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RESUMEN.

En este trabajo se logrd recopilar mediante revision bibliografica los pardmetros
fundamentales y las condiciones generales para disefio, configuracién e implementacién
del proceso de concentracion de aguas residuales mediante membranas de osmosis
directa, ademas del dimensionamiento de una planta de tratamiento de aguas
residuales urbanas usando mdédulos de membranas Pfo-9S Module. Se calculo el area de
transferencia especifica necesaria de membrana, la cual dio como resultado 1026 m2,
con la cual se hace posible tratar un caudal medio diario de 273 m3. Este disefio permitio
transformar una corriente de agua residual urbana de carga media en una corriente
concentrada de 5000 mg/L DQO. Corriente que al ser valorizada energéticamente por
medio de la digestidon anaerobia produciria aproximadamente 559 Kw / d, generando
beneficios econdmicos a la instalacion.

ABSTRACT.

In this project it was possible to collect by means of bibliographic review fundamental
parameters and the general conditions for the design, configuration and
implementation of the wastewater concentration process through direct osmosis
membranas. In addition to the sizing of an urban wastewater treatment plant using
modules Pfo-9S membrane module. The necessary specific membrane transfer area is
calculated, which resulted in 1026 m2, with which an average daily flow of 273 m3 can
be treated. This design will change a medium-load urban wastewater stream into a
concentrated stream of 5000 mg / L COD. Current that when being valued energetically
through anaerobic digestion would produce approximately 559 Kw / d, generating
economic benefits to the installation.
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1. INTRODUCCION

Como consecuencia de los escenarios de escasez de agua y energia, cada vez mas
frecuentes debido al calentamiento global y aumento de la poblacién, en los ultimos
afios ha ido creciendo la preocupacidon mundial por estos recursos, lo que ha generado
un incremento en el desarrollo y aplicacién de nuevas tecnologias con el fin de producir,
regenerar y recuperar estos recursos, para garantizar la estabilidad de los sistemas
hidricos de cada regidn. Una de las tecnologias mas desarrollas son sistemas de filtracion
por membranas en el sector de tratamiento de aguas residuales urbanas, con el fin de
transformar el influente en una fuente de recursos utilizable como energia, nutrientes y
agua regenerada. Esta ultima tiene un gran potencial, que puede ayudar a mitigar los
grandes consumos de agua y fertilizantes que presenta el sector agricola tanto a nivel
nacional como de unién europea. (Robles et al., 2017)

ESPANA UE

= [ndustria = Agricultura = Suministro Publico = [ndustria = Agricultura = Suministro Publico

30%

\\\\\\\\‘

_

4

Figura 1.Distribucién de los consumos de agua en Espafia y UE, excluyendo produccidn de energia y refrigeracion.
Fuente: boletin informativo del instituto nacional de estadistica (2008) y factsheet de la comision europea “escases de
agua y sequia en la UE”(agosto 2010)

La aplicacion de membranas para la recuperacién de recursos del agua viene
condicionada por la necesidad de incluir al sector de tratamiento de aguas residuales
urbanas en el modelo de desarrollo direccionado hacia una economia circular, es decir
basado en la reutilizacion y reciclaje, con el fin de aprovechar el potencial del agua
residual tratada como fuente de recursos. (Seco et al., 2018).
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La reutilizacion de este tipo de agua tratada conlleva a la reduccién de los costes de
explotacién y mantenimiento de las instalaciones depuradoras, ademds reduce el
impacto ambiental asociado al agotamiento de recursos bidticos y minerales.
Destacando que la reutilizacidn de estas aguas con contenido de nutrientes (Nitrégeno
y fosforo principalmente), supondria una enorme disminucién en los impactos asociados
a su explotacidn, ademas hay que tener en cuenta que las leyes de cada pais y region
son cada vez mas rigurosas entorno a los pardmetros de vertido.

Por parte del nitrégeno, el uso de aguas regeneradas supondria una reduccidn de costes
a nivel mundial, ya que el proceso de fijacion de nitrégeno para la producciéon de
fertilizantes en base a amoniaco es uno de los procesos que generan gastos energéticos,
en torno a 19,3 kWh/Kg (Seco et al, 2018) y la obtencion del fosforo supone un coste
energético de 2,11kWh/Kg.(www.prtr-es.es)

Uno de los caminos posibles para avanzar hacia la reduccién del consumo energético y
reciclado del agua en el tratamiento de aguas residuales son los procesos de membrana.
Una membrana puede definirse brevemente como una barrera semipermeable entre
dos fases, que puede separar un componente que se mueve mas rapido a través de la
membrana que otros componentes. Equivalentemente, una membrana es una barrera
semipermeable entre dos fases homogéneas que rechaza unos compuestos y otros no
de manera selectiva (Soler, 2017). Lo que proporciona dos efluentes alta calidad, uno
concentrado con alto potencial para una valoracién energética posterior y una corriente
de agua trata que puede ser usada en todos los escenarios anteriormente descritos.

las membranas se dividen principalmente en membranas no porosas (membranas
densas como las utilizadas en nanofiltracion y dsmosis inversa) y membranas porosas
(como las utilizadas en microfiltracién y ultrafiltracién). Estas membras son de distintos
materiales y operan a distintas presiones de filtrado. En este TFM se hard principal
énfasis en EL PROCESO DE MEMBRANAS DE OSMOSIS DIRECTA(Forward Osmosis, FO),
el cual no requiere de un sistema de impulsién para su funcionamiento sino una solucion
de arrastre, lo que puede representar una diferencia significativa a la hora de comparar
eficiencias y consumos energéticos.
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2. PROBLEMATICA Y CARACTERISTICAS DE AGUA RESIDUAL
URBANA.

Con el objetivo de Proteger la salud publica y el medio ambiente, se debe evitar que las
aguas residuales sean vertidas en un cuerpo receptor natural (mar, rios, lagos),y para
ello es necesario realizar un tratamiento que permita evitar enfermedades causadas por
bacterias y virus en las personas que entran en contacto con esas aguas.
Consecuentemente la gestidon de estaciones depuradoras de aguas residuales urbanas
(EDAR) encargada de hacer estos tratamientos supone un reto importante, debido a que
con ellas se evita o mitiga en gran parte el impacto negativo sobre la salud y el medio
natural que causa el vertido directo de estas aguas.

Adicionalmente la eliminacidn de nutrientes como nitrégeno y fésforo es necesaria dado
gue es toéxico para peces e invertebrados en concentraciones muy bajas (amoniaco) o
puede crear condiciones insanas en el cuerpo de agua receptor y propiciar el
crecimiento de algas que generan toxinas, su muerte y consumo por bacterias pueden
agotar el oxigeno en el agua generando la asfixia de peces y sistema acuatica. (Seco,
2018)

Existe una gran variedad de procesos por los cuales se puede llevar a cabo el tratamiento
de las aguas residuales, estos varian dependiendo de la regién, necesidades que tenga
cada poblacidn, leyes de vertido y cauce de agua receptor del efluente tratado. El
conocimiento de la naturaleza quimica y bioldgica del agua residual es fundamental de
cara al disefio e implementacién de nuevos procesos de tratamiento, capaces de
proporcionar un sistema que ademds de brindar un balance energético positivo,
proporcione un efluente de calidad y rico en nutrientes que pueda ser usado por todo
el sector agricola a nivel nacional.

El cambio de los procesos de tratamiento biolégico aerdbico a anaerdbico es un paso
necesario para lograr un tratamiento eficiente de las aguas residuales y para facilitar las
practicas de recuperacién de recursos.

Las aguas residuales urbanas se caracterizan por tener una baja carga organica y sin
embargo un elevado porcentaje de material particulado, aproximadamente entre el 40
y el 70 % de la DQOt es DQO particulada, ademas las aguas residuales urbanas son las
gue se generan en mas cantidad. Es necesario desarrollar nuevas tecnologias de
tratamiento que permitan aprovechar el contenido energético de las aguas residuales
urbanas.
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En este sentido el tratamiento anaerobio del agua residual urbana incluso en paises de
climas templados y frios puede permitir el aprovechamiento de la mayor parte del
contenido energético presente en el agua residual. Sin embargo, la baja carga de materia
organica de las aguas residuales urbanas y la hidrélisis del material particulado en paises
de clima frio, ya que es inviable econdmicamente el calentamiento hasta las condiciones
mesofilas de operacidn, es una limitante importante que debe ser resuelta para poder
realizar el tratamiento anaerobio con elevados rendimientos de eliminacién. Una
posibilidad que es necesario estudiar es la concentracién del agua residual urbana para
posteriormente realizar el tratamiento anaerobio en condiciones mesoéfilas.

2.1. Sistemas de Tratamiento Convencionales

2.1.1. Sistema Aerobio Fangos Activos (FA)

Debido al gran apoyo tecnoldgico, disponibilidad, robustez, facilidad de construccion,
operacion y control, sumado a las bases cientificas desarrolladas durante todos los afios
gue se haimplementado, el sistema mas utilizado a nivel mundial es el de fangos activos
(FA). Este sistema puede presentar algunas variaciones en su configuracién, pero se basa
fundamentalmente en dos etapas, una aerobia encargada de la degradacion de la
materia orgdnica y otra de decantacion, donde se separa el fango producido del agua
tratada. Frecuentemente junto a estas dos etapas se implementa un proceso anaerobio
que digiere los fangos producidos en el proceso aerobio y produce biogas, el cual es
usado para la valorizacién energética del proceso como se muestra en la siguiente figura.

v

—FE]—PMT» Sedimentador “l R. Biologico }—P Decantadores Efluente

Desbaste .

Lodos Gas a

Lodos valorizacidon

Lodos a
Centrifugas

Espesadores Digestor Anaerobio

Figura 2. Sistema tradicional de fangos activos simplificado.
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Si se opera correctamente en el proceso de FA se obtienen rendimientos de eliminacidn
de materia organica aproximados de 80%- 85% (Tejero et al.,2001), a pesar de esto el
este sistema presenta deficiencias en factores determinantes, como: la gran cantidad de
energia eléctrica consumida por las soplantes, necesaria para mantener el oxigeno
disuelto (aprox. 2mg 02/L) en el reactor biolégico (Metcalf, 1995), sumado a la gran
produccion de fangos bioldgicos generados de entre 0,3-0,5Kg /m3 de agua tratada
(Tenerife, 2016), fangos que tras ser sometidos al proceso anaerobio de tratamiento
son llevados a deshidratacion en centrifugas, equipos que igualmente presenta un alto
consumo eléctrico.

Como resultado del centrifugado se obtienen dos productos diferentes, uno de ellos el
fango deshidratado el cual es llevado a tolvas de almacenamiento, conjuntamente se
producen un residuo liquido (llamado “escurrido de centrifuga”) el cual posee altas
concentraciones de nutrientes (fésforo y nitrégeno) que es enviado de nuevo a cabecera
de planta, ocasionando inconvenientes como aumento de las necesidades de oxigeno,
y por consiguiente del coste en el proceso de depuracidn. En general un proceso de FA
consume entre 0,3-0,6 kWh por cada metro cubico de agua tratada, consumo que no
alcanza a ser amortizado por la energia proveniente de la combustion del biogas
generado en su proceso anaerobio. (Soler, 2017)

2.2. Sistema de Digestion Anaerobia del Fango

Este sistema puede definirse como un proceso biolégico que en ausencia de oxigeno es
capaz de transformar la materia organica biodegradable en biogas. Este tipo de
digestion se utiliza principalmente para la estabilizacidn de los fangos producidos en la
depuracidn de aguas residuales. (Rico, 2017)
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Figura 3.Esquema tradicional de un proceso de digestion anaerobia de tanque agitado. (AGROWASTE, 2018)

El biogas se compone principalmente por metano (CH4) y diéxido de carbono (CO,),
aunque puede presentar otros compuestos en menor proporcidn como HsS entre otros,
como se observa en la fig. 4. El biogds puede ser aprovechado energéticamente para la
generacion de electricidad y calor como se menciona anteriormente.

Metano (CH4) 50-70
Diéxido de Carbono (CO2) 30-50
Hidrogeno (H2) 1-10
Nitrégeno (N2) <3
Oxigeno (02) <0,1
Acido Sulfhidrico (H2S)ppm 0-8000

Figura 4.. Composicion tipica de Biogds (AGROWASTE, 2018)
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La digestion anaerobia es un proceso lento que se lleva a cabo en un reactor
completamente cerrado con flujo continuo o discontinuo, el fluido permanece en el
reactor un tiempo determinado con el fin de que se lleve a cabo la digestién en el cual
regularmente se tiene rendimientos de eliminacién cercanos al 85%. (Cubero, 2011)

En Paises como Espafia que poseen durante gran parte del afio clima frio y en donde el
agua puede llegar a alcanzar los 4° centigrados en invierno, los factores ambientales y
operacionales influyen fuertemente en el funcionamiento del proceso anaerobio. (Ruiz,
2002).

