 4kg SV

Volumen nitrificacién =700 = 2500m°

Por o tanto, cada reactor nitrificante deberia tener un volumen de 1250 m°. Teniendo en
cuenta las condiciones mas desfavorables, las dimensiones de un reactor cuadrado con
un volumen de 1350 m® son las presentadas en latabla 7.5.

Tabla7.5. Dimensiones del reactor.
Profundidad 6m
Aristas 15m

Lasalida de los reactores se realiza por rebosadero, y la entrada por conexion directa de
tuberia desde la arqueta al reactor.

Cada uno de los reactores nitrificantes cuenta con un sistema de aeracion. Existen dos
posibilidades para el sistema de aeracion: difusores de aire con soplante o adicion de

oxigeno puro.

La adicion de oxigeno puro tiene un mayor coste de explotacion, mientras que la opcion
de difusores de aire requiere mayor mantenimiento. Este mantenimiento consiste en el
vaciado del reactor biolégico y limpieza de los difusores cada cierto periodo de tiempo,
gue puede ser de 2 a 3 anos. La opcion escogida es la de difusores de aire de burbuja
fina ya que & mantenimiento puede redizarse con facilidad durante alguno de los
periodos en los que disminuye e caudal de agua residual amoniacal. Durante estos
periodos, la planta depuradora puede trabajar con un solo reactor nitrificantey en e otro

se pueden realizar operaciones de mantenimiento.

El sistema de agitacion consiste en dos agitadores sumergidos de 5 kW en cada reactor.
Este sistema de agitacion independiza la homogeneizacion del sistema de su aeracion y,

por lo tanto, permite una mayor flexibilidad del proceso.
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Calculo de la cantidad de oxigeno necesaria para la nitrificacion.

Estequiométricamente se necesitan 4.57 kilogramos de oxigeno por cada kilogramo de
nitrogeno oxidado. Teniendo en cuenta que la carga méasica de nitrégeno es de 700 kg
N-NH,".d*, se puede determinar que la masa de oxigeno requerida por unidad de
tiempo (R,) para satisfacer la oxidacion de nitrégeno durante la reacciéon de nitrificacion

eslasiguiente:

kg N-NH," 457kgO, _ ., kg0,
d kg N—NH, d

R =700

Célculo de la cantidad de carbonato sédico gue debe adicionarse para la nitrificacion.

El agua residual amoniacal no contiene suficiente alcalinidad para nitrificar
700 kg N-NH4*.d* por lo que es necesario una fuente externa de alcalinidad. Esta
adicion de alcalinidad se realiza con un control de pH que afiade carbonato sodico
solido. Para calcular la cantidad diaria de carbonato sddico necesaria se redliza un
balance de materia para € carbonato en la planta depuradora. En la figura 7.4 se
representa un esguema de la planta depuradora con las diferentes corrientes de entrada y

salida de carbonato y los puntos en |os que hay consumo y generacion de carbonato.

Carbonato adicionado
por e control de pH

Carbonato aportado A - Carbonato que sale Carbonato que sale
por el aguaresidual, | Carbonato consumido delosreactores Carbonato generado delosreactores
amoniaca en lanitrificacion nitrificantes en la desnitrificacion desnitrificantes »

A

Carbonato recirculado desde |a desnitrificacion

Figura 7.4. Balance de materia para el carbonato en la planta depuradora.
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Carbonato consumido en la nitrificacion.

El carbonato consumido en lanitrificacion se calcula a partir de la estequiometria de la
reaccion de nitrificacion. En dicha reaccién se consume un mol de carbonato por cada
mol de nitrégeno amoniacal oxidado.

kg N-NH,” lkmol N-NH,” 1kmol Na,CO, 106kg Na,CO,
d 14kg N—NH," 1kmol N—NH," 1kmol Na,CO,

kg Na,CO,

700 = 5300

Carbonato generado en la desnitrificacion.

En la reaccion de desnitrificacion se genera acalinidad. La cantidad de carbonato
formado es funcion de la estequiometria de |a reaccion de desnitrificacion. Esta reaccion
es especifica para cada fuente de carbono, por |o que la cantidad de carbonato producido

depende de la fuente de carbono empleada.

Mezcla de etanal:

700 kg N-NH,” 1kmol NO,” 0.714kmol NaHCO, 1kmol Na,CO, 106 kg Na,CO, 1892 kg Na,CO,
d 14kgN-NH,”  1kmol NO,”  2kmol NaHCO, 1kmol Na,CO, d

Mezcla de metanol:

200K N=NH," 1kmol kmol NO,” 0.76 kmol NaHCO, 1kmol Na,CO, 106 kg Na,CO; _, . , kg Na,CO,
d 14kgN—NH," 1kmol NO,”  2kmol NaHCO, 1kmol Na,CO, d

Carbonato aportado por € agua residual amoniacal.

La concentracion de bicarbonato en € afluente amoniacal tiene un valor medio de
2.0 kg HCO5.m™. Con esta concentracion y el caudal de agua amoniacal, 105 m*.d?, se

puede calcular la cantidad de carbonato aportado por esta corriente.

m® 2.0kg HCO,” 1kmol HCO,” 1kmol Na,CO, 106 kg Na,CO,

105™ kg Na,CO,

=182
m?® 61kg HCO,” 2kmol HCO,” 1kmol Na,CO,
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Carbonato gue sale de los reactores nitrificantes.

Debido a que e control de pH por adicion de carbonato sodico del proceso de
nitrificacion mantiene el valor de pH en 7.5, la concentracién de bicarbonato de los
reactores nitrificantes se mantiene constante en un valor de 2.1 kg HCOs.m™. Teniendo
en cuenta que el caudal de salida del decantador de nitrificacion es de 630 m*.d™ se

puede calcular la cantidad de carbonato que sale de |os reactores de nitrificacion.

m® 2.1kgHCO,” 1kmol HCO,” 1kmol Na,CO, 106kg Na,CO,

630 kg Na,CO,
d m’ 61kg HCO,” 2kmol HCO,” 1kmol Na,CO,

=1150

Carbonato que sale de |os reactores desnitrificantes.

Con € carbonato generado en la desnitrificacion y el procedente de los reactores
nitrificantes, se puede determinar la cantidad de carbonato en la salida de |os reactores
desnitrificantes. El carbonato aportado por el efluente con materia organica es

despreciable.

Mezcla de etanol:

S=E+G=1150"NCO;s | 1ggp KINACO, _ 3042k9'\"32€o3
Mezcla de metanol:
S=E+G =1150 INECOs | 5074 KINGCO, _ 5y, kgNa,COy

Carbonato recirculado desde |a desnitrificacion.

Para aprovechar parte de la alcalinidad generada en la desnitrificacion y disminuir la
cantidad de carbonato sddico adicionado se recircula una parte del agua de salida del
sedimentador del sistema desnitrificante hasta |os reactores nitrificantes. Se ha decidido

recircular un caudal 5 veces superior a caudal de agua residual amoniacal. Este caudal
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de recirculacion afecta a diversos aspectos del disefio: cantidad de carbonato adicionado
diariamente, superficie de los sedimentadores, caudal de los equipos de bombeo y
control del proceso. Por este motivo, €l caudal de recirculacién elegido es un valor de

compromiso entre todos estos aspectos del disefio.
El caudal de salida del sedimentador de desnitrificacion es 1062 m*.d* y e de
recirculacion de 525 m®.d™*. Con estos datos se puede calcular la cantidad de carbonato

recirculado.

Mezcla de etanol:

3042 kg Na,CO, 1d 29 kg Na§CO3
d 1062 m m
3
525" 29K NACO;s _ 15 kg Na,CO;
m

Mezcla de metanol:

3164kg Na,CO,  1d : :3.0kg NaECO3
d 1062 m m
3
525r3-3.ok9 Na,CO; _ 15750 Na,CO,
m

Carbonato adicionado por el control de pH.

Finalmente, el carbonato que es necesario adicionar mediante el control de pH esigual
a carbonato necesario para la nitrificacion menos el carbonato aportado por el agua

residual amoniacal y €l recirculado desde |a desnitrificacion.

Mezcla de etanal:

kg Na,CO, kg Na,CO, kg Na,CO, kg Na,CO,

5300 —-1523 -182 = 3595 ~ 68% del total necesario
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M ezcla de metanal:

kg Na,CO, kg Na,CO, kg Na,CO, kg Na,CO,

5300 -1575 -182 = 3543 ~ 67% del total necesario

7.3.3.3 Reactores de desnitrificacion (R-3y R-4)

Como reactores de desnitrificacion se ha decidido utilizar dos balsas existentes en la
empresa que funcionan como tanques de homogeneizacién del agua residual con

materia organica. Cada una de estas bal sas tiene un volumen de 300 m®.

El volumen de reactor necesario parala desnitrificacion se ha calculado paralas mismas
condiciones de temperatura y carga masica de nitrégeno que los reactores nitrificantes.
El volumen de cada uno de los reactores desnitrificantes es funcion de la velocidad de

desnitrificacion y de la concentracion de biomasa.

La velocidad de desnitrificacion depende de la temperatura y de la fuente de carbono
externa utilizada. En la planta depuradora industrial se pueden llegar a utilizar dos
fuentes de carbono externas diferentes:. un residuo de acoholera, formado
mayoritariamente por etanol y una mezcla de metanol con acetona y alcohol
isopropilico. La velocidad de desnitrificacion con cada una de estas fuentes de carbono
a 12 °C se puede conocer con el factor de temperatura determinado durante el estudio en

planta piloto (capitulo 3):

Mezcla de etanol:
o, (12°C)=r,, (20°C)- 0™ = 0.64-1.09"*) = 0.32kgN .kgSSV *.d

Mezcla de metanol:
Iy, (12°C)=r,, (25°C)- 0™ = 0.17-1.09">%) = 0.06kgN kgSSV *.d

La concentracion de biomasa en el reactor se ha decidido en funcion del valor medio de
la concentracion de biomasa desnitrificante existente en la planta piloto. En lafigura7.5
se presenta la concentracidn de biomasa en e sistema desnitrificante a lo largo de 400

dias de estudio. La concentracion media de biomasa es de 6968 + 1544 mg SSV.I7,
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mientras que la de sdlidos totales es de 12851 + 3403 mg SST.I*, por lo que e
porcentaje medio de volétiles en e lodo nitrificante es un 55 + 10 %. En funcion de
estos datos se ha previsto una concentracion de 7000 mg SSV.I" en los reactores

desnitrificantes, con un porcentaje de solidos volétiles respecto de sblidos totales del
55 %.

Finalmente, el volumen de desnitrificacién necesario es:

Mezcla de etanal:

kgN kgssv.d  m’

Volumen desnitrificacion =700 : =313m®
d 032kgN 7kg SV
Mezcla de metanol:
. 3
Volumen desnitrificacién =700 kgN kgSSv-d — m =1667m°

d 006kgN 7kg SV

20000

18000 A
16000 A
14000 A
12000 A

10000 ~

6000 - _

Sélidos en suspension (mg.I™)

4000 ~

2000 -

O T T T
0 100 200 300 400

Tiempo (dias)
Figura 7.5. Concentracién de biomasa del sistema desnitrificante en planta piloto.
S se utiliza la mezcla de etanol, cada reactor desnitrificante tiene un volumen de

157 m°. Como cada una de las balsas existentes tiene 300 m® de volumen, & sistema

desnitrificante tiene un margen de seguridad de casi un 200 %.



Tesis 159

Empleando la mezcla de metanol, cada reactor desnitrificante tiene un volumen de
834 m®. Esto significa que esta fuente de carbono no se puede utilizar en condiciones de
alta carga 'y baja temperatura. Para conocer a partir de que temperatura se puede utilizar
esta fuente de carbono en condiciones de méxima carga se calcula la velocidad de

desnitrificacidn minima necesaria:

. e kg N 3 kg N
Velocidad de desnitrificacion =700 g _m 1 ;= .1797

d 7kgSSV 600m kg SSv -d
Esta es la velocidad de desnitrificacion que se alcanza a 25 °C (capitulo 3), por 1o que
sblo con temperaturas cercanas 0 superiores a 25 °C se puede utilizar como Unica fuente
de carbono externa la mezcla de metanol.

La salida de los reactores se realiza por rebosadero, y la entrada por conexion directa de
tuberia desde la arqueta a reactor. Para transformar las balsas de homogeneizacion en
reactores de desnitrificacion deben colocarse dos agitadores sumergidos en cada reactor.
Cada uno de estos agitadores tiene 1.5 kW de potencia. Los sistemas de aeracion
existentes en las balsas no son necesarios para €l proceso de desnitrificacion, pero se ha
optado por no desmantelarlos ya que pueden permitir una mayor versatilidad en el
proceso.

Célculo de la cantidad de fuente de carbono externa que debe adicionarse para la

desnitrificacion.

Cantidad de materia organica aportada por €l agua residual.

Una parte de la materia organica necesaria para €l proceso de desnitrificacion es

aportada por uno de los dos efluentes tratados en la depuradora. Esta corriente tiene un

caudal 430 m*.d™ y una concentracion media de 1.2 kg DQO.m™, lo que equivale &

ﬂS 1.2kg DQO kg DQO
d m°

430 =516
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Como esta materia organica es principa mente etanol, se puede calcular la cantidad de
nitrogeno desnitrificado utilizando la relacion DQO/N obtenida para e etanol

experimental mente en planta piloto (capitulo 3):

516

kg DQO kg N _120kg N
d 4.3kg DQO d

Por lo tanto, se necesita una fuente de carbono externa para desnitrificar:

kg N kg N

700K N _150KIN _ ggka N
d d

d

Cantidad de fuente carbono externa necesaria.

Para calcular la cantidad fuente de carbono externa necesaria en e proceso de

desnitrificacion se utilizan los datos de la tabla 7.6:

Tabla 7.6. Caracteristicas de |as fuentes externas de carbono.

Residuos de destilacion  Mezcla de metanol

Relacion DQO/N experimental

4.6 39

necesaria parala desnitrificacion

Concentracion DQO (kg.I™) 1.4 0.9
Mezclade etanal:

530 kg N 4.6kg DQO m® . m° mezlaCH,CH,OH
d kN 1400kgN d
Mezcla de metanol:
kgN 39kgDQ0O m® m® mezcla CH ,OH

580 251

d kyN  900kgN = d




Tesis 161

7.3.3.4 Tangque de contacto aerobio (CA-1)

El contacto aerdbico CA-1 estd situado entre los reactores de desnitrificacion y el
decantador del sistema desnitrificante. ES un tanque agitado, con entrada de aire por la
parte inferior para provocar e desprendimiento del nitrégeno gas atrapado en los
floculos bioldgicos y evitar posteriores problemas de sedimentacion en el decantador.

En latabla 7.7 se presentan |os parametros de disefio del contacto aerobio.

Tabla 7.7. Pardametros de disefio del contacto aerobio.

Caudal méximo de entrada 1063 m>.d™*
Tiempo de residencia hidréulico 3h
Volumen 180 m°
Altura 5m
Arista 6m

La aeracion se realiza mediante un grupo soplante y el equipo de distribucién de aire en

el fondo del tanque esta formado por difusores de burbujafina.