2.2.1. Temperatura

Uno de los pardmetros mdas importantes es la temperatura dado que afecta
directamente a la velocidad de la descomposicion de los residuos y al rendimiento del
proceso. Dependiendo del rango de temperatura en el que los microorganismos se
desarrollen se pueden mencionar generalmente tres intervalos de operacion.

e Psicrofilo(0°C<T2<25°C): A bajas temperatura el crecimiento y la produccion
de biogas es lento.

e Maesofilo(25°C<T2<45°C): Es el intervalo mas utilizado en la mayoria de
digestores, y en donde el éptimo de produccion de biogas se situa alrededor
de los 35°C.

o Termdfilo(45°C<T?<65°C): Las temperaturas elevadas incrementan la
velocidad de crecimiento de los microorganismos, la velocidad de reacciény
consecuentemente genera un mayor rendimiento del proceso, pero este
sistema representa altos costes, necesarios para alcanzar estas
temperaturas, adicionalmente el proceso es mucho mas complicado de
controlar.

Existen microorganismos capaces de sobrevivir a temperaturas mayores a las 65°c
llamados hipertermofilos, pero su actividad metalogénica es considerablemente menor
a las de los intervalos anteriores, ademas que representa un alto coste y representa un
peligro ligado al control del proceso. En el proceso de digestiéon anaerobia se recomienda
gue la variacion de la temperatura no sea mayor a 1°C en el reactor. (Ruiz, 2002)
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2.2.2. PH

El pH es un parametro que afecta directamente a la estabilidad del proceso ya que regula
la existencia de los diferentes tipos de microorganismos encargados de actuar en cada
fase (hidrolisis, acidogénesis, acetogénesis, Metanogénesis), para un o&ptimo
rendimiento el proceso debe estar en un intervalo de 6,5 -7,5. (Rico, 2017)

2.2.3. Alcalinidad

La alcalinidad puede expresarse como la medida de hidréoxidos, carbonatos y
bicarbonatos de calcio, sodio, magnesio y potasio. Generalmente se expresa en
mgCaCOs/L y representa la capacidad (tampdn) en el reactor. Presenta un intervalo
tipico de 2000-5000 mgCaCOs/L. (Rico, 2017)

2.2.4. Toxicidad e inhibicion

Es importante determinar el tipo de elementos que entran a un proceso anaerobio dado
la presencia de sustancias tdxicas como metales pesados, compuestos halogenados,
cianuro, amoniaco , sulfuros, y acidos grasos pueden inhibir o en el peor de los casos
matar a los microorganismos presentes en el reactor, lo que haria necesario vaciar el
reactor y empezar el proceso de nuevo. (AGROWASTE, 2018)

2.2.5.  Acidos Grasos Volatiles (AGV)

El control de los acidos grasos volatiles es un parametro fundamental para controlar el
proceso metabdlico de los microorganismos, ya que estos acidos son los compuestos
intermedios en la formacidon del metano, y la acumulacién de alguno de ellos indica la
existencia de alguna alteracion en las condiciones metabdlicas. Cualquier inhibiciéon de
la metanogénesis provocara un aumento de la concentracion de estos acidos y una
disminucion del pH. (AGROWASTE, 2018)
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2.2.6. Cargay THR

La carga y el tiempo de retencion dependen del tipo de reactor que se utilice en el
proceso, asi como por el volumen de reactor estipulado en el disefio, pero se puede
hablar de que para un reactor comun de tanque agitado la carga orgdnica tipica oscila
entre 2-15 Kg DQO/m3*d y un tiempo de retencién de entre 24-40 dias para lograr la
estabilizacién de fango. (Rico, 2017)

2.3. Ventajas e Inconvenientes del Proceso de Tratamiento Anaerobio
2.3.1. Ventajas

e Se obtiene biogas que puede ser aprovechado energéticamente.

e Se elimina un elevado porcentaje de sélidos volatiles en suspension.

e Elfango que se obtiene es facilmente tratable.

e Al llevarse a cabo en un reactor cerrado y en ausencia de oxigeno, desaparecen los
problemas de olores.

e Se reduce considerablemente el contenido en materia organica.

e El fango que se obtiene de este proceso es rico en nutrientes y puede ser utilizado
como fertilizante en la agricultura.

e Menor produccién de lodos que en los procesos aerobios.

e Mayor capacidad de carga organica a tratar.

2.3.2. Inconvenientes

e Coste inicial elevado y puesta en marcha lenta de entre 3 y 6 meses.

e Ante cualquier contratiempo en el proceso, el tiempo de recuperacion es largo.

e Los microorganismos son muy sensibles a los cambios ambientales bruscos.

e El sobrenadante presenta alto contenido en nitrégeno, sélidos en suspensién (SS),
y elevada demanda bioldgica (DBO5 y DQO), por lo que la calidad del efluente es
menor.

e Al manejar gas inflamable (biogas) puede haber problemas de seguridad debié a su
inflamabilidad.
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Desde hace algunos afios y debido a que la demanda energética global va en aumento,
se ha ido incrementando el interés por sistemas que presenten menos consumo que el
proceso aerobio convencional. Actualmente existen grandes sistemas de control
avanzado capaces de cumplir los requerimientos necesarios para la implementacion de
sistemas anaerobios, ademas de sistemas de calentamiento eficiente que pueden
mantener las corrientes en los intervalos de temperatura requeridos, por lo que el reto
principal es la concentracion de la corriente de agua residual a tratar, Es importante
destacar que el tratamiento anaerdébico requiere una concentracién de agua residual de
mas de 1000 mg DQO / L para garantizar la estabilidad del sistema y la eficiencia del
proceso (Khanal, 2009). Un enfoque innovador para superar los desafios asociados con
el tratamiento anaerdébico de las aguas residuales municipales implica la concentracién
previa inicial de materia organica antes de alimentar al digestor. Uno de los medios para
concentrar e agua residual urbana es mediante la utilizacion de membranas.

10
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3. OBJETIVOS

3.1. Objetivo General

Evaluar tedricamente con base a desarrollos experimentales reportados en la
bibliografia la viabilidad de la aplicacion de la tecnologia de 6smosis directa para
la concentraciéon de aguas residuales urbanas.

3.2. Objetivos Especificos

Determinar mediante la revision bibliografica las condiciones de operacion del
proceso de concentracion de agua residual urbana mediante osmosis directa.
Conocer los pardmetros fundamentales de operacién, como son: flujo de
permeado de la membrana, superficie necesaria de membrana, concentracién
del agua residual alcanzada, disolucién extractora y efecto de la concentracién
de la disolucion extractora en el flujo, asi como el ensuciamiento de la
membrana.

Realizar una propuesta de disefio de la etapa de concentracién de agua residual
urbana mediante el proceso de ésmosis directa, para una poblacion de 1000
habitantes equivalentes. De forma que pueda ser posteriormente tratado en un
proceso anaerobio mesofilo para la produccidn de energia a partir de biogas.

11
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4. ALTERNATIVAS TECNOLOGICAS PARA LA CONCENTRACION DE
AGUAS RESIDUALES.

Como se menciond anteriormente se estan estudiando procesos alternativos por los
cuales se puede llevar a cabo el tratamiento de las aguas residuales urbanas, uno de
estos procesos es la tecnologia de membranas. Estos procesos presentan diferentes
capacidades, consumo energéticos y costes de instalacién y operacidn, el conocimiento
de cada uno de estos factores es fundamental de cara al disefio e implementacion de
estos nuevos procesos, lo que se busca es que sean capaces de brindar un sistema que
presente balance energético positivo y un efluente de calidad determinada, que
posibilite su uso en diferentes sectores de la industria nacional.

4.1.Desarrollo Tecnoldgico de las Membranas

La aplicacién del proceso de membranas en el tratamiento de aguas residuales urbanas
es una tecnologia que actualmente se encuentra en proceso de expansion, y que dia a
dia es mas aplicada para la solucién de problemas especificos. Existen diferentes tipos
de membranas sin embargo la monitorizacién, diagndstico y control avanzado de dicho
proceso no estan consolidados y se requiere de una mayor investigacién e inversion con
el fin de robustecer el proceso frente a perturbaciones y desestabilizaciones.

4.1.1. Materiales para la Fabricacion de Membranas

Desde el siglo XVIII se han venido utilizando diversos materiales como membranas, tales
como vejigas o pieles de animales, a medida que se fue intensificando el desarrollo de
la tecnologia han surgido nuevos materiales como TFC(membrana de pelicula delgada)
y nanotubos, pero los avances no han parado y en la actualidad se sigue
experimentando, tanto con compuestos naturales como sintéticos.

Se pueden hacer diversas clasificaciones respecto a las membranas, pero histéricamente
estas se clasifican de acuerdo a los materiales que se usan para su construccion, como
las poliméricas hechas con materiales como acetato y poliamidas o las membranas
inorgdnicas hechas de compuestos como cerdmicas, metales, fibra de vidrio y zeolitas
entre otros, resaltando las inorganicas tienen mayor estabilidad térmica y quimica.
(Singh, 2015)

La tecnologia de membrana ha ido evolucionando a medida que han surgido los
diferentes materiales utilizados para su construccién. Ya que muchos modelos no
pudieron ser adaptados hasta que se lo lograron desarrollar membranas estables y
funcionales.

13
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La evolucidn histdrica de las membranas ha marcado un hito a través del tiempo por lo
cual cabe destacar algunos de los de los hechos mas importantes (Zhang, 2012):

e Siglo XVIII-XIX: Se empez6 a usar la vejiga animal y goma elastica.
e 1829: Membrana de goma homogénea hidréfoba

e 1855: Membrana de colodién

e 1877: Primer uso de Membrana Ceramica

e 1907: Membrana de nitrocelulosa

e 1944: Primer rindn artificial hecho de celofan

e 1962: Membrana asimétrica de acetato de celulosa

e 1960 : Membrana de fibra hueca

e 1963: Membranas capilares

e 1980: Primera comercializacion de membrana para uso en separacién de
gases

e 2000: Membranas de nanotubos y nanoparticulas
e 2005: Membrana biomimética

e 2010: Membrana delgada de nanocompuestos

Muchos han sido los momentos importantes dentro del desarrollo de las membranas,
pero los descritos anteriormente son algunos de los mas importantes registrados en la
bibliografia.

Dentro de todos estos acontecimientos cabe destacar la importancia del desarrollo
logrado en 1960, donde Loeb y Sourirajan logran obtener membranas sin defectos
apreciables y de alto flujo, lo que permitié ascender el proceso de membra del
laboratorio a una escala industrial (Baker, 2012), Facilitando asi el desarrollo de la
osmosis inversa y directa, que hasta el momento no se habia estabilizado, debié a la
poca selectividad y precariedad de membranas existentes.

14
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4.2. Clasificacion de las Membranas

Asi como los materiales con los cuales se construyen las membranas, el fundamento
tedrico implicado en el proceso también se ha ido desarrollando. Este fendmeno se
puede evidenciar por medio de la evolucién que han tenido los modelos matematicos
asociados a la naturaleza fisica de las membranas.

Algunos de los modelos mas importantes desarrollados los cuales ayudaron en gran
medida al entendimiento de este tipo de tecnologia fueron: la Teoria de difusidn de Fick,
Flujo a través de un medio poroso de Darcy, Desarrollo termodindmico de la presidon
osmotica por Van't Hoff, Equilibrio y potenciales de membrana por Donnan, Modelo
termodindmico irreversible por Kedem Katchalsky y modelo de la Difusion-Difusién
entre otros.

Estos modelos permitieron dividir lo sistemas de membranas en dos principales grupos,
las membranas no porosas densas usadas en osmosis inversa y nano filtracién vy
membranas porosas como las usadas en ultrafiltracion.

)
)

Figura 5. Ejemplo de membran orgdnica plana Comercial o tomada de (Emeco, 2018)
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Asi entonces podemos definir el proceso de membrana como un sistema en el cual, por
medio de una frontera semipermeable es posible concentrar, separar y purificar una
especie de compuesto quimico afin de otros compuestos presentes en una corriente
mezclada. Dicha corriente puede ser liquida o gaseosa, pero en este TFM solo se
analizard membranas capaces de separar sustancias presentes en un corriente liquida.

Para que sea posible dicha separacién se hace necesario que haya una fuerza impulsora
que propicie la incursién de la o las sustancias a través del medio filtrante(membrana),
por lo cual se puede clasificar los procesos de membrana por medio de la naturaleza de
dicha fuerza.

Dialisis, Pervaporacion, celdas de Difusion
combustible.
Microfiltracion, ultrafiltracién,
nanofiltracidn, dsmosis inversa. Gradiente de presiones
Electrodialisis, electrodesionizacion. Gradiente eléctrico
Extraccidon por membranas, matriz mixta, Quimicos

transporte facilitado.

Figura 6. Clasificacién de los procesos de membrana segtin su fuerza impulsora. (Zhang, 2012)

Cada uno de los tipos de proceso de membrana tiene sus particularidades y limitaciones,
solo se detallaran los procesos donde la fuerza impulsora es el gradiente de presiones
las cuales de describen como:

Membrana de Microfiltracion(MF), el proceso que se lleva a cabo en esta membrana se
basa en la separacioén fisica efectuada por el didmetro del poro, el cual presenta un
tamafio que va desde los 0,1-10um y requiere una presion de operacién <2 bares.
(zhang, 2012)

Membrana de Ultrafiltracion(UF), en este proceso ya la membrana es capaz de filtrar la
los sdlidos disueltos y algunas bacterias y virus, su tamafio de poro esta entre los 0,01-
0,1um y presidon de operacién en torno a 0.5-2 bares. (Zhang, 2012)

Membrana de nanofiltracion(NF), Este proceso es muy utilizado para la potabilizacién
de agua ya que es capaz de eliminar sustancias orgdanicas, iones multivalentes y metales
pesados, su tamafio de poro va desde los 0.001-0.01um y requiriere una presiéon de
operacioén de 5-15 bares. (Zhang, 2012)
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Membrana de osmosis inversa, Este sistema es uno de los procesos de purificacion mas
eficientes que existe, ya que permite eliminar iones monovalentes, moléculas y muchos
de los virus y bacterias presentes en la corriente, su tamafio de poro inferior a los
0,001um vy requiere presiones de operaciéon extremadamente altas de entre 50-80
bares. (Zhang, 2012)
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Figura 7.Capacidad de Filtracién de los diferentes tipos de membrana. (Technology, 2018)

4.3. Ensuciamiento de las Membranas

Como consecuencia del funcionamiento continuo los procesos de membrana sufren
ensuciamiento o atascos, lo cual genera diversos problemas, y de no realizarse un
mantenimiento correcto puede incluso llegarlas a romper. Algunas de las caracteristicas
gue presenta un proceso con membra sucia es: Reduccién del flujo de separacion,
aumento del consumo energético y presencia de permeado contaminado entre otros.
(Baker, 2012)

El ensuciamiento de las membradas puede deberse a varios factores dependiendo del
tipo de proceso para el cual esté siendo utilizada, pero podemos mencionar algunos de
los mas comunes, como el ensuciamiento por materia organicas, el cual se presenta
cuando ésta se absorbe sobre la superficie de la membrana, por ejemplo, en
aplicaciones como la potabilizacién. Otro de los fendmenos que se pude dar es la
incrustacion que tiene lugar debido a la precipitacién de sales, por ejemplo, en la
desalinizacidn de agua de mar.
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Adicionalmente existen otros dos fendmenos como el Bio-ensuciamiento, en donde las
bacterias generan la capacidad para adherirse a la superficie de las membranas y crecer,
creando asi una pelicula que dificulta la operacién. Finalmente tenemos el
ensuciamiento coloidal, que es generado por particulas muy pequefias capaces de
causar blogueos en los poros, dificultando el paso del permeado y aumentando la
resistencia hidraulica, estas particulas generalmente son compuestos de silice u éxidos
ferrosos. (Baker, 2012)

4.4.Lavado de Membranas

Para evitar este tipo de problemas de ensuciamiento existen diferentes tipos de
procesos de limpieza, tales como contralavado y lavado por chorro de aire.

4.4.1. Contralavado

Cuando se lleva a cabo el contralavado la membrana esta realizando temporalmente
una filtracion tangencial, sin la produccién de permeado.

El propdsito del contralavado es la eliminacidn de la capa de contaminantes formada en
la membrana por medio de la creacién de turbulencias. Durante contralavado se tiene
alto gradiente de presion hidraulica. (Lenntech, 2018)

Figura 8. Esquema del proceso de contralavado
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4.4.2. Lavado con flujo de aire

Cuando la suciedad de la membrana necesite ser retirada muy rdpida y efectivamente,
como es el caso de los sistemas de depuracidn, se utiliza este proceso, que consiste en
el uso de un chorro de aire durante el lavado, generando turbulencia que ayuda al

lavado, en este proceso se utiliza una menor capacidad de bombeo, lo que implica un
menor coste de operacién. (Lenntech, 2018)

[me] ] [ ]
foinn

Figura 9.Esquema del proceso de lavado con flujo aire.

4.4.3. Lavado Quimico

Cuando los métodos mencionados anteriormente no son efectivos para limpiar las
membranas, es necesario limpiarlas quimicamente, con compuestos afines a la
composicion de la membrana y siempre en soluciéon acuosa. Lo productos quimicos
4comunmente usado son el acido clorhidrico(HCl), el 4cido nitrico(HNOs) y en algunos
casos peroxido de hidrogeno(H.0;). (Lenntech, 2018)

Figura 10. Lavado interno de membrana
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5. PROCESO DE MEMBRANA CONDUCIDOS POR OSMOSIS

La ésmosis se define como el movimiento neto de agua a través de una membrana
selectivamente permeable impulsada por una diferencia de presién osmética a través
de la membrana. Una membrana selectivamente permeable, que permite el paso de
agua, pero rechaza moléculas de soluto o iones.

Las aplicaciones actuales del fendmeno de ésmosis se extienden desde el tratamiento
de aguas y procesamiento de alimentos para la generacién de energia y métodos
novedosos para liberacién controlada de farmacos. Esta revisidon se centrara en la
0smosis a través de membranas poliméricas, principalmente en el campo de
tratamiento de agua residuales urbanas. (Cath, 2006)

ATT

Forward
Osmosis
(FO)

Figura 11. Diagrama de Osmosis Directa

En el campo de tratamiento aguas residuales, la 6smosis inversa (RO por su nombre en
inglés Reverse osmosis) es generalmente un proceso mas familiar que la FO, debido a
esto, se hard una breve descripcion del proceso de RO, antes de entras en detalle sobre
la FO.

La RO utiliza presién hidraulica para oponerse, y superar, la presién osmética de una
solucion acuosa de alimentacidn, para producir agua tratada. En la RO, la presién
aplicada es la fuerza motriz para el transporte de masa a través de la membrana; en la
FO, la propia presion osmotica es la fuerza motriz para el transporte de masa.
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Actualmente hay numerosas publicaciones sobre el uso de RO para el tratamiento de
agua y recuperacion de aguas residuales urbanas.

Por el contrario, sobre el uso de FO hay poca robustez bibliografica, aunque
ultimamente se ha usado esta tecnologia para diversos procesos, como concentrar
lixiviado de vertedero (Piloto y escala completa) ( Beaudry, 1997), para el tratamiento
de alimentos liquidos en la industria alimentaria (a escala de laboratorio), para desalar
agua de mar y para la purificacién de agua en situaciones de ayuda de emergencia (
Beaudry, 1997). Los acontecimientos recientes en la ciencia de materiales también han
permitido el uso de FO en la liberacién controlada de farmacos en el cuerpo (Baker,
2012)

P1> P2 P2-P1 < Am P2-P1 > A

E E
< <
Feed
Water
P1 P1
Forward Pressure Pressure Reverse Osmosis
Osmosis Assisted Osmosis Retarded Osmosis (RO)
(FO) (PAO) (PRO)

Figura 12. Diferentes modos de funcionamiento de los procesos osmaticos.

La principal ventaja de la utilizacion de sistemas FO es que funciona a presiones bajas,
ademas tiene un alto rechazo de contaminantes y tiene una menor tendencia a
ensuciamiento de la membrana en comparacion a los procesos impulsados por presidon
(Cath, 2006) debido a que la Unica presidn que participa en el proceso de FO es la
necesaria para vencer la resistencia al flujo en el médulo de membrana.

5.1. Membrana Osmatica

La dsmosis es el transporte de agua a través de una membrana permeable
selectivamente, desde una regidon de mayor potencial quimico a una regién de menor
potencial quimico. Este fendmeno es ocasionado por una diferencia en las
concentraciones de soluto a través de la membrana que Permite el paso del agua, pero
rechaza la mayoria de las moléculas de soluto o iones.
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La FO utiliza el diferencial de presién osmética. (1) a través de la membrana, en lugar de
presion diferencial hidraulica (como en RO), como la fuerza motriz para el transporte de
agua a través de la membrana. El proceso de FO da como resultado la concentracidn de
una corriente de alimentacién y dilucién de una corriente altamente concentrada
(Solucion de extraccidn). La ecuacién general simplificada que describe el trasporte de
agua en los procesos osmoéticos es: (Cath, 2006)

Jw = A(oAT - AP) E.1

Donde Jw es el flujo de agua, A es la Constante de permeabilidad de la membrana, O es
el coeficiente de rechazo, AP es la presidn aplicada, que en los casos de FO es cero, pero
para RO, AP > Am, la direccion de flujo de agua en cada uno de los casos se puede
observar en la figura 12.

A ™
x Flux Reversal Reverse
T point > Osmosis
§ (AP = Am) (AP > Am)

\

2/
0 < » AP
AT

Pressure-
Retarded
Osmosis
(A > AP)

RO oo 7 o

Osmosis

(AP =0)

Figura 13. Direccion y magnitud del flujo de agua en funcién de la presion aplicada(AP).
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FO tiene lugar cuando la diferencia de presion hidrdulica es cero. La zona PRO es donde
la diferencia de presioén aplicada es entre cero y el punto de inversidn del flujo y la zona
de RO es donde la diferencia de presion aplicada es mayor que la diferencia de presion
osmotica.

5.2. Solucidn de Extraccion o Arrastre(Draw Solutions)

Es la solucion concentrada en el lado permeado de la membrana, es la que proporciona
la fuerza impulsora en el proceso de FO. Actualmente se usan diferentes términos en la
literatura para nombrar esta solucién, incluyendo soluciéon de arrastre, agente osmético,
medios osmaticos, soluciéon de conduccién, motor osmatico, soluciéon de muestra o
simplemente salmuera. Para mayor claridad en este TFM se usara el término de solucion
de extraccion.

Al seleccionar una soluciéon de arrastre, el criterio principal es que esta tenga una presion
osmética mas alta que la solucién de alimentacién, ademas tener una buena solubilidad
al agua y no debe ser téxica, o corrosiva con la membrana, debe tener un bajo coste
especifico y debe ser facil de reconcentrar, por lo tanto, se han usado distintas
soluciones con presiones osméticas variables que pueden ser consideradas para ser
solucion de extraccion.

Las soluciones de extraccion pueden ser clasificadas por su naturaleza como organicas
e inorgdnicas, como parte de estas ultimas podemos encontrar: CaCl,, KBr, KHCOs3,
K2504, MgC|2, MgSO4, NaCI, NaHC03, Na2$O4, NH4HC03, NH4N03, (NH4)2504, NH4C|,
Ca(NO3)2, NaNOs, KCl, NHaH2POa, (NH4)2HPO4, KNOs.

Dentro de la categoria de organicas podemos mencionar a la glucosa, fructosa, sacarosa,
etanol, albumina, polielectrolitos (poliacrilamida) y sal sddica.