7.3.3.5 Sedimentadores de los sistemas nitrificante y desnitrificante (DE-1y DE-2)

La separacion de los solidos en suspension bioldgicos presentes en los reactores de
nitrificacion y desnitrificacion se realiza en un sedimentador circular. La eleccion del
factor de carga o velocidad superficial para el disefio del sedimentador se puede hacer

con una serie de criterios empiricos utilizados por diversos organismos de investigacion:

EPA (Environmental Protection Agency, USA):

El factor de carga debe encontrarse entre 0.68 y 1.36 m>.m?2.h*

ATV (Technical Federation for Waste Water, Germany):

El factor de carga es funcion de la concentracion de solidos (X; en kg.m™) y el indice

volumétrico de fangos (IVFD en ml.g™):
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_ 240 onde v, <16 m’m?Zht!

V,
® (X, -IVFD)**
STORA (Research Foundation for Waste Water Pollution Control, Netherlands):
El factor de carga es funcién de la concentracion de solidos (X; en kg.m™) y el indice

volumétrico de fangos (IVFD en ml.gY):

200

1, 20 gonde Vv, <2.0 m®m?Zh?
3 (X, -IVFD)

Vo =

En dos de estos criterios empiricos, el factor de carga depende del 1VFD por lo que se
ha realizado un seguimiento de este parametro en planta piloto. En la figura 7.3 se
representa el 1VFD obtenido en los sistemas nitrificante y desnitrificante a lo largo de
400 dias. El valor medio del IVFD del sistema nitrificante es 32 + 19 ml.g™%, con un

valor méximo de 51 ml.g™. El IVFD medio del sistema desnitrificante es 66 + 24 ml.g™,

con un valor maximo de 96 ml.g™*.

100

80 N\ —— Sistema nitrificante
\ — — Sistema desnitrificante

60

40 -

DSVI (ml.g™?)

20

0 50 100 150 200 250 300 350 400

Tiempo (dias)

Figura7.3. Vaor del IVFD en los sistemas nitrificante y desnitrificante en planta piloto.

Se ha calculado €l factor de carga segun los criterios ATV y STORA. Para hacer un
disefio conservativo se ha utilizado el valor méaximo de IVFD obtenido en cada uno de

los dos sistemas. Del rango de factores de carga sugeridos por € criterio EPA se ha
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escogido el més restrictivo. En la tabla 7.8 se presentan los valores de factor de carga

para cada uno de los dos sedimentadores.

Tabla7.8. Valor del factor de carga segun los criterios EPA, ATV y STORA.

X IVFD Factor decarga  Factor decarga Factor de carga
Sistema 3 1 3 2 |11 3 2 |11 3 2 |1
(kg.m*)  (ml.g?) EPA(M.m<h7) ATV (m.m<h~) STORA (m”.m“.h™)
Nitrificante 8 51 0.68 0.76 0.17
Desnitrificante 13 96 0.68 0.82 0.49

Finalmente, se ha elegido como factor de carga de disefio para los dos sedimentadores,
un valor de 0.35 m>.m2h™. Este factor es méas restrictivo que los factores sugeridos por
los tres criterios empiricos para €l sedimentador desnitrificante y sdlo es menos
restrictivo que el factor de carga sugerido por el criterio STORA para €l sedimentador
nitrificante. En las tablas 7.9 y 7.10 se presentan los pardmetros de disefio de ambos

sedimentadores.

Tabla 7.9. Pardmetros de disefio del sedimentador del sistema nitrificante.

Caudal méximo de entrada 1260 m°.d*
Caudal méximo de salida 630m>.d™
Factor de carga o velocidad superficial | 0.35 m>m?.h™
Area sedimentacion 75 m°
Diametro 10 m
Altura 4m
Tiempo de residencia hidréulico 57h
Carga méxima de sdlidos 5.6 kg.m?%h™

Pendiente de fondo 8%
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Tabla 7.10. Pardmetros de disefio del sedimentador del sistema desnitrificante.

Caudal méximo de entrada 2214 m° d*
Caudal méximo de salida 1107 m*.d*
Factor de carga o velocidad 0.35 m>m~.h*
superficial

Area sedimentacion 132 m’
Diametro 13m
Altura 4m
Tiempo de residencia hidréulico 57h
Carga méxima de solidos 9.1 kg.m?h
Pendiente de fondo 8 %

Cada sedimentador cuenta con un puente diametral circular. Estos puentes estan
accionados por un motor reductor de 1 CV y estan dotados de rasquetas de recogida de

fangos decantados.

El aguallega a través de una tuberia de 250 mm de diametro a la zona central del fondo
del sedimentador, asciende verticamente y descarga a través de una campana

deflectora, que mejora notablemente el rendimiento de la decantacion.

El agua clarificada escapa por la parte superior vertiendo en un canal, construido a lo
largo de todo el perimetro, a través de un vertedero de entallas triangulares de 60° y
60 mm de atura, protegido con pantalla de detencion de flotantes. De esta manera se

evitala creacion de corrientes preferenciaes de salida.

7.3.3.6 Deshidratacion de lodos

El sistema de deshidratacion de los lodos purgados de la planta depuradora estéa formado
por dos equipos: un espesador-floculador y una centrifuga. Con este tratamiento se
reduce el contenido en agua de la corriente de lodos purgados desde € 98 % a 70 %. El
agua extraida de los lodos se retorna a proceso de depuracion. En la figura 7.6 se

representa un esquema de este proceso.
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Agua a proceso Aguaa proceso
. Espesador- _ Centrifuga
g floculador > ‘ >
Purga de lodos de la planta L odos espesados Lodos para compostaje
depuradora (98 % H,0) (88 % H,0) (70 % H,0)

Figura 7.6. Esquema del proceso de deshidratacion de lodos.

Espesador -floculador (DE-3)

El espesador-floculador trata la purga de lodos de los sistemas nitrificante y
desnitrificacion con €l objetivo de eliminar parte del aguay espesar los lodos. Con esta
instalacion se consigue reducir un 10 % €l contenido en agua de los lodos purgados,
desde el 98 % a 88 %. De esta manera se aumenta la efectividad de la posterior
deshidratacion. En la tabla 7.11 se especifican los caudales y €l contenido en agua de

cada unade las corrientes de entrada y salida del equipo.

Tabla7.11. Corrientes de entrada y salida del espesador-floculador.

Corriente Caudal (m*.d™) | Contenido en agua (%)
Purga de lodos 35 98
Agua a proceso 29.2 100
L odos espesados 5.8 88

Centrifuga (C-1)

Este equipo reduce € grado de humedad del lodo a 70 % y permite una gestiéon mas
econdmica del residuo. En la tabla 7.12 se especifican los caudales y el contenido en
agua de cada una de las corrientes de entrada y salida del equipo. Se puede observar que
el residuo final de la planta depuradora es una corriente de 2.3 m*.d™* de lodos con un

contenido en agua del 70 %.
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Tabla7.12. Corrientes de entrada y salida de la centrifuga.

Corriente Caudal (m*.d?) | Contenido en agua (%)
L odos espesados 5.8 88
Agua a proceso 3.7 100
L odos para compostaje 2.3 70

Los lodos deshidratados se retiran cada dos dias de la depuradora y se envian a

compostaje 0 se emplean como abono agricola.

7.4 BALANCE ECONOMICO

Finalmente, se hace un estudio econdmico comparativo entre varios de los métodos
discutidos. Este estudio econdmico consta de referencias bibliograficas en las que se
comparan varias alternativas e incluye el balance econémico de la alternativa propuesta
en este trabajo.

7.4.1 Balance econOmico del proyecto

En este apartado se presenta €l balance econdmico del proyecto de construccién y
explotacion de la planta depuracion de la empresa Freixenet SA. En la tabla 7.13 se
puede observar € coste total del inmovilizado del proyecto. Este coste total es la suma
de dos partidas: laobracivil y € equipamiento e instalacion eléctrica. Ambos costes han
sido determinados por las dos ingenierias encargadas por la empresa Freixenet SA. de

la construccion de cada apartado.

Tabla7.13. Coste del inmovilizado
Inmovilizado Costetotal (Mptas)  Coste total (Meuros)
Obracivil 70 0.421

Equipamiento e
instalacion eléctrica

81 0.487
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El coste total de explotacion de la planta depuradora es la suma de tres partidas:
reactivos, potenciainstalada y aeracion. No se han considerado algunos gastos como €l
transporte de los lodos producidos hasta la planta de compostaje. En la tabla 7.14 se
cuantifica e coste diario de reactivos de la planta depuradora. El coste diario en
reactivos es la suma del gasto en fuente de carbono (mezcla de etanol o mezcla de

metanol) y el carbonato sodico.

En la tabla 7.15 se presenta el coste total de la potencia instalada. En el cdculo de la
potencia instalada no se incluye la potencia de la aeracion de los reactores nitrificantes
porque el consumo de la aeracion del sistema nitrificante se considera en otro apartado.

Ademas, se ha supuesto el funcionamiento de todos |os equipos durante 24 horas al dia.

Tabla 7.14. Coste de reactivos.

. Consumo  Costeunitario  Coste unitario *Costetotal  *Coste total
Reactivo

(kg.d™) (ptaskg™) (euroskg™) (ptas.d™) (ptas.d™)
Mezcla de etanol 1602 8 0.048 12816 77.0
Mezcla de metanol 2259 8 0.048 18072 108.6
Carbonato sodico 3595 30 0.180 107850 648.2

* Este coste se ha calculado paralas condiciones de maxima capacidad de tratamiento.

Tabla 7.15. Coste de la potencia instal ada.

Potencia Costeunitario Costeunitario Costetotal  Coste total
instalada (kW)  (ptagkW.h)  (eurogkW.h)  (ptasd®)  (euros.d?)
40 14 0.084 13440 80.8

En latabla 7.16 se calcula el gasto diario en aeracion del sistema nitrificante. El coste
diario total de explotacion, suponiendo que se utiliza la mezcla de etanol como fuente
de carbono, asciende a 162906 ptas (977.4 euros). El 66 % de este coste total es debido
a carbonato sodico utilizado como fuente de alcalinidad.

Tabla 7.16. Coste de la aeracion del sistema nitrificante.

Coste unitario  Costeunitario Costetotal Coste total
(ptas/kgO,) (euros’kgO,)  (ptasd™)  (euros.d?)
Soplante 9 0.054 28800 173.1

Equipo de aeracion
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7.4.2 Comparacion econdmica con otros tratamientos alter nativos

Wilson y col., (1981) realizan una comparacion de costes entre varios procesos de
eliminacién de nitrégeno en aguas residuales de baja carga. Estudian tres alternativas
biolégicas y tres dternativas fisico-quimicas. Las tres aternativas bioldgicas son
sistemas de lodos activos con diferentes configuraciones. En primer lugar, un proceso
con biomasas separadas que consta de un sistema aerado de eliminacién de materia
organica y nitrificacion y otro sistema de desnitrificacion. Luego, un sistema de
biomasas conjuntas con eliminacion de nitrdgeno por post-desnitrificacion vy,
finalmente, otro sistema de biomasas conjuntas con eliminacion de nitrégeno por
pre-desnitrificacion. Las alternativas fisico-quimicas son: un sistema de intercambio
iénico con clinoptiolita, una torre de absorcién por aire y una balsa de absorcion
forzado. En latabla7.17 se presenta el coste comparativo de las seis aternativas.

Tabla 7.17. Coste comparativo de diferentes procesos de eliminacién de nitrégeno
(Wilsony col., 1981).

Procesos bioldgicos Procesos fisico-quimicos
] Biomasas Biomasas ]
Biomasas i . Intercambio Torrede Balsade
conjuntas conjuntas . » »
separadas ionico absorcion absorcion
con post-DN  con pre-DN
Coste
) 1.10 1.03 1.00 154 1.32 1.44
comparativo

Se puede observar en la tabla 7.17 que los procesos bioldgicos son todos més
econdmicos que los fisico-quimicos. Dentro de los procesos fisico-quimicos, e mas
econdmico es la torre de absorcién por aire y dentro de los biolégicos, € mas
econémico es el proceso con biomasas conjuntas con pre-desnitrificacion, aunque no

existen grandes diferencias entre |os tres considerados.

Teichgréber y Stein, (1994) hacen una comparacion entre dos sistemas de eliminacion
de nitrogeno para el tratamiento de un agua residua con ata carga de nitrogeno. Los
dos sistemas son: un proceso biol 6gico de biomasas conjuntas con pre-desnitrificacion y
un proceso de absorcion con vapor. Con ambos sistemas se obtienen eficacias de

eliminacion mayores de un 90 % y su aplicacién industrial es posible en ambos casos.
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En la tabla 7.18 se presentan los costes de ambos procesos en funcion del caudal
tratado. Se puede observar que el proceso biologico es méas econdmico que la absorcion
por vapor. Ademas, debe tenerse en cuenta el residuo generado en ambos procesos. En
el tratamiento biolégico se produce un exceso de lodo bioldgico que debe ser secado y
tratado. En €l proceso de absorcion se produce una corriente de nitrégeno amoniacal
concentrado. Si se escoge esta alternativa se tiene que prever € destino final de esta
corriente.

Tabla 7.18. Coste comparativo de dos procesos de eliminacion de nitrégeno
(Teichgraber y Stein, 1994).

Proceso Caudal tratado (m*.d?)  *Coste (ptas’kgN)  * Coste (euros/kgN)
y 9500 552 3.32
Absorcioén por vapor
4300 763 4.59
- 9500 505 3.04
Tratamiento hiol6gico
4300 555 3.34

* Valor actualizado al afio 2000

En latabla 7.19 se compara el coste de depuracién del aguaresidual industrial estudiada
utilizando diversos procesos diferentes.

Tabla7.19. Comparacion del coste del tratamiento del aguaresidual industrial estudiada por

diversos procesos de eliminacion de nitrogeno.

*Coste *Coste Gasto anual  Gasto anual

Proceso Referencia
(ptas/kgN)  (euros’kgN) (Mptas) (Meuros)
y Teichgraber y Stein,
Absorcion por vapor 552 3.32 108.70 0.653
(1994)
Biologico . .
Teichgréber y Stein,
con biomasas 505 3.04 99.44 0.598
. (1994)
conjuntas
Hellingay col.,
SHARON 360 2.16 70.89 0.426
(1998)
Bioldgico con

. 379 2.28 74.56 0.448 Presente estudio
biomasas separadas

* Valor actualizado al afo 2000

Se puede observar que € coste del tratamiento propuesto en este estudio es més

econémico que el tratamiento por absorcion por vapor y €l tratamiento bioldgico
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convencional. El proceso SHARON es el mas econdmico, pero con la salvedad gque con
este proceso no se elimina el nitrégeno del agua residual sino que se transforma de
amonio anitrito. Pararealizar |a completa eliminacion del nitrogeno deberia combinarse

con el proceso ANAMMOX, lo que incrementaria €l coste del tratamiento.
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8.1 INTRODUCCION

En e control de plantas depuradoras existe una problemética especia con respecto al
control de bioprocesos (Beck, 1986). Entre los problemas que actualmente son
necesarios resolver satisfactoriamente destacan: la toma de muestras, los sensores y las
diferentes estrategias de control para la mejora del proceso de eliminacion bioldgica de

nitrogeno (Baeza, 1999).

El primer paso para el control automatico de la eliminacion bioldgica de nitrégeno en
una planta depuradora es la obtencién en linea de unas medidas correctas de las
diferentes formas de nitrogeno presentes en e medio: amonio, nitrito y nitrato. Existen
numerosas referencias bibliogréficas de la utilizacion de analizadores en linea para la
mejora de este proceso (Gabriel y col., 1998; Leeuw y col., 1996; Bundgaard y col.,
1996; Sorenseny col., 1994).