A través del tiempo, varios otros productos quimicos también se han sugerido y probado
como solutos para soluciones de extraccidén, particularmente en aplicaciones de
desalinizacion de agua de mar. Batchelder sugirié usar una solucidn de didxido de azufre
como la solucidon de extraccidon en la desalinizacion de agua de mar con FO (Batchelder,
1965). Glew amplié esta idea y sugirid el uso de mezclas de agua y otro gas (por ejemplo,
dioxido de azufre) o liquido (por ejemplo, alcoholes alifaticos) como las soluciones de
extraccion en la FO (Glew, 1965). Frank usé una solucién de sulfato de aluminio (Frank,
1972). Kravath y Davis usaron una solucion de glucosa en la desalinizacién de agua de
FO (Kravath & Davis, 1975), Kessler y Moody usaron una solucion mixta de glucosa y
fructosa para la desalinizacién de agua de mar (Kessler, 1976).
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McGinnis sugirid un proceso de FO de dos etapas que aprovecha las solubilidades
dependientes de la temperatura de los solutos. Especificamente, McGinnis sugirié
también soluciones de nitrato de potasio (KNO3) y didxido de azufre (SO2) como
soluciones de extraccion para la desalinizacién de agua de mar. (McGinnis, 2002)

En una aplicacion novedosa posterior de FO se demostré que usando una combinacién
de gases de amoniaco y diéxido de carbono en proporciones especificas se creaban
soluciones de extraccidon altamente concentradas de sales de amonio (McGinnis, 2002).
Este proceso produjo soluciones de extraccion de FO con presiones osmoticas de mas
de 250 atm, lo que permitié altas recuperaciones de agua potable de alimentos salinos
concentrados y reducciones sustanciales en las descargas de salmuera proveniente de
desalinizaciéon. Mas recientemente se le dio un enfoque nanotecnoldgico, usando
compuestos como la magnetoferritina naturalmente no téxica, la cual se esta probando
como un posible soluto para soluciones de extraccién (Magnetics, 2005). La
magnetoferritina se puede separar rdpidamente de las corrientes acuosas utilizando un
campo magnético.

La disponibilidad y variedad de soluciones de arreste ha ido creciendo de la mano de los
avances tecnoldgicos y desarrollo de nuevas membranas, por lo cual se han utilizado
diferentes tipos de software que permiten hacer modelos termodinamicos completos
basados en datos experimentales, con el fin de predecir las propiedades de las
soluciones en un amplio rango de concentracién y temperatura. Estas predicciones son
de gran importancia a la hora de construir un proceso de depuracién por medio de FO,
dichos valores suelen venir expresados como muestra en la figura 14.
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Figura 14.Presién osmdtica en funcion de la concentracion de la solucién a 25 ° C para varias posibles soluciones de
extraccion.

Otro de los criterios fundamentales en la eleccidn de la solucién de extraccidn para un
sistema FO es el proceso para reconcentrar la solucidén de extraccidén ya que desde este
proceso es de donde se recupera finalmente el agua. Muy a menudo se usa una solucién
de NaCl o salmuera porque tiene una alta solubilidad y es relativamente facil de
reconcentrar a usando RO, en este proceso también debe considerarse la difusién del
soluto desde la solucién de extraccidn a la corriente de alimentacién. En aplicaciones
especificas donde se desea un alto rechazo, las soluciones de iones multivalentes
pueden ser la mejores por su alta presién osmética.

Existe gran variedad de soluciones de extraccion, la mas usada es el NaCl debido a su
alta disponibilidad y bajo precio.
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Figura 15. Porcentaje de Uso de Soluciones de extraccion usadas en FO. tomada de (Lutchmiah, 2014)

5.3. Polarizacién de la Concentracion(CP) en Procesos Osméticos

En procesos osméticos el flujo de agua que atraviesa la membrana es proporcional a la
diferencia de presién osmética(E.1) a través de superficie de la membrana. En los
procesos de osméticos la presidn a través de la membrana es mucho menor que la
diferencia de presidon osmética general, lo que resulta en un flujo de agua mucho mas
bajo de lo esperado (Hsiang, 2008). El flujo de agua inferior al esperado se atribuye a
menudo a varios fendmenos de transporte asociados a la membrana, denominados
fenomenos de polarizacion de concentraciéon(CP), pueden tener lugar dos tipos de
polarizacién de la concentracion, CP externo y CP interno. (Cath, 2006)

5.3.1. Polarizacién Externa por Concentracion

En los procesos de membrana impulsados por presién, el flujo de permeado por
conveccién provoca una acumulacién de soluto en la superficie de la capa activa de la
membrana. Este fendmeno, denominado polarizacién de concentracién (CP), reduce el
flujo de agua del permeado debido al aumento de la presion osmodtica que debe
superarse con la presion hidraulica, la polarizacion de la concentracién debido a la
permeacion del agua no se limita a los procesos de membrana impulsados por presion
y también ocurre durante los procesos de membrana impulsados por osmosis directa,
tanto en el lado de alimentacion como en el lado de la membrana.

26




Intensificacién De Tratamiento Primario Por Medio Osmosis Directa

Universidad deValladolid

Cuando la alimentacién fluye en la capa activa de la membrana (como en RO), los solutos
se acumulan en la capa activa. Esto se denomina CP externo concentrativo y es similar a
la CP en procesos de membrana impulsados por presién. Simultdneamente, la solucién
de extraccién en contacto con el lado permeado de la membrana se esta diluyendo en
la interfase permeado-membrana por el agua penetrante, esto se llama CP externo
dilutivo. Tanto el fendmeno de CP externo concentrativo como el dilutivo reducen la
fuerza de conduccidn osmética efectiva. El efecto adverso del CP externo en los procesos
de membrana impulsados por osmosis se puede minimizar aumentando la velocidad de
flujo y la turbulencia en la superficie de la membrana o manipulando el flujo de agua
(Cath, 2006).

Sin embargo, debido a que el flujo de agua en FO ya es bajo, la capacidad para disminuir
la CP externa al reducir el flujo es limitada. Debido a la baja presién hidraulica utilizada
en la FO, el ensuciamiento de la membrana inducido por CP externo tiene efectos mas
leves en el flujo de agua en comparacion con los efectos presentados en los procesos
impulsados por presion. Se ha demostrado que la CP externa tiene poca incidencia en
los procesos de membrana impulsados por osmosis y no es la causa principal de la
disminucion en flujo de agua esperado.

5.3.2. Polarizacién Interna por Concentracion

Existen diferencias notables entre membranas porosas y densas(fig. 15), por ejemplo,
Cuando se establece un gradiente de presidn osmética a través de una membrana
simétrica densa, la fuerza impulsora es la diferencia en las presiones osmaticas de las
soluciones, en ausencia de CP externa. Sin embargo, las membranas de FO son
asimétricas, agregando mayor complejidad a los fendmenos existentes debidos a la PC.
Cuando se usa en FO una membrana compuesta o asimétrica generalmente estan
constituidas por una capa densa de separacidén y una capa de soporte porosa, en ellas
pueden ocurrir dos fendmenos dependiendo de la orientacion de la membrana.
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Figura 16. Vision microscopica de membranas (a ) Densa (b) Porosa adaptada de (Emeco, 2018)

Cuando la seccién porosa de una membrana asimétrica entra en contacto con la
corriente de alimentacion, se establece una capa polarizada en el interior de la seccién
densa que limita la transferencia a medida que el agua y el soluto se difunden por la
capa porosa (Fig. 16 b), este fendmeno es conocido como CP interno concentrativo
(Cath, 2006). Este fendmeno es similar al CP externo concentrativo, excepto que tiene
lugar dentro de la capa porosa y, por lo tanto, no puede disminuirse mediante
turbulencia o flujo cruzado. Por otro lado, en las aplicaciones de FO para desalinizacién
y tratamiento de agua, la capa densa de la membrana se enfrenta a la corriente de
alimentacion y la capa porosa se enfrenta a la solucion de arrastre. A medida que el agua
penetra en la capa activa, la solucidn de extraccién dentro de la subestructura porosa se
diluye. Esto se conoce como CP interno dilutivo (Fig. 16 c) (Cath, 2006).
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Figura 17. llustracién de perfil de fuerza osmdtica en diferentes tipos de Membrana. (a) Membrana Simétrica Densa
(b) Membrana asimétrica con capa porosa orientada a Corriente de alimentacidn (c) Membrana asimetrica con capa
densa orientada a Corriente de alimentacion. (Cath, 2006)

Para poder determinar la capacidad extractiva del proceso osmético hay que observar
gue la diferencia de presién entre la corriente de agua alimentada y la solucién de
arrastre, es mayor que la diferencia de presidon osmatica a través de la membrana (mtm)
debido al CP externo y que la fuerza impulsora de la presién osmética efectiva (neff) es
incluso menor debido a CP interno (Cath, 2006). La operacion de FO en una
configuracion de flujo a contracorriente proporciona una m constante a lo largo del
modulo de membrana y hace que el proceso sea mas eficiente.
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Figura 18. Polarizacién por Concentracion interna (a) CP Concentrativo (b) CP Dilutiva. (Cath, 2006)

5.4.Generalidades de Membras de Osmosis Directa

Como en el caso de las demds membranas en un principio las membranas FO eran
hechas de diferentes compuestos de origen animal como vejigas e intestinos , pero estas
presentaban innumerables defectos que hacian compleja su simulacion y puesta en
marcha en grandes procesos. Hoy en dia estas membranas suelen ser de materiales
sintéticos y pueden ser simétricas y asimétricas.

En 1960, la ciencia moderna ya presentaba descubrimientos importantes sobre
membranas lo que generd la transformacion de sistemas de laboratorio a escala
industrial por medio del desarrollo del proceso de Loeb para fabricar membranas de RO
anisotrdpicas sin defectos y de alto flujo. Loeb y colaboradores investigaron el uso de
membranas de poliamida aromatica asimétrica para FO y PRO. (Loeb, 1995)

Para un correcto funcionamiento una membrana FO debe ser selectivamente
permeable, tener un alto rechazo al soluto(densa) y baja porosidad que permita
disminuir las afectaciones por CP interna, finalmente poseer una estructura hidrofilica
que mejore la corriente del permeado y tenga poco factor de ensuciamiento. ( Shaffer,
2015)
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Las membranas FO se clasifican en tres tipos dependiendo del proceso de fabricacion :

e TFC, Membranas de capa delgada o modificadas quimicamente
e Membranas Celuldsicas
e Membranas Modificadas Quimicamente

Las membranas de FO cuentan con una capa delgada, a diferencia de las membranas
RO, que debido a su operacién la capa delgada va acompafiada por una seccion mas
gruesa que le permita soportar las altas presiones. Las membranas FO sufren en mayor
medida la CP interna, por eso sus capas son mas finas buscando mitigar este fenémeno,
Comparativamente la membrana de FO y RO poseen gran diferencia en su parametro
estructural “S”, 500um y 10000um respectivamente. ( Shaffer, 2015)

5.4.1. Configuracion y Médulos de Membrana de Osmosis Directa

Dependiendo las necesidades y el uso que se requiera para los paquetes de membrana
FO se pueden utilizar diferentes configuraciones. Los paquetes de mddulos usados a
escala de laboratorio se han disenado para usar membranas planas o tubulares. Pero
debido al fenédmeno CP para aplicaciones a gran escala (Cath, 2006), es necesario
disefiar y construir modulos para membranas de ldmina plana en configuraciones de
placa y marco. Cada configuracidn tiene ventajas y limitaciones que deben tenerse en
cuenta al planificar la investigacidn o al desarrollar la aplicacién.

Algunas de las configuraciones mas utilizadas son: placa y marco, bobinado en espiral,
tubular y bolsa, como el objetivo de este TFM son las plantas a escala industrial solo se
analizaran las configuraciones que soporten operacion en continuo. (Valladares, 2018)

En los procesos de membrana FO que usan aplicaciones de flujo continuo, la solucién de
extraccién es repetidamente reconcentrada en una seccién del proceso para luego ser
reutilizada. En esta configuracion, La suspension de agua a tratar circula por el lado de
alimentacion de la membrana y la solucidn de arrastre por el lado del permeado. Por
este motivo este tipo de configuraciéon de membranas tipo lamina FO son mas dificiles
de construir y operar en comparaciéon con los otros modulos que utilizan presion.
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Figura 19. Configuracion de Sistema para membrana plana para FO adaptado de (Valladares, 2018)

5.4.1.1. Mddulo De Espiral Enrollada

Los mddulos de membrana en espiral enrollada son muy utilizados para los sistemas RO,
en ese caso funcionan con una sola corriente (la corriente de alimentacidn) que fluye
bajo el control directo de su velocidad de flujo tangencial a la membrana. La corriente
de permeado fluye muy lentamente en el canal formado por las capas de membrana, su
composicion y velocidad de flujo estan controladas por las propiedades de la membrana
y las condiciones operativas. Inicialmente los elementos de membrana en espiral
enrollada no podian ser usados para un sistema FO porque la solucién de extraccion no
puede forzarse a fluir dentro de la envoltura formada por las membranas. (Mehta, 1982)

Para poder disefiar un proceso FO que use un mdédulo de espiral enrollada se debe hacer
gue la solucion de extraccion fluya a través de los espaciadores y entre las membranas
enrolladas, de la misma manera que fluye una corriente de alimentacion en un médulo
de espiral enrollada para RO.
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Para hacer que el sistema funcione el tubo colector de permeado debe estar bloqueado
a la mitad, de modo que la solucién de alimentacion no puede fluir hacia el otro lado. Se
debe implementar unas capas especiales para obligar a que el flujo alimentado fluya por
toda la superficie de la membrana. En esta configuracién, la alimentacion fluye hacia la
primera mitad del tubo y luego se hace circular hacia las capas de la membras para
finalmente hacerla fluir hacia afuera a través de la segunda mitad del tubo perforado.
Para lograr mejores resultados puede presurizarse la solucidn de extraccion fuera de la
envoltura para generar un flujo forzado. (Mehta, 1982)

Concentrated
Feed Out

Draw Solution Out

Feed In

Draw solution In

Figura 20. Patrones de flujo en un mddulo de espiral enrollado modificado para FO. Adaptada de (Mehta, 1982)

5.4.2. Modulo de Placa y Marco

Los mddulos de placa y marco pueden ser construidos en diferentes tamafios y formas
despendiendo de las necesidades del tratamiento que requiera el proceso, incluso
pueden llegar hasta sistemas de escala completa compuesto por mas de mil
membranas. El disefio y construccién de los grandes mddulos de membrana son
comparables con los de los intercambiadores de calor, pero debido a la fragilidad de las
membranas, la construccion de estos sistemas de placa y marco es mucho mas
complicada. Dos grandes debilidades que presentan los mddulos de placa y marco para
aplicaciones de membrana son la falta de un soporte de membrana adecuado y una baja
densidad del empaquetamiento.
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Por otro lado, la carencia de un soporte adecuado que sostenga la membrana limita el
funcionamiento y lo condiciona a un sistema de baja presion hidraulica y en ocasiones
ese funcionamiento debe ser similar en ambos lados de la membrana lo que hace
necesario la implementacién de un sistema avanzado de control. Cabe mencionar que
la configuracién de la placa y el marco incluye problemas con el sellado interno, externo
y dificultad para monitorear la integridad de la membrana.
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Figura 21.Diagrama del médulo de placa y Marco, con direcciones de flujo adaptado de (Gu, 2011)

5.5.Ecuaciones de Disefio y Modelado

Para modelado de los sistemas de membrana es necesario conocer la presion osmatica
gue se domina con la letra griega i, esta presion se calcula por medio de la ecuacion de
Van’t hoff: ( Shaffer, 2015)

M=i*M*Rx*T xR E.2
donde :
i = Es niUmero de particulas individuales de un compuesto disuelto en una disolucién
Constante de disociacion idnica o coeficiente de Van't Hoff)

M= Concentracién molar
R= constante de los gases ideales
T= Temperatura (K)

R = Coeficiente osmético ( 1 para sistema ideal).
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La ecuacién anterior solo es valida para disoluciones diluidas, para el caso donde se
tenga altas concentraciones de soluto es necesario realizar ajustes como se muestra en
laE.3

1t=c*R*T*(%+A2*c+A3*c2) E.3

ow_n
C

Donde “c”, “Ay” y "As3” son la concentracién en masa de soluto, el segundo vy tercer
coeficiente virial respectivamente, los demas términos son similares a los descritos en
la ecuacion anterior. (Soler, 2017)

En los procesos de membrana existen tres pardmetros fundamentales: A, B y S,
frecuentemente A y B son proporcionadas por el fabricante, “A” hace referencia al
coeficiente de permeabilidad del agua y puede obtenerse de la pendiente entre
densidad de flujo de agua y presion hidrdulica, tiene unidades de (‘L*m-2*h"1*bar?) y
“B” se conoce como coeficiente de permeabilidad del soluto, tiene unidades (L-m2-ht)
y puede hallarse a través del rechazo de soluto por la E.4. (Cath, 2006)

B =]Jwx (%) * Exp(— i—:) E.4

Donde :

R= Es el rechazo de soluto

Km= Coeficiente de Transferencia de masa

Jw =El flujo de agua a través de la membrana sin considerar la orientacion.

Este flujo de agua puede calcularse por medio de la E.5

Jw = —In(22) E5

Km TFs

Tipw = Presidon osmotica de la solucion de extraccion
Tirs = Presion osmotica de la solucion de alimento

El tercer parametro importante es el estructural como se menciond anteriormente de
denota con la letra “S” (um) y viene definido por la ecuacidn:

to*xT

Eeff

S=KmxD = E.6
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Donde:
ts= Es el espesor de la capa soporte (um)
= Es la tortuosidad de la capa soporte

Eeri= Es la porosidad de la capa soporte

Cuando en el proceso FO la cara activa de la membrana estd en contacto con la corriente
de alimento y en dicha cara se presenta el fenédmeno de polarizacion por concentracién
externa de tipo concentrativa la presion osmética en el lado de la membrana es mayor
y viene modelada por: (Soler, 2017)

Jw
T, = Ty p * €XP (k_,) E.7

Tum Y Tiib SON las respectivas presiones osmaticas de la interfaz de contacto de la cara
densa activa con la soluciéon de alimento y la presion osmodtica de la solucién de
alimento.

Kres el coeficiente de transferencia de masa en la capa limite en la cara densa activa y
viene dado por:

_ Sh*Df
Ky == E.8

En la formula E.8 la expresidon “Sh” es el numero de Sherwood el cual es adimensional,
se puede calcular en funcién del régimen de fluido, si es laminar o turbulento.

Para régimen laminar:

d 0.33
Sh=1.85*(Re*Sc*Tn) E.9

Para régimen turbulento:

Sh = 0.04 x Re%75 « §¢033 E.10
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Para las ecuaciones de calculo de numero de Sherwood la expresion “Re” significa
numero de Reynolds, “L” la longitud del canal y por ultimo “Sc”, que hace referencia al
numero de Schmidt el cual se calcula como:

u L

S¢=Df D, p

E. 11

U= Es la viscosidad cinematica (m?/s)
p=Es la densidad (Kg/L)

p= La viscosidad dinamica (Pa*s)

Por otro lado, cuando la configuracién se dispone de tal manera que la cara activa entra
en contacto con el alimento, tiene lugar una concentracién por polarizacién interna de
tipo dilutivo en la cara soporte. El fendmeno consiste en que el flujo de agua que
atraviesa la membrana va desplazando y arrastrando los solutos de la solucién de
extraccion, lo cual ocasiona una reduccidn en la concentracion de estos solutos cerca de
la cara activa, disminuyendo la presion osmética lo cual se representa por medio de la
siguiente ecuacion.

Ttp; = Tpp * exp(—J, * Kp) E.12

Mpb,i y o son las respectivas presiones osmaticas en la interfaz de la cara activa en el
lado de la cara soporte y en la disolucidn de arrastre respectivamente.

Ko es el coeficiente de la resistividad a la difusién de solutos en la cara soporte y viene
dado por:

t+T
Kp =7 E.13

t = Espesor
T = tortuosidad
€ = Porosidad de la cara soporte

Dp = Difusividad del soluto de la solucidon de extraccion
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El modelado de la densidad de flujo de permeado (Jw) teniendo en cuenta la
polarizacién interna y el modo de operacién de la membrana de FO, de tipo
concentrativa interna y dilutiva interna se representan en la E.14 y E.15
respectivamente. (Cath, 2006)

CP concentrativa:

_ i Antpy+B—Jw
K = (]w)ln(—AnFs+B ) E.14
CP Dilutiva :
_ 1 ATpy,+B
k= (]w)ln(An:ps+B+]w) E.15

la expresion matematica exhaustiva en donde se tiene en cuenta la polarizacidén interna,
externa, asi como el paso de sales, es:

mpwrexp(L2)-mpgrexp(L)

REAN ST R )

Jw =A% ( E.16

La expresidn para calcular el flujo inverso de sales se determina partiendo de ciertos
pardmetros caracteristicos de la membrana (A, B ) y se modelan segun la siguiente
ecuacion. (Soler, 2017)

Jw A
]—S=E*n*R*T E.17

El valor “n” hace referencia la cantidad de especies disueltas en el soluto de la solucion
de arrastre. Una expresion para Js:

—B —]w E.18
]s_z*n*R*T )
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Otro termino que suele utilizarse es la selectividad al flujo inverso de sales (RSFS) con el
cual se realizaron los calculos para crear la de la Fig. 28. (Soler, 2017)

Jw
RSFS = ]_s E. 19

Reemplazando llegamos a una expresidn equivalente:

A
RSFS=§*n*R*T E.20
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6. ESTADO ACTUAL DE LA OSMOSIS DIRECTA PARA LA
CONCENTRACION DE AGUA RESIDUAL .

Aunque en la actualidad no se posee una base bibliografica fuerte sobre la aplicacidn de
tecnologia de membranas FO para la concentracion de aguas residuales urbanas, desde
hace anos se ha ido desarrollando varios modelos tedricos y experimentales que han
permitido orientarnos en como se puede implementar con éxito esta tecnologia.

En 2014 Kerusha Lutchmiah y colaboradores en su articulo “Forward osmosis for
application in wastewater treatment: A review”, recopilo una gran cantidad de
informacién acerca de fabricante, materiales y pardmetros importantes(ver Anexo) ala
hora de la implementar un sistema de membrana FO. En dicho estudio menciona que se
dispone de dos tipos de membrana, la primera ampliamente usada hecha de triacetato
de celulosa (CTA) altamente resistente al cloro e insuceptible a la absorcion de minerales
y acidos grasos, menos sensible a la degradacién térmica, quimica y biolégica. Como
segundo tipo se menciona a las membranas de pelicula delgada TFC las cuales presentan
mejoras en términos de permeabilidad y estabilidad a diferentes rangos de pH.
(Lutchmiah, 2014)

Afios mas tarde en 2016 Juan C. Ortega y colaboradores realizaron pruebas preliminares
con tres membranas de FO. Las membranas probadas fueron: Triacetato de celulosa con
soporte de una malla de poliéster entretejido(CTA-ES), triacetato de celulosa en soporte
no tejido soldada por radiofrecuencia (CTA-NW) y una membrana de pelicula delgada
con soporte de una malla de poliéster entretejido(TFC) de 15um. tomando como
solucidén de extraccién el NaCL, En la figura 22 se muestra un resumen de las propiedades
de cada membrana suministrado por el fabricante HTI (Hydration Technology
Innovations). Durante todas las pruebas, las membranas se utilizaron con la capa
activa(densa) orientada hacia la alimentacion (aguas residuales). (Ortega et al, 2016)

Membrane Pure water permeability Solute permeability

constant (A) constant (B)
(Lm *h 'bar ™) (Lm2h™)
CTA-NW 0.460 0.097
CTA-ES 0.857 0.259
TFC 1.470 0.622

" NacCl as solute.

Figura 22.Remuen de propiedades de cada membrana tomado de (Ortega et al, 2016)
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Las tres membranas se evaluaron a distintas concentraciones de solucién de extraccién
10,20,30,40 y 50 g Nacl/L, para estas pruebas se usaron dos tipos de alimentacion, una
de agua pura y otra de agua residual urbana, ambas tomadas después de una
sedimentacion primaria.

Los ensayos se hicieron de forma idéntica para todas las membranas como se muestra
en la fig. 23, en donde se calcularon los flujos de agua a través de la membrana por
medio de la E.1. El 4rea de transferencia efectiva de cada una de las membranas fue de
15 cm?, utilizando un flujo en ambas bombas de 120 mL/min.