En cuanto a las técnicas utilizadas en el control del proceso de eliminacién bioldgica de
nitrogeno se pueden encontrar numerosas propuestas en la bibliografia. Lindberg y col.,
(1996) utilizan un control adaptativo para la adicion de una fuente de carbono externa
en un proceso de desnitrificacion que no dispone de suficiente materia organica
biodegradable. Brouwer y col., (1998) emplean e control anticipado o control
“ feeedforward” en el proceso de nitrificacion. Plisson-Saune y col., (1996) regulan los
ciclos de aeracion de un proceso de eliminacion biol 6gica de nitrégeno en un reactor de
tipo secuenciado (SBR) con la medida del potencial de Oxido reduccion (ORP).
Klapwijk y cal., (1998) proponen el control de plantas depuradoras con eliminacion de
nitrogeno mediante aeracion intermitente utilizando un respirdmetro conectado al
proceso. Baeza y col., (2000) disefian e implementan un sistema de control supervisor
basado en e conocimiento para la optimizacién del funcionamiento de un proceso de

nitrificaci dn-desnitrificacion.

En este capitulo se describen las técnicas empleadas en € control de la depuradora
industrial descrita en € apartado 7.3.2. Cada una de las etapas del proceso de
depuracion, nitrificacion y desnitrificacion, cuenta con un lazo de control independiente.
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Para la etapa de nitrificacion se ha definido un control predictivo, que evita la
inestabilizacion del sistema por procesos de inhibicion por sustrato. En la etapa de
desnitrificacion se ha definido un control anticipado-retroalimentado, que aporta la

fuente de carbono externa necesaria para evitar €l vertido de nitrato y materia organica.

8.2 MATERIALESY METODOS

8.2.1 Analizador denitrato en linea

El analizador de nitrato en linea AQUANITRA es un modelo desarrollado por la
empresa ADASA Sstemas, SA. en colaboracion con el Grup de Sensorsi Biosensors del
Departament de Quimica de la U.A.B. Este analizador emplea la técnica FIP (“ Flow
Injection Potentiometry”) que es una combinacion de la técnica de andlisis por
inyeccion en flujo (FIA, “ Flow Injection Analysis’) con la potenciometria. La técnica

FIP se caracteriza por utilizar sensores potenciométricos como sistema de deteccion.

Este analizador funciona en continuo y de forma automaéticay solo precisa alimentacion
eléctrica (monofésica 220 V y 50 Hz), toma de muestra, desagiie y los reactivos
imprescindibles para los andlisis y los autocalibrados. agua destilada, sulfato potasico y
tres patrones de concentracién conocida de nitrato. El equipo estd regulado por un
sistema electronico que permite el funcionamiento local, remoto y la comunicacion con

otros equipos de la misma gama.

8.2.2 Sistema defiltracion

El sistema de filtracién esta constituido por un filtro tangencial Minitan™ de Millipore
gue utiliza membranas microporosas de 0.45 um de tamaiio de poro, modelo HVLP
OMP 04 de Durapore. Se pueden instalar entre 1 y 10 placas filtrantes en funcién del
caudal filtrado. En este caso se han colocado 4 placas filtrantes. Una bomba peristaltica
impulsa e ligquido a procesar desde el punto de toma de muestra hasta el equipo de

filtracion.
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8.2.3 Fuente externa de carbono

La fuente externa de carbono empleada en este capitulo es un subproducto industrial
compuesto principalmente por etanol. Es una fuente de carbono diferente a las dos
descritas en el apartado 3.2.1, aunque su componente basico, etanol, es el mismo que €l
de la primera fuente de carbono externa estudiada en el capitulo 3. La composicion de

esta nueva fuente de carbono esta descrita en latabla 8.1.

Tabla8.1. Composicion en % del subproducto utilizado como fuente de carbono externa.

Subproducto Componente Porcentaje
Etanol 88.4
Acetaldehido 0.3
Metanol 31
Residuos de destilacion Propanol 38
Metil-etil-cetona 0.7
Acetato de etilo 16
2-butanol 0.1
| sobutanol 20

8.3 RESULTADOSY DISCUSION

8.3.1 Control del proceso de nitrificacion

Una metodologia de control que presenta un gran interés en e caso de procesos con
dinamicas lentas es e control predictivo. Esta técnica permite reducir los tiempos
muertos entre actuacion y respuesta de sistema. El control predictivo no toma la
decision de control en funcion del estado actual del sistema o de su historia pasada, sino
gue decide la actuacion a realizar en funcion de la evolucion prevista del sistema. Para
cada periodo de muestreo se emplea un sistema de optimizacién que determina la
actuacion del controlador a aplicar en el siguiente intervalo de tiempo, de forma que

minimice lafuncién de coste (error previsto del sistema, estabilidad, etc.). Lafuncion de
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coste requiere un modelo matematico de la dinamica del proceso que permita predecir
su comportamiento futuro.

La etapa de nitrificacion de la depuradora industrial tiene dos lazos de control. El
primero es un control del pH de los reactores aerobios por retroalimentacion. Como se
ha explicado en los capitulos 1 y 2, el agua residual amoniacal no cuenta con suficiente
alcalinidad para que se redlice una completa nitrificacion y la forma mas eficaz de
aportar esta acalinidad es el control del pH de los reactores aerobios con la adicion de

carbonato sodico sélido.

El segundo lazo de control tiene por mision evitar que se produzcan episodios de
inhibicion por sustrato en la etapa de nitrificacion. Esta etapa tiene una dinamica muy
lenta en la depuradora industrial ya que € tiempo de residencia hidraulico (TRH) de
cada uno de los dos reactores aerobios es de 4.3 dias, por 1o que & control predictivo es
una técnica adecuada de control del proceso. En este apartado se presenta solo la
definicion del lazo de control predictivo ya que esta estrategia no se ha comprobado

experimentalmente en planta piloto.

Para definir un lazo de control predictivo es necesario disponer de un modelo
matematico que describa la dinamica del proceso que se quiere controlar. En €l
capitulo 5 se ha construido un modelo matematico que es capaz de ssimular € inicio de
los procesos de inhibicion de la nitrificacion por amoniaco y acido nitroso y que, por 1o

tanto, es valido para ser aplicado en el control predictivo.

En la figura 8.1 se representa el esquema de este tipo de control en la etapa de
nitrificacion. Esta estrategia precisa de un elevado nimero de medidas de variables para
poder nutrir a modelo matemético y que éste simule la dindmica del proceso. En la
planta depuradora industrial se instalaran tres analizadores en linea de amonio, nitrito y
nitrato, respectivamente. Con un adecuado sistema de toma de muestras se dispondréa de
medida de amonio en la corriente de entrada de agua residual amoniacal y de amonio,
nitrito y nitrato en las salidas de los dos sedimentadores. No es necesario tomar las
muestras directamente de los reactores nitrificantes porque e TRH del sedimentador es
de 6 horas y, como en los reactores nitrificantes es de 103 horas, se puede considerar
que las concentraciones en la salida del sedimentador seran préacticamente iguales a las
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de los reactores nitrificantes. También se dispondra de medida del caudal de los
afluentes a los reactores. Todos estos datos deben servir al modelo matematico para
predecir el comportamiento del sistema en un tiempo determinado. Con esta prediccion
se redliza una optimizacion y en funcion del resultado obtenido se actla sobre el
sistema.

Habitualmente, la dinamica de inhibicion se inicia con la acumulacién de nitrégeno
amoniacal en los reactores nitrificantes por alguna perturbacion al sistema como, por
gjemplo, un descenso brusco de la temperatura. Si esta acumulacion no supera un valor

It

de, aproximadamente, 300 mg N-NH,".I™", sdlo empieza la inhibicion de las bacterias
nitritooxidantes y, por lo tanto, la consiguiente acumulacion de nitrito. Si la
acumulacion de nitrégeno amoniacal supera e valor de 300 mg N-NH.,".I™" empieza,
también, la inhibicién de las bacterias amoniooxidantes. Si no se elimina € nitrégeno
amoniacal acumulado, aumenta la concentracion de nitrito en los reactores nitrificantes.
Cuando este nitrito supera un valor de 600 mg N-NO;," seinicia la inhibicion por &cido

nitroso de ambas poblaciones.

Para evitar estos episodios de inhibicion se puede actuar sobre tres variables: € punto
de consigna del control de pH de los reactores nitrificantes, el caudal de la bomba que
recircula parte del agua de salida del sistema desnitrificante hacia el sistema nitrificante

y el caudal de labomba de entrada de agua residual amoniacal.

La inhibicién por sustrato de la nitrificacion depende del pH del medio ya que las
sustancias inhibidoras son las formas no ionizadas de los sustratos, amoniaco y &cido
nitroso. De esta manera, s se acumula amonio se puede evitar la inhibicién por
amoniaco disminuyendo e pH de los reactores nitrificantes. Por el contrario, s se
acumula nitrito se evita la inhibicion por &cido nitroso aumentando e pH de los
reactores. Otra manera de impedir la inhibicion es aumentar e caudal de agua
recirculada desde el sistema desnitrificante al nitrificante para diluir la concentracion de
las especias inhibidoras en los reactores nitrificantes. Finalmente, considerando que €l
tanque de homogeneizacion tiene un tiempo de retencion de 1 dia, se puede disminuir
temporalmente el caudal de entrada de agua residual amoniacal y dar tiempo a que se

elimine la acumulacion de nitrégeno amoniacal.
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Figura 8.1 Esquemadel control predictivo de |a etapa de nitrificacion.
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8.3.2 Control del proceso de desnitrificacion

El objetivo de este apartado es la definicion, implementacion y validacion de un sistema
de control automaético del proceso de desnitrificacion. El parametro clave para el control
de este proceso es la adicion de la fuente de carbono externa. Del correcto
funcionamiento de esta accion depende el resultado final del proceso de depuracion. Si
el aporte de fuente de carbono no es suficiente, se produce un vertido indeseado de
nitrogeno oxidado (nitrato y/o nitrito) y si el aporte es excesivo se puede consumir todo
el nitrégeno oxidado pero se produce un vertido indeseado de materia organica.

La adicion de materia organica puede realizarse analizando la concentracion de
nitrogeno oxidado en la entrada del sistema desnitrificante y suponiendo que se
mantiene constante entre cada andlisis. De esta manera se puede fijar el cauda de la
fuente de carbono externa en funcion de la relacion DQO/N necesaria para la
desnitrificacion. En condiciones normales de funcionamiento, la concentracion de
nitrito en la entrada del sistema desnitrificante es completamente despreciable respecto
ala concentracion de nitrato, por lo que es suficiente con la medida de la concentracion
de nitrato. La bondad de este mecanismo depende de la variabilidad de la concentracion
de nitrato. Cuanto menor sea €l tiempo entre cada andlisis de nitrato, mejor funcionara

el proceso.

Este modo de operacion presenta varios inconvenientes. El primero es la necesidad de
disponer de personal encargado de la redlizacion de los andlisis de nitrégeno y las
modificaciones del caudal de fuente de carbono. El segundo es que & funcionamiento
en continuo de la planta depuradora supone periodos sin posibilidad de andlisis. horario

nocturno, fines de semanay periodos de vacaciones.

8.3.2.1 Definicién del lazo de control anticipado

Una posible mejora a sistema “ off-line” de control puede ser la implementacién de un
control automético de adicion de la fuente de carbono externa. Se ha decidido utilizar un
control anticipado o control “ feedforward” porque esta técnica permite anticiparse alos
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resultados indeseados de un vertido de nitrogeno o materia organica. En lafigura 8.2 se

representa un esquemadel control anticipado.

Concentracion de
nitrato en lasaidadel
sistema nitrificante

Analizador P
de nitrato h
Concentracion de
nitrato en la salida del
— : ' desnitrificante
Controlador Bomba de adicion de fuente . Reactor sisiema .
» de carbono externa ”| desnitrificante "

Figura 8.2. Esqguema del control anticipado de la etapa de desnitrificacion.

L a perturbacion que puede actuar sobre el sistema es la variacion de la concentracion de
nitrato en la salida del sistema nitrificante. La corriente de salida del sistema nitrificante
es la corriente de agua clarificada que sale del sedimentador del sistema nitrificante.
Esta corriente es una de las tres entradas del sistema desnitrificante, concretamente la
que aporta € nitrégeno. Las otras dos corrientes son: € agua residual con materia
organicay lafuente de carbono externa (apartado 7.3.2). El sensor del lazo de control es
el anadlizador de nitrato. Este analizador efectia una medida “on line” de la
concentracion de nitrato de la salida del sedimentador del sistema nitrificante. Estos
datos son adquiridos por el ordenador de control, que es el elemento controlador del
lazo. Con estas medidas y € algoritmo de control, € ordenador efecttia un calculo de la
dosificacién necesaria de materia organica y modifica € caudal de la bomba de

dosificacién de fuente de carbono externa, que es €l elemento actuador.

8.3.2.2 Implementacién del 1azo de control anticipado

El lazo de control anticipado se ha implementado en la planta piloto descrita en el
apartado 2.2.1. Las modificaciones de la planta piloto consisten en la instalaciéon de un

sistema de toma de muestra para € andlisis “on line” de nitrato y un programa que
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comunica el ordenador de control con €l analizador de nitrato y la bomba de
dosificacion de fuente externa de carbono. Se ha realizado un seguimiento “ off line” de
la concentracion de nitrito alo largo del experimento y se ha podido comprobar |a total
ausencia de nitrito en la corriente de entrada al reactor desnitrificante y en el propio
reactor desnitrificante.

8.3.2.3 Validacién del 1azo de control anticipado

El lazo de control se ha validado con un experimento en continuo en la planta piloto. El
experimento ha consistido en el seguimiento del proceso de desnitrificacion durante 65
horas. Este experimento ha servido para comprobar el funcionamiento en continuo del
analizador de nitrato y la efectividad del control anticipado.

La validacion del analizador de nitrato se ha realizado mediante el andlisis por
electroforesis capilar de diferentes muestras del agua de entrada a reactor
desnitrificante y su comparacién con la medida efectuada por e andizador. La
frecuencia de andlisis se ha fijado en una medida cada 30 minutos. El analizador efectia
una calibracion automatica cada 10 andlisis, es decir, cada 300 minutos. Esta calibracion
dura, aproximadamente, 40 minutos, en los que no hay medida de nitrato. En la
figura8.3 se presentan las concentraciones de nitrato en la corriente de salida del
sedimentador nitrificante medidas con e analizador de nitrato y por electroforesis

capilar.

En genera, las concentraciones determinadas con el analizador son mayores que las
determinadas por electroforesis capilar. Ademés, las medidas del analizador efecttan
fluctuaciones, aproximadamente, cada 24 horas. Estas oscilaciones son debidas al efecto
de la temperatura, que ha sido pronunciado durante e experimento porgue no se ha
controlado la temperatura de |a caseta donde estaba ubicado el analizador. Este efecto
puede corregirse con facilidad en un futuro con un control estricto de la temperatura de
la caseta donde esté emplazado e analizador. No obstante, a pesar de este
inconveniente, la pendiente de la regresion de los datos del analizador es la misma que

la de los datos de |a electroforesis capilar, 10 que indica que los dos métodos analiticos
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representan de igual manera la tendencia en la variacion de la concentracion de nitrato.
Ademas, la diferencia entre las concentraciones proporcionadas por las dos regresiones

lineales indica que las medidas del analizador son tan solo un 5 % mayores que las de la

electroforesis capilar.