Temperature and
conductivity
q digital monitor s

T o | )
A 2 | |

Sensor | . -

&

v |
Membrane L

. ‘ ; . Feed solution
ff‘p _:m-*—jﬁx P P/g_mpg 1 storage

-\"\\| | L~ -
(| - | T}«
- 1 O

oo 7 B~

Mégné't'ic"'stir pla{e ’Magnet'ic stir piéte

DS Tank

e

Figura 23. configuracién de FO tomado de (Ortega et al, 2016)

En los resultados obtenidos(ver figura 24) se puede apreciar que los flujos de agua a
través de la membrana aumentaron a medida que se usé una solucién de extraccién con
mayor concentracion mayor. En la membrana TFC se observa una mayor capacidad
recuperacién de agua , por lo tanto para esta configuracién se calcularon parametros
adicionales como concentracion final del efluente y la capacidad de recuperacién de
agua, entre otros.
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Figura 24. Flujos de agua a través de la membrana a diferente concentracion de solucién de arrastre usando (a) agua
pura, (b) agua residual urbana como alimento tomado de (Ortega et al, 2016)

Como se observa en la figura, tiene lugar una disminucién notable del flujo de agua
después de aproximadamente 50 horas de operacion.

hw (L/m?h)
O o bk L B L O wd DO

w

i) 20 40

Time [h)

== w-sewage =0=|w-filtered-sewage

Figura 25. Evolucidn flujo de agua durante 50h, tomado de (Ortega et al, 2016)
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Los resultados presentados por estos autores muestran(Fig. 26) que la membrana TFC
presenta una mayor capacidad de recuperacion de agua, aproximadamente el 80%, y un
efluente con una concentracién adecuada para incluir en un proceso de digestion
anaerobia. En la figura 26 se muestran las caracteristicas de partida del agua residual y
las caracteristicas finales obtenidas por estos autores, tras una recuperacion del 80% del
agua. Como se observa en la figura alcanzan una concentracién de DQO de 8089 mg/L.
No obstante, estos resultados preliminares no proporcionan herramientas suficientes
para determinar si un proceso igual puede ser llevado en continuo.

Parameters Sewage

Initial Concentrated Units

Total COD 275 3089 mg/L

Total solids 603 7300 mg/L

Total suspended 68.8 982.2 mg/L

solids

TAN"! 456 11 mg/L

Proteins'" 200 600 mg/L

Conductivity 0.892 118 mS/
cm

pH 7.3 8.6

Volume 1500  309.6"° mL

Figura 26. Caracterizacion del efluente de la corriente de alimentacion tomado de (Ortega et al, 2016)

En el mismo afio se llevé a cabo otro desarrollo experimental, en este caso Ashley J.
Ansari y colaboradores, utilizando una membrana CTA con un grosor de 144um y con
soporte fijo no tejido. Utilizaron tres tipos diferentes de solucién de extraccién NaCl,
acetato de Sodio y EDTA-2Na, con el objetivo de establecer una presion osmética de 60
bar. La concentracién correspondiente para alcanzar esta presion fueron 1.27, 1.49 y
0.61 M respectivamente.

Estos autores utilizaron aguas residuales urbanas de una EDAR local australiana, una de
baja y otra de moderada carga organica, con el fin de representar la variabilidad de la
calidad del influyente en aguas residuales municipales.

En este sistema de membrana FO se usd un montaje por lotes similar al mencionado
anteriormente, de flujo cruzado, pero en este caso con un area efectiva de membrana
de 125 cm?. La alimentaciéon y la disolucion de extraccion se hicieron circular
continuamente a través de cada canal de flujo mediante dos bombas de engranajes. Los
experimentos se realizaron con un flujo cruzado de 1 L / min.
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En el depdsito de la disolucidon de extraccidén se colocd en una balanza digital para
registrar los cambios de peso y poder calcular el flujo de agua permeada. Este depdsito
que contenia una solucion madre altamente concentrada (5 M) también se colocé en la
balanza digital y se dosifico automaticamente en la solucién de extraccidon para
mantener una presion osmoética constante durante los experimentos.

Los experimentos se realizaron con la capa activa de la membrana en contacto con la
alimentacion. La recuperacion de agua se utilizd para representar la tasa de extraccidon
de agua del proceso FO y se calculé en funcién de la relacién del volumen acumulado de
permeado y el volumen de la alimentacion inicial. En los experimentos en discontinuo
se traté el efluente primario hasta que se logré una recuperacién de agua del 90%.
Mediante un balance de masa se comparé con la capacidad de recuperacion de agua
tedrica asumiendo que el factor de retenciéon de DQO es 100% .

En la figura 27 se muestran la concentracion de DQO alcanzada por estos autores tanto
para el agua residual de baja carga como para el de media carga, una vez que se ha
recuperado el 90% del agua en el permeado.
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Figura 27. (a) Concentracién DQO inicial y final para aguas residuales urbanas de baja y media carga (b) Variacién
experimental y tedrica de la recuperacion de agua usando como solucién de extraccion el NaCl tomado de (Ansari et
al, 2016)

Ansari et al. , también llevaron a cabo experimentos con objeto de determinar el flujo
de soluto inverso, para dilucidar los comportamientos de transporte de soluto para cada
una de las soluciones de extraccidén. En la figura 28 se muestran los resultados de flujo

inverso de soluto
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Figura 28. Flujo de agua, Flujo de soluto inverso y RSFS de cada una de las soluciones de extraccion tomado de (Ansari

et al, 2016)

En la figura siguiente se observa la concentracion alcanzada de DQO en funcién de la

disolucién extractora utilizada por Ansari et al. concentrando hasta lograr una

recuperacion del 90% de agua.

__ 3000 - —m— Sodium Chloride

%" e Sodium Acetate

€ ¥ 4 EDTA-2Na

& 2000

£ 1500 A

: &

§ 1000 - /l

a 500 /z/,-

5 oLl (A)
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Water Recovery (%)

COD Concentration (mg/L)

3000 u— Sodium Chloride
e Sodium Acetate

2500 - _ &  EDTA-2Na

2000 )
1500 4
./.
]
1000 A/
_4—-'_'.»".

500 i —
0

(B)
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Water Recovery (%)

Figura 29. Variacién de la concentracién DQO para (a) Baja carga (b) Media Carga para proceso discontinuo tomado
de (Ansari et al, 2016)

La acumulacién de salinidad en los sistemas de FO puede tener efectos perjudiciales

sobre el flujo de agua, ya que aumenta la presidon osmoética de la alimentacién, lo que

reduce la fuerza impulsora osmotica efectiva.
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La concentraciéon previa de aguas residuales por FO conduce a la acumulacién de
salinidad en la solucién de alimentacidn a través de dos mecanismos. En primer lugar, la
salinidad natural de las aguas residuales es retenida por la membrana de FO, y por lo
tanto la concentracidn de sal aumenta proporcionalmente a la recuperacion de agua del
sistema, El aumento se mide por medio de la conductividad ya que esta afecta el proceso
bioldgico (Luo et al., 2014). En figura se observa la conductividad del agua permeada a
medida que aumenta la recuperacion del permeado. La utilizacion de NaCl, produce un
aumento en la conductividad del permeado mayor que el resto de disoluciones
extractoras utilizadas por estos autores.

14 | (A} B - Sodium Chloride
® - Sodium Acetate
12 b A EDTA-2Na
I
10

Wastewater Conductivity (mS/cm)

L
4k
L =
.-._-.;'-_—_-—_"__'_ o
|:| 1 i L i L ik 1 " ] i
0 20 40 G0 80 100

Water Recovery (%)

Figura 30. Variacién de la conductividad en funcién de la recuperacion de agua tomado de (Ansari et al, 2016)

Otro de los pardmetros que evaluaron Ansri et al. fue la capacidad de cada disolucion de
extraccién para mantener el flujo de permeado a medida que se concentra la corriente
de alimentacién, Como se observa en la fig. 31 la reduccion del flujo es muy similar para
las tres disoluciones extractoras utilizadas.

Estos autores llevaron a cabo un experimento de flujo continuo, en el que se trataron 5L
de efluente primario con objeto de determinar el flujo que lograra una recuperacién de
agua del 90%, dejando 0,5L de solucidon preconcentrada. Para este experimento, la
membrana se lavd con agua desionizada(Dl) para eliminar la capa de incrustacion.
Luego, el sistema fue operado continuamente utilizando un régimen de extraccién de
concentrado y alimentacion para mantener 90% de recuperacién.
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El experimento tuvo una duracién de aproximadamente 90 h después del lavado de la

membrana, cuando el flujo de agua se redujo a la mitad del flujo de agua inicial. Se utilizé

cloruro de sodio como soluciéon de extraccion para todos los experimentos de flujo

continuo.
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A EDTA-2Na

Ly
ZLYYYy )
AA))A)A.))))));')‘,‘ YYYYYy) VYY)
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YW
SEELAN

1 L 1 1 1
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Water Recovery (%)

Figura 31. Reduccion de flujo de agua durante el proceso de preconcentracién tomado de (Ansari et al, 2016)

EL proceso en continuo se llevé a cabo a dos diferentes velocidades para probar su

incidencia en la disminucién del flujo de agua durante la preconcentracién de la solucién

de alimentacion, lo cual dio como resultado. En la figura 32 se muestra el resultado

obtenido en este experimento y se observa como el flujo de permeado disminuye

notablemente en funcién de la velocidad de operacion.

o
T

Water Flux (L/m’h)
N w

O

v=9cm/s
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1 1 i 1 I 1
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Water Recovery (%)
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Figura 32. Efecto de la velocidad de flujo cruzado sobre el flujo de agua durante la preconcentracion tomado de

(Ansari et al, 2016)
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El aumento de la velocidad de flujo cruzado genera una disminucién menor del flujo
durante la concentracién previa de las aguas residuales. Sin embargo, después de un
ciclo, el flujo de agua todavia disminuyé a aproximadamente el 50% del valor inicial. Por
lo que se hizo necesario un lavado de la membrana, con dicho lavado el flujo de agua
inicial se restauré completamente (Fig. 33), lo que demuestra la reversibilidad de la
obstruccion de la membrana de FO. Ademas, esta capacidad de recuperacion del flujo
de agua resalta la contribucidn insignificante del aumento de la salinidad del agua de
alimentacion a la disminucién del flujo de agua. El proceso de FO inhibe intrinsecamente
las incrustaciones debido a la naturaleza de la fuerza impulsora osmética.

A partir de las 70 h, el flujo de agua disminuyd gradualmente debido a la exposicion
continua a las aguas residuales preconcentradas. Curiosamente, la tasa de disminucién
del flujo de agua disminuyd gradualmente y parecidé alcanzar un estado estable
aproximadamente a las 150 h. Esto puede indicar que la capa de la torta incrustante
habia alcanzado un espesor maximo, debido a las condiciones de flujo cruzado. No
obstante, el ensuciamiento de la membrana sigue siendo un obstdculo importante para
los sistemas de FO y se requieren esfuerzos adicionales para investigar la efectividad de
métodos de mitigacidon de ensuciamiento durante la concentracién previa de las aguas

residuales.
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Figura 33. Variacion del flujo de agua durante el experimento de flujo continuo durante un ciclo de Concentracion y
con una recuperacion fija de flujo de agua del 90% (Ansari et al, 2016)
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En otro estudio de Yue Gao y colaboradores de la universidad de Tsinghua en Beijing,
realizaron un desarrollo experimental donde usaron un médulo de membrana de ldmina
con un area efectiva de 56 cm? y una profundidad de 7mm. La membrana era de
Triacetato de celulosa con pantalla de poliéster (CTA-ES), con espesor de membrana de
115 pum y una porosidad variable de entre 0.3 — 1.0 nm, usando como Disolucién
extractora NaCl con distintas concentraciones para evaluar el flujo de permeado y
rechazo de contaminantes. En este proceso se utilizé agua proveniente de la salida del
sedimentador primario de una planta municipal de tratamiento de aguas residuales en
Beijing la cual presenta las caracteristicas que se muestran en la fig. 34.

Water index of sewage used in the present study.

Water index Concentration (mg/L) Water index Concentration (mg/L)
COD 522 Ca”" 5.2
NH,*-N 42.3 K* 5.7
TN 55.4 S0,° 10.7
TP 8.5 PO, 6.5
Mg* ™ 7.1

Figura 34. Caracteristicas de agua residual urbana ( Gao, 2018)

El montaje experimental consta principalmente de dos recipientes de alimentacion cada
uno de 2 litros con agitacion magnética, durante todo el experimento la temperatura de
las soluciones se mantuvo en 25 + 1 ° C por medio de un bafio termostatico. El recipiente
con la disolucidn de extraccion se coloca en una balanza electrénica en donde por medio
de un sistema computarizado se registran los cambios de peso y con ello se calcula el
flujo de agua atreves de la membrana.

La concentracion de la disolucion de extraccion se mantuvo estable por medio de un
sistema que al medir los cambios de conductividad agrega una solucién saturada de NaCl
para que el rango oscile en menos 1% del valor inicial, con el fin de mantener la presién
osmética. En la fig. 35 se muestra el esquema de trabajo utilizado por Yue et al.