2000

1000 -

[N-NO,T (mg.I")

O  Medida analizador
500 — Regresion lineal de los datos del analizador
® Medida electroforesis capilar
Regresion lineal de los datos de electroforesis capilar

0 T T T T T T T T T T T T
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65

Tiempo (horas)

Figura 8.3. Concentracion de nitrato en la salida del sedimentador del sistema nitrificante

medida con el analizador de nitrato y por electroforesis capilar.

La validaciéon del control anticipado se ha realizado mediante el seguimiento de las
concentraciones de nitrato y materia organica en el reactor desnitrificante durante las 65
horas de experimento. El controlador calcula el cauda de fuente de carbono que debe

anadir el actuador con el siguiente algoritmo:

caudal N -[N - NO,” ]emada : DQ% —caudal C-[DQO]
[DQO] fuente carbono

caudal bomba =

donde,
caudal bomba = caudal de la bomba de dosificacion de fuente de carbono externa (ml.min™).

caudal N = caudal de la corriente de salida del sedimentador nitrificante (ml.min™).

caudal C = caudal de la corriente de aguaresidual con materia organica (ml.min').
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[N-NO3] = promedio de concentracion de nitrato del caudal afluente medida con el analizador de
nitrato (mg N.I™%).

DQOI/N = relacion entre la materia organica oxidada y €l nitrogeno reducido en el proceso de
desnitrificacion (g DQO.g N™).

[DQO]enraca = CONCENtracion de materia orgénica del agua residual (mg DQO.I™).

[DQO]fuerte de carbono = Concentracion de materia organica de la fuente de carbono externa
(mg DQO.I™.

Durante €l experimento se han mantenido constantes los valores de la concentracion de
materia organica de la fuente externa de carbono y el caudal de salida del sedimentador
nitrificante. No se ha alimentado agua residual con materia organica, por lo que todo €l
carbono organico utilizado procede de la fuente de carbono externa. Esta fuente de
carbono externa es un subproducto industrial constituido principa mente por etanol y su
concentracion es 1400 g DQO.I™. El caudal de salida del sedimentador nitrificante se ha
mantenido constante en un valor de 3.88 ml.min™,

Larelacion DQO/N necesaria para €l proceso de desnitrificacion es funcion de la fuente
de carbono. En este caso, es un subproducto industrial compuesto por 88.4 % de etanol
y un 11.6 % de otros tipos de materia organica. De las conclusiones extraidas en el
capitulo 3 se sabe que la relacién DQO/N consumida en un sistema de lodos activos
desnitrificantes es casi igua a la que determina la estequiometria del tipo de materia
organica mayoritaria en la fuente de carbono externa. Esto significa que la relacion
DQO/N necesaria en este experimento debe estar muy cercana a 4.2 g DQO.g N, que
es la relacion DQOI/N estequiométrica para € proceso de desnitrificacion con etanol.
Para poder determinar con exactitud la relacion DQO/N necesaria para este nuevo
subproducto se han utilizado dos relaciones diferentes. Durante las primeras 48 horas se
ha trabajado con una DQO/N = 4.2 g DQO.g N y a partir de las 48 horas y hasta el
final se haempleado una DQOIN = 4.8 g DQO.gN™.

La concentracion de nitrato utilizada en el algoritmo es un promedio de las medidas
realizadas por el analizador. El controlador realiza el promedio de concentracién con las
Ultimas cuatro medidas del analizador. De esta manera se suaviza la posible dispersion
de los datos. En la figura 8.4 se representan las concentraciones de nitrato y materia

organicaen laentraday en €l reactor desnitrificante.
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Figura 8.4. Control de adicion de la fuente de carbono externa.

La concentracion inicia de nitrato en e reactor desnitrificante es de 145 mg N-NOs .1 ™%
Transcurridas las primeras 48 horas, la concentracion es de 130 mg N-NOs'.I™. En esas
48 horas, la concentracion de materia organica en € reactor ha sido précticamente
despreciable, por 1o que se puede considerar que toda la materia organica afadida se
emplea en la desnitrificacidn. Con estos datos se ha realizado un balance de materia en
el sistema que ha servido para calcular larelacion DQO/N consumida en el proceso. En
la tabla 8.2 se puede observar que esa relacion es 4.6 g DQO.g N Este valor es
ligeramente mayor que el estequiométrico, 4.2 g DQO.g N, que se habia fijado en el
algoritmo de control durante este periodo. Esto significa que no se ha afiadido suficiente
materia organica para realizar la desnitrificacion, por o que de haber partido de una
concentracion cero de nitrato en el reactor se hubiese producido un vertido de nitrégeno.
A las 48 horas se ha aumentado €l valor de larelacion DQO/N del agoritmo de control
hasta 4.8 g DQO.g N™*. Al final del experimento, la concentracién de nitrato en el
reactor es 85 mg N-NOs.I™. De nuevo, la concentracién de materia orgénica en el
reactor ha sido préacticamente despreciable. En la tabla 8.2 se observa que la relacion
DQO/N consumida es en este periodo 4.5 g DQO.g N*. Esto significa que se ha

anadido mas materia organica que la estrictamente necesaria para desnitrificar todo €l
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nitrato que ha entrado en 17 horas. La consecuencia es que se produce un consumo de
parte del nitrato acumulado en el reactor y disminuye la concentracion de nitrato en €l
reactor desde 130 a 85 mg N-NOs.I". De no haber habido nitrato acumulado en el
reactor se hubiese producido un vertido de materia organica

Tabla8.2. Relacion DQO/N consumidaen el proceso de desnitrificacion.

Periodo Nitrato (g N) DQO consumida| DQO/N DQO/N

(horas) | Entrada | Salida | Acumulacién | * Consumo (g DQO) alimentada | consumida
0-48 13.8 15 -04 12.7 58.0 4.2 4.6
48-65 54 0.6 -1.2 6.0 26.9 4.8 45

* Consumo = Entrada— Salida - Acumulacién

Finalmente, se puede decir que la relacion DQO/N necesaria para € proceso de
desnitrificacion, empleando el subproducto de residuos de destilacién como fuente de

carbono externa, es 4.6 + 0.1 g DQO.g N™.

Si se utiliza una relacion DQO/N = 4.6 g DQO.g N en e agoritmo de control se
conseguirarealizar la completa desnitrificacion del nitrégeno procedente del proceso de
nitrificacion y se evitara €l vertido de materia organica. Sin embargo, € limite de
concentracion de nitrégeno en la salida de la planta depuradora es muy pequefio con
respecto a la concentracion del agua residua tratada, por lo que cualquier minimo
desgjuste del control anticipado puede causar € vertido indeseado de nitrégeno. Para
minimizar este riesgo se instalara un control combinado anticipado-retroalimentado o
control “ feedforward-feedback” que permite actuar anticipadamente sobre la
perturbacion del sistema 'y, también, controlar directamente la concentracion de salida

del sistema. En lafigura 8.5 se representa un esquema de este tipo de control.
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Figura8.5. Esquemadel control anticipado-retroalimentado de adicién de fuente de carbono

externa.

8.4 CONCLUSIONES

Se ha definido una estrategia de control predictivo para la etapa de nitrificacion. Este
control utiliza un modelo matemético para predecir la evolucién del sistema ante una
perturbacion que pueda provocar una inhibicion por sustrato y actlia sobre el proceso en
funcion de esa prediccion.