51




Intensificacion De Tratamiento Primario Por Medio Osmosis Directa

Universidad deValladolid

feedback
i /T *j 5
T s
| 23
=]
add § o
v R
Clo
C|s
-1k~
£l ©
g £
l balance
= data acquisition

Figura 35. Configuracion experimental de aguas residuales concentradas por membrana FO ( Gao, 2018)

Para cada una de las concentraciones de disolucion de extraccién la membrana CTA-ES
presentd un alto rechazo a diferentes tipos de contaminante, como se muestra en la
Fig.36, en donde se resalta una capacidad maxima de rechazo de DQO de 96.5%. La
capacidad de rechazo de la membrana depende de varios factores como: el tamafio de
particula, carga(anién o catién) y la concentracion inicial del agua residual urbana.

25 8 =— 100
= E]
o
bt =]
—

St = 80

o)

E -
g S
.§ 15 } E 60 _g
— i
:
= = Effluent concentratiol 2
g 10 | {4 g
g ORemoval rate 5]
= =7
5]

=

m St 20

0

COD NH4-N TN TP Ca” K Mg" SO0 POS

Figura 36. Calidad del efluente, concentracion iénica y sus tasas de eliminacion. ( Gao, 2018)
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En este desarrollo experimental la Disolucién de extracciéon tomo valores de 0.5M, 1M,
1.5M, 2M, 3M y 4M, con los cuales se pudo concentrar la corriente a los valores
registrados por la fig. 37. El intervalo de concentracion de DQO alcanzado en todos los
casos permite que la corriente pueda ser usada para un proceso de digestién anaerobia
posterior. Si es asi, también debe tenerse en cuenta que el contenido de NH4+-N fue
alto, hasta 224,2 mg/L, lo que podria tener un efecto negativo sobre la biomasa
anaerobia.

Summary of physicochemical parameters and concentration multiple of concentrate.

Index Concentrated sewage (mg/L) Multiple of concentration
CoD 2714.4-3288.6 5.2-6.3
NH,*'-N 190.3-224.2 4.5-5.3
TP 77.3-79.9 9.1-9.4
™ 260.3-293.6 4.7-5.3
K 25.1-29.1 4.4-5.1
Ca*’ 32.8-42.6 6.3-8.2
Mg** 34.8-44.7 6.7-8.6

Figura 37. Caracteristicas de la corriente de agua residual concentrada ( Gao, 2018)

Otros de los factores fundamentales que evaluaron Yue Gao et al. , fue el cambio de
flujo con el tiempo atreves de la membrana para cada una de las concentraciones de
disolucidén extractora. La velocidad se mantuvo a 1.5 L/ min. Los resultados se muestran
en la Fig. 38 donde se observa que el flujo de membrana primero fue estable y luego
disminuyd para todas las concentraciones de disolucidén de extraccion. En primer lugar,
cuanto mayor era la concentracién de disolucién de extraccion, mayor era el flujo inicial,
pero a medida que avanzaba el proceso de concentracion, el flujo de permeado
disminuyd inevitablemente, afectado por la concentracion de disolucidén de extraccién
y la velocidad de flujo cruzado. En la fig. 38 se muestran el comportamiento de los flujos
en funcidén del tiempo para las distintas concentraciones de disolucién extractora
utilizadas.
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Figura 38. Cambio de flujo en el tiempo para cada concentracién de la disolucion de extraccién ( Gao, 2018)

Cuando la concentracion de la disolucion de extraccion fue de 4M el sistema presento
un flujo inicial de més de 25 L/m?h, pero cuando se disminuyé a 0.5M el resultado fue
menos de 10 L/m?h. una vez evaluado los extremos se evalud para cada concentracion
de disolucion de extraccion, lo cual mostro una correlacién lineal (R2 = 0,97) como se
muestra en la fig.39
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Figura 39. Dependencia del flujo inicial de la concentracidn de disolucidn de extraccion. ( Gao, 2018)
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la disminucion de flujo a través de la membrana aparecié antes cuando la concentracién
de la disolucién de extraccién era mayor, cuando la disolucién de extraccién era de 4 M,
el flujo de permeado en la membrana disminuyé significativamente a los 350 minutos,
mientras que el flujo comenzo a disminuir a los 1200 minutos cuando la disolucién de
extraccion era de 1 M. Para la condicién de 0,5 M, el flujo de membrana se mantuvo
estable en todo el proceso.

Por un lado, la fuerza impulsora podria disminuir debido al aumento de la presiéon
osmotica en la solucidn de alimentacién y la disminucién de la diferencia de presién
osmotica entre dos lados de la membrana. Por otro lado, a medida que se desarroll6 el
ensuciamiento de la membrana, aumentd la resistencia a la dsmosis, lo que también
podria causar la reduccién del flujo de agua. El ensuciamiento de la membrana se
manifestd principalmente como la disminucion del flujo de agua en este experimento.
El fendmeno demostré que la alta presién de ésmosis generada por una gran
concentracion de la disolucién de extraccién hizo que el flujo inicial fuera mas alto, lo
gue también agravaria la velocidad de ensuciamiento de la membrana, lo que quedd
demostrado al presentarse la disminucién del flujo mucho antes.

Para la situacién en la que la concentracion de la disolucidn de extraccidon es demasiado
baja se consigue un tiempo de concentracion mads prolongado. Por lo tanto, es
fundamental elegir una concentracién adecuada de disolucién de extraccidon, lo que
afectaria tanto el ensuciamiento de la membrana como a la eficiencia de concentracién
del agua residual.

Para analizar cémo afecta la velocidad de flujo cruzado estos autores realizaron
experimentos en los que se fijé la concentracion de disolucidén de extraccién en 1.5 M,
y se varié la velocidad de flujo cruzado (0.5 L/ min, 1L/ min, 1.5L/ miny 3 L/ min) los
resultados se muestran en la fig. 40.
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Figura 40. Cambios del flujo a través de la membrana con la variacion de la velocidad de flujo cruzado. ( Gao, 2018)
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Los resultados de Yue Gao et al. muestran que para una velocidad extremadamente
baja de flujo cruzado (0.5 L / min), el flujo de permeado de la membrana de FO
disminuyd bruscamente a los 500 min y mantuvo 5 L/m2h a los 1000 min. Para las otras
tres condiciones, los cambios del flujo de permeado de la membrana FO con el tiempo
fueron similares.

El flujo de la membrana disminuyd rapidamente a los 700 minutos. El aumento de la
velocidad del flujo cruzado (1 L / min, 1.5 L / min, 3 L / min) tuvo poco efecto en el
cambio del flujo de la membrana, lo que indica que no hay formaciéon obvia de
incrustaciones a medida que cambia la velocidad del flujo cruzado. Por lo tanto,
considerando el consumo de energia, no habia seria necesario emplear una velocidad
de flujo cruzado alta.

Las membranas se limpiaron después del proceso de concentracidén de aguas residuales,
utilizando limpieza tanto fisica como quimica. En la limpieza fisica, se aplicé el lavado en
linea con aire y agua, que duré 15 minutos. Tanto la solucién de alimentacién como la
de extraccidn se reemplazaron con agua desionizada, y el aire se bombed al médulo de
membrana a través de la entrada de alimentacidn para mezclarlo con agua para eliminar
la capa de suciedad. En la limpieza quimica in situ, las soluciones de alimentacion y
extraccion se reemplazaron con una solucion de NaClO al 1%, que se recirculd
lentamente en el mdédulo de membrana, obteniendo suficiente contacto con la
superficie de la membrana durante 30 minutos. Después de la limpieza quimica, se
utilizé el agua desionizada en todo el médulo de membrana 2-3 veces para eliminar los
residuos de NaClO.

Los autores indican que mediante el sistema de lavado fisico y quimico descrito
anteriormente la membrana FO puede recuperar el flujo de permeado en 90% y 96%.

En conclusidn, el autor construyd un sistema de concentracién de membrana FO para la
concentracion de aguas residuales. Los resultados indican que la membrana FO tenia un
excelente efecto de rechazo. Los iones de mayor tamafio son rechazados por completo.
Las aguas residuales pueden concentrarse, pero varia la concentracién dependiendo el
tipo de contaminante. El flujo de permeado de la membrana esta notablemente
afectado por la concentracién de la disolucion de extraccién: una concentracion alta
agrava el ensuciamiento de la membrana y una concentracién de baja conduce a una
menor eficiencia de concentracion.
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El sistema separacion por membranas FO no solo ha sido utilizado en procesos de
concentraciéon de aguas residuales, también se ha usado en otros procesos con
diferentes tipos de corrientes de alimento.

Maria Camilleri y colaboradores en su articulo “Application of aquaporin-based forward
osmosis membranes for processing of digestate liquid fractions” investigé Ia
aplicabilidad de las membranas de ésmosis directa a base de acuaporina para la
separacion de fracciones liquidas de digestato proveniente de la codigestiéon anaerobia
de estiércol de vaca, las caracteristicas y propiedades de cada una de las corrientes del
proceso estan reportadas en la figura 41.

Parameter Feed solution Draw solutions

Cow digestate liquid fraction Hide preservation wastewater (HPWW) NaCl selution

pH 8.4 (6.7 when acidified) 87-95 6.25

Conductivity (mSem ') 92 = 0.4 178 £ 0.5 87 £ 0.3(1.1M)
180 = 9 (3.5M)

Total solids (gL~ ") 20 + 1.7% 197 + & -

Osmotic pressure (i) (bar) 13 = 0.3 150 = 1 (~3.5M equivalent) 51 + 0.3(1.1M)
161 = 15 (3.5M)

Soluble CODr (mgL" 0s) 5349 3338 -

Total NH3-N (TAN) (mglL~ %) 2477 353 -

NO4-N (mgL ") 14.5 26 -

PO,* - P (mgL ") (after 1.2 um pre-filter) 17 26 -

TOC (mgkg™ ") 7580 55.3 -

Figura 41. Caracteristicas de la solucion de alimento y de las soluciones de extraccion. (Camilleri et al, 2019)

Para este desarrollo experimental se usaron membranas de lamina plana Aquaporin
Inside™ (Aquaporin A/S, Denmark). La membrana se basa en un compuesto de pelicula
delgada (TFC), con incrustaciones de acuaporina(proteina selectiva que permite mayor
flujo de agua) en la capa activa. Ademas, se utilizaron dos soluciones de extraccién para
los experimentos, Una solucién de NaCl y agua residual salada proveniente de la
industria curtiembre(HPWW) en la regién de Murcia (Espaia). Inicialmente y con fines
de caracterizacidn de membranas, se prepararon varias concentraciones de soluciones
de NaCl (0.43, 0.85, 1.7, 2.6, 3.5 M, respectivamente), para analizar los flujos de agua
(Jw) y flujos inversos de sales(Js) a cada una de estas concentraciones, los resultados se
observan en la siguiente figura.
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Figura 42.a) Flujo de agua (Jw) vs concentracién de NaCl; b) Flujo inverso de sal (Js) y Js / Jw vs concentracién de NaCl.
(Camilleri et al, 2019)
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A medida que crece la concentracién de la solucién de extraccién NaCl, Jw sigue una
tendencia no lineal. Esta tendencia sugiere una limitaciéon en la permeabilidad de la
membrana al aumentar las concentraciones de NaCl, lo que significa que hay CP externa
diluyente en el lado de permeado de la membrana, lo cual reduce significativamente la
fuerza impulsora osmética.

Para los siguientes experimentos solo se usaron soluciones de NaCl 1.1 My 3.5 M y agua
residual industrial HPWW, la cual presenta una presidn osmotica equivalente a NaCl
3.5M aproximadamente. Para garantizar un manejo seguro agua residual industrial
HPWW durante los experimentos, las muestras se pretrataron usando desulfuracién y
aireacion prolongada, después de ambos pretratamientos, las muestras de HPWW se
premallaron usando un filtro de cartucho de 60 um para evitar cualquier precipitado
gue pueda obstruir o daiar la membrana.

El montaje experimental realizado por Camilleri et al, se muestra en la fig. 45, en el cual
se colocaron dos recipientes con agitacion continua. El peso de la solucién de extracciéon
fue registrado continuamente por medio de una bascula computarizada, y ambas
soluciones fueron recirculadas durante todo el proceso.