Se ha definido, implementado y validado una estrategia de control anticipado para la
adicion de materia organica durante el proceso de desnitrificacion. Esta metodologia es
satisfactoria para € control de la etapa de desnitrificacion, aunque para hacer mas

robusto el sistema se complementara con un lazo de control por retroalimentacion.
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CONCLUSIONES GENERALES

La competencia por los sustratos entre las diferentes poblaciones de microorganismos
de un sistema de eliminacién biolégica de nitrégeno (EBN) provoca la disminucion en
la eficacia de los procesos de nitrificacion y desnitrificacion. La nitrificacion esta
fuertemente influenciada por la competencia que se establece entre |os microorganismos
heterétrofos y autétrofos. Esta competencia depende de larelacion DQO/N del afluente
tratado y puede cuantificarse mediante la variacion de la velocidad de nitrificacion o de
la fraccion de biomasa nitrificante. Por otra parte, la desnitrificacion estd también
influenciada por la relacion DQO/N del afluente. Se ha comprobado que una parte
importante de la materia organica del afluente es consumida por oxidacion en €l reactor
anoxico con el oxigeno aportado por la recirculacién interna, por lo que, para conseguir
la completa desnitrificacion, se precisa una relacion DQO/N un 40 % mayor que la

marcada por |a estequiometria.

Estos procesos competitivos se acentlan cuando € agua residual tratada es de alta
carga. En estos casos, la elevada relacion DQO/N necesaria para eliminar
completamente todo el nitrégeno del afluente implica trabajar a reducidas velocidades
de nitrificacion, 1o que supone elevados volumenes de disefio para los reactores
aerobios. Una posible solucion es la separacion del sistema EBN en dos procesos
independientes: nitrificacion y desnitrificacion, cada uno con su biomasa especializada.
Esto se puede conseguir con afluentes disgregados, es decir, con un afluente con
reducida relaciéon DQO/N para e sistema nitrificante y otro afluente con elevada
relacion DQO/N para € sistema desnitrificante. La dificultad en este caso es €

desarrollo de las biomasas especiaizadas y su aplicacion aescalaindustrial.

El principal problema para € tratamiento de un agua residua con una elevada
concentracion de nitrogeno amoniacal es la inhibicion por sustrato del proceso de
nitrificacion. La posible aparicion de lainhibicion por sustrato de la nitrificacion podria
ser un criterio para clasificar las aguas residuales industriales en aguas con mediana y

alta carga de nitrogeno.
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L os resultados de este estudio demuestran que es posible conseguir la total nitrificacion
y desnitrificacion de un agua residual industrial con 5000 mg N.I™" mediante un sistema

biol 6gico de lodos activos con biomasas separadas.

La capacidad de nitrificacion de un sistema de lodos activos nitrificantes es entre 2y 9
veces superior a la capacidad de un sistema de lodos activos con nitrificacion y
desnitrificacion sin separacion de biomasas. La temperatura tiene una gran influencia
sobre la velocidad de nitrificacion, aunque esta influencia varia enormemente en
funcién de las condiciones de operacién del sistema bioldgico y de las caracteristicas
del aguaresidua tratada. Por estarazon, si se utiliza €l efecto de latemperatura sobre la
velocidad de nitrificacion como pardmetro de disefio, se debe determinar en un sistema

con condiciones similares alas de |a planta depuradora que se disefia.

Si se precisa afadir materia organica en e proceso de desnitrificacion debe tenerse en
cuenta que la eleccion de la fuente de carbono externa tiene una gran influencia en la
capacidad desnitrificante. En este estudio se han utilizado con éxito dos subproductos
industriales como fuente de carbono. La fuente de carbono del primer subproducto es,
principalmente, etanol. La fuente de carbono del segundo subproducto es una mezcla de
metanol (60%), acetona (10%) y alcohol isopropilico (10%). La maxima velocidad de
desnitrificacion con la mezcla de etanol es 5.8 veces mayor que la maxima obtenida con
la mezcla de metanol.

Las velocidades de desnitrificacion alcanzadas con un sistema de lodos activos
desnitrificantes son mayores que las obtenidas en sistemas de lodos activos con
nitrificacion y desnitrificacion sin separacion de biomasas utilizando las mismas fuentes
de carbono o similares. Ademas, la relacion DQO/N necesaria para desnitrificar en un
sistema lodos activos desnitrificantes es la estequiométrica, mientras que en sistemas
con lodos activos con nitrificacion y desnitrificacion sin separacién de biomasas, la
relacibn  DQO/N necesaria es, aproximadamente, un 40 % mayor que la
estequiométrica. La temperatura tiene un pronunciado efecto sobre la velocidad de

desnitrificacion de un sistema de lodos activos desnitrificantes.
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Se ha comprobado experimentalmente que el proceso de nitrificacion esta inhibido por
amonio, nitrito y fluoruro. La inhibicion por amonio de las bacterias amoniooxidantes
esta causada por la forma no ionizada del compuesto, es decir, por amoniaco. La
inhibicién por amoniaco sigue una cinética de Haldane con una constante de inhibicion
(K;) de 116 mg NHs.I™. Lainhibicién se inicia con una concentracion de 2.2 mg NHa.™
y estotal con 147 mg NHa.I™. Lainhibicion por nitrito de |as bacterias amoniooxidantes
esta causada por la forma no ionizada del compuesto, es decir, por &cido nitroso. La
inhibicién por &cido nitroso sigue una cinética no competitiva, con una constante de
inhibicion (K;) de 0.6 mgHNO..I™. La inhibicion por fluoruro de las bacterias
amoni ooxidantes sigue una cinética no competitiva, con una constante de inhibicion (K;)
de 341 mg F.I"%. La constante de inhibicion por fluoruro en un sistema de lodos activos
nitrificantes es casi cuatro veces mayor que la constante bibliografica descrita para un

sistema de biomasainmovilizada.

A partir de los resultados obtenidos en el trabgjo a escala piloto, se ha disefiado una
planta depuradoraindustrial para el tratamiento biol 6gico de |os efluentes generados por
la empresa Freixenet SA. Esta depuradora tiene una configuracién de lodos activos con
biomasas nitrificante y desnitrificante separadas. L os parametros claves en € disefio de
esta depuradora han sido |as maximas velocidades de nitrificacion y desnitrificaciony la

influencia de la temperatura sobre esas vel ocidades.

La depuradora industrial tratara diariamente 105 m® de agua residual amoniacal con
5000 mg N-NH,".I"" y 430 m® de otra agua residua con 1400 mg DQO.I™. El coste de
eliminacion del nitrogeno del agua residua con este tratamiento es de 379 ptas/kgN.
Este gasto es menor que e de otros procesos como la absorcion por vapor o la
eliminacién biol6gica con una configuracion de biomasas conjuntas. Ademas, es menor

gue e gasto que actuamente le supone a la empresa la gestion de estos residuos.

Se ha definido, cadibrado y vaidado un modelo matemético que representa
satisfactoriamente el proceso de nitrificacion para una planta piloto de tratamiento de un
agua residual industrial con alta carga de nitrégeno. EI modelo propuesto describe,
como principal novedad con respecto a los existentes en la bibliografia, las cinéticas de
inhibicion de la nitrificacion por sus dos sustratos. EI modelo desarrollado es capaz de
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predecir € inicio de la acumulacion de amonio y nitrito y su efecto sobre las cinéticas
de los microorganismos nitrificantes. No obstante, no describe correctamente la

evolucion en un periodo largo de tiempo.

Se ha definido una estrategia de control predictivo para la etapa de nitrificacion. Este
control utiliza el modelo matemético de inhibicion por sustrato para predecir la
evolucion del sistema ante una perturbacion y actta sobre el proceso en funcion de esa

prediccion.

Se ha definido, implementado y validado una estrategia de control anticipado para la
adicion de materia organica durante el proceso de desnitrificacion. Esta metodologia es
satisfactoria para € control de la etapa de desnitrificacion, aunque para hacer més
robusto el sistema se complementard con un lazo de control por retroalimentacion.