FO
Conductivity probe Membrane Gell Conductivity probe
| ¢ Feed manometer

Draw Feed
solution solution

tank tank

Feed pump
Balance
Draw pump N

O

Figura 43. Montaje experimental. (Camilleri et al, 2019)

La posicion de la membrana se dispuso de modo que la capa activa estuviera en contacto
con la solucion de alimento para todos los experimentos. Las bombas de la solucion de
alimento y extraccion se ajustaron a un caudal de 30 L / h,( es decir 0,5 L /min). Todos
los experimentos fueron por lotes y a temperatura de 24° C, ademas de garantizar que
la presidn en el lado de alimentacion no fuera mayor a 0.12 bar para evitar dafnos en la
membrana.

Los experimentos se realizaron utilizando una corriente acidificada y una no acidificada
de cada una de las soluciones de extraccién NaCl ( 1.1 My 3.5 M) y HPWW pretratado
(Desulfuracién y aireacion). Para cada experimento se uso el mismo tipo de membrana
durante 180 min, después de este periodo se procedié al lavado con agua desionizada
DI. Posteriormente se realizé un experimento mas largo que consistia en 12 horas de
operacion usando solucién de alimento no acidificada y NaCl 3.5 M como solucién de
extraccion. Este experimento se realizé en tres intervalos de enjuague y ensuciamiento.
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Después de cada etapa de ensuciamiento de 4 h, la membrana se lavo y se empapd en
agua DI para recuperar el flujo de agua a través de la membrana.

Los resultados obtenidos por el procedimiento experimental se muestran en las
siguientes figuras.

25
a} 4 Non-acidified FS - 3.5 M NaCl DS
20 - ® Acidified FS - 3.5M NaCl DS
o Non-acidified FS - 1.1 M NaCl DS
(s * Acidified FS - [.1M NaCl DS

2%,
dgde 0 0, u9
' 'Y A
ooog hgat b Y
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Figura 44. Flujo de permeado con NaCl como solucién de extraccién usando solucién de alimento acidificada y no
acidificada. (Camilleri et al, 2019)

La fig. 44 muestra el comportamiento del flujo de agua (Jw) en funcion del tiempo de
procesamiento. muestra el comportamiento de la membrana cuando se usé NaCl a dos
concentraciones diferentes (1.1 M y 3.5 M) con una solucién de alimento no acidificada
y acidificada. Por un lado, se puede observar que en los experimentos que usaron una
menor concentracion de solucion de extracciéon (1.1 M) tuvieron un Jw inicial mas bajo
(4.4L-m-2-h-1), mientras que los experimentos que usaron una solucién extraccién
de 3.5 M obtuvieron un mayor Jw inicial (8.5L-m -2 - h - 1). Este resultado se esperaba
ya que una mayor concentracién de NaCl conduce a un mayor Jw. Sin embargo, el Jw
final promedié es 3.2 L - m - 2 - h — 1 para ambas concentraciones de solucién de
extraccion, lo que indica que la tasa de decaimiento en Jw fue mayor cuando se usé una
alta concentracion de NaCl (3.5 M). Estos resultados son semejantes a los de estudios
previos comentados en este TFM, en los que se presenciaba un aumento en Jw inicial
debido a una mayor diferencia de presiéon osmética, pero también ocasionaba un mayor
ensuciamiento en la superficie de la membrana. En vista de estos resultados, uno debe
considerar que las altas concentraciones en la solucién de extraccion mejoran Jw pero
al mismo tiempo promueve el depdsito de contaminantes en la capa activa de la
membrana.

La acidificacion de la solucién de alimentacion no influyd significativamente en el Jw
inicial reportado en los experimentos en lo que se usé NaCl como solucion de extraccion.
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Figura 45.Flujo de permeado con HPWW como solucioén de extraccion usando solucion de alimento acidificada y no
acidificada. (Camilleri et al, 2019)

Para aquellos experimentos en los que se usé HPWW como solucién de extraccién, el
Jw inicial (en promedio 8.5L- m -2 - h - 1), no fue influenciado significativamente por
el tipo de pretratamiento(es decir, desulfuracion o aireacion prolongada ), sin embargo,
la acidificacién del alimento afecté negativamente a Jw cuando se en ambos tipos de
solucién de extraccion HPWW pretratada. En las Fig. 45 se puede observar que el Jw
final fue dos veces mayor en los experimentos que usaron solucidon de alimento no
acidificada en comparaciéon con aquellos que usaron acidificada. La acidificacion de
solucién de alimento solo afectd negativamente a Jw en experimentos con NaCl 3,5 M.
en experimentos usando una solucion de extraccidn menos concentrada (es decir, NaCl
1.1 M) la Jw fue similar cuando se usé alimento acidificado y no acidificado. Una posible
explicacion para el Jw final sea inferior cuando se usa alimento acidificado junto a una
solucidon de extraccion altamente concentrada, es la disminucion de la actividad del
agua, causada por una mayor fuerza idnica en la matriz de alimentacion después de la
acidificacion. Ademas, la acidificacion mejora la retencién de amoniaco (TAN) en la
matriz de alimentacidn, lo que aumenta alin mas la presién osmética en la alimentacion.
Los efluentes con mayor fuerza idénica se han correlacionado previamente con un mayor
ensuciamiento, lo que podria estar relacionado con una reduccién en la hidratacion, el
tamafio y la carga de proteinas en la capa de ensuciamiento, lo que resulta en un
depdsito mas denso que finalmente Reduce la penetracién a través de la membrana.
Esto indica que la acidificacion del alimento en combinacion con altas concentraciones
de solucién de extraccion(tanto para NaCl 3.5 M como para HPWW) tiene efectos
perjudiciales sobre el ensuciamiento de la membrana.
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La Fig. 46 muestra el efecto del lavado en el flujo de agua (Jw) (Fig. 46a) y en el gradiente
de presidon osmdtica, An (Fig. 46b), durante el experimento los ciclos de lavado-
ensuciamiento tuvieron una duracion total de 12 horas. Después de lavar la superficie
de la membrana y permitir que la membrana se remoje en agua DI, se recupera la Jw
inicial con éxito.
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Figura 46.a) Flujo de agua (Jw) frente al tiempo en cada ciclo, b) gradiente de presién osmética (Ar) frente al tiempo
durante el experimento de lavado y ensuciamiento. (Camilleri et al, 2019)

Am disminuyé durante las 12 horas de experimento (Fig. 46b)), debido a la dilucién de la
solucién de extraccidn, pero observé una tendencia a estabilizarse después de 8 h de
haber iniciado el experimento. Sin embargo, esta reduccién en Ant no fue perjudicial para
el Jw durante el ciclo 2 de lavado y ensuciamiento, en comparacién con el Jw inicial antes
de que comenzara los ciclos. El Jw logrado al final del ciclo 3 fue un 34% mas bajo que el
Jw inicial, lo que puede deberse aun ensuciamiento mas profundo de la membrana,
(mayor incrustacién)o a la naturaleza de la capa de incrustacion. La composicion del
digestato forma suspensiones inestables y floculantes que producen capas de torta
porosas, lo que resulta en una disminucidn del flujo. Sin embargo, estas capas de
incrustaciones de digestato sueltas se pueden eliminar facilmente aumentando el
cizallamiento en la superficie de la membrana, lo que se logré mediante el lavado de la
membrana entre los tres ciclos. Los ciclos alternos de ensuciamiento y lavado indicaron
gue la membrana es estable durante el periodo estudiado, pero para conocer periodos
prolongados de uso para concentracion de por medio FO con ciclos de lavado y
ensuciamiento deben hacerse mas estudios los cuales revelarian la estabilidad de la
membrana a largo plazo.

En conclusidn, en el presente estudio se evalué el uso de membranas de ésmosis directa
compuesta acuaporina y su efectividad para la concentracién y rechazo de
contaminantes, logrando rendimiento de eliminacién de mas del 95.5% para todos los
experimentos, independientemente del uso de acidificacién en la solucién de alimento
y la naturaleza de la solucién de extraccién (NaCl o HPWW).

El lavado de la membrana después de la incrustacion mostro ser efectiva para la
recuperacién de flujo inicial Jw, asi como la eliminacién de la capa de incrustacion. Las
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caracteristicas de la superficie de la membrana después del enjuague mostraron que la
incrustacion era leve y reversible y las caracteristicas de la membrana se recuperaron
practicamente después de lavar.

Se podrian considerar que se deben hacer investigaciones adicionales sobre la
eliminacidn del ensuciamiento inorgdnico restante mediante limpieza quimica los cuales
fueron nombrados y usado en articulos mencionados anteriormente y los cuales
presentan una alta eficiencia para la recuperacidon del flujo de permeado de la
membrana. El presente estudio demostré la aplicabilidad de estas membranas para el
tratamiento del digestato.
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Resumen de las Caracteristicas de Cada membrana

Cornelissen CTA 112 cm? 20+ 2 °C NaCl 0.5 M Aguas 92% 8.5 lotes -
et al. Residuales
Ortega et CTA-NW 15 cm? 24-26°C NaCl 0.7 M Aguas 95% 3.2 lotes 50 h
al. Residuales
Ortega et CTA-ES 15 cm? 24-26°C NaCl 0.7 M Aguas 95% 4 lotes 50 h
al. Residuales
Ortega et TFC 15 cm? 24-26°C NaCl 0.7 M Aguas 95% 6.5 lotes 50 h
al. Residuales
Ansari et al. CTA 125 cm? - NaCl 1.27 M Aguas 90% 5.5 continua 70 h
Residuales
Ansari et al. CTA 125 cm? - Acetato de Sodio Aguas 90% 5.4 lotes 70 h
149 M Residuales
Ansari et al. CTA 125 cm? - EDTA-2Na 0.61 M Aguas 90% 33 lotes 70 h
Residuales
Gao et al CTA-ES 56 cm? 25+1°C NaCL1.5M Aguas 90-96% 18 lotes 16 h
Residuales
Camilleri et TFC - 24+1°C NaCL3.5M Agua industrial 95.5% 8.5 lotes 4

al
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Camilleri et TFC -
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Camilleri et TFC -
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Hoover et TFC 20.02 cm?
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24 +1°C Agua de industria ~ Agua industrial 95.5%
Curtiembre

24 +1°C NaCl 1.1 M Agua industrial 95.5%

25+0.3 NaCl 1M Agua Residual 96 %

8.5

4.4
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7. DIMENSIONAMIENTO DE LA ETAPA DE CONCENTRACION DE
AGUA RESIDUAL URBANA MEDIANTE MEMBRANAS DE
OSMOSIS DIRECTA.

Para realizar la propuesta de disefio que implemente membranas FO, me base en las
configuraciones y métodos expuestos en los desarrollos experimentales mencionados
en la seccion 6, escalando el proceso hasta cumplir con la cuota de una estacién
depurado que trate de aguas residuales urbanas de 1000 habitantes equivalentes.
Inicialmente se calculara el caudal de disefio por medio de la siguiente ecuacion:

60 g DBOS

3
1000 he * gomapsos) ~ 273%

L

Los valores de DBO5 fueron tomados de la tabla de caracterizacion de aguas residuales
urbanas descrita en el anexo I. Como informacién importante se aclara que debid a la
baja capacidad de las membranas reportadas en la bibliografia, se ha tomado la
determinacion de cambiar de fabricante ya que el utilizado en la referencia es HTI,
empresa que actualmente no esta en servicio y por lo tanto no fue posible cotizar un
sistema de mayor capacidad. El sistema de membrana escogido fue el PRO-9S MODULE
de la empresa Porifera, Es un dispositivo de membrana plana densa de marco y soporte
fijo, con un &rea de transferencia de 63 m?.

Atendiendo a las recomendaciones del fabricante se determind que la solucién de
extraccién es NaCl con una concentracion 0.15 M, lo que representa una capacidad de
flujo aproximado de permeado Jw de 10 L m2 h'}, una vez obtenido esta informacién se
procede a determinar los metros cuadrados de membra necesarios para tratar el caudal
de disefio. En el anexo lll se encuentra la hoja de especificaciones de todos los mddulos
de membrana.

11. 4—*1000 Lo 0.9ef

h
10L
m2h

= 1026 m?

El &rea de membrana necesaria para concentrar el caudal de disefio es de 1026 m?, en
este calculo se incluyd la eficiencia de recuperacién de agua aproximadamente 90% este
parametro lo suministro el fabricante. Con el area de membrana calculada se determina
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la cantidad que médulos que se debe adquirir para el proceso de planta de tratamiento
de aguas residuales.

1 modulo

1026 m?area membrana * 5 = 16.3 modulos
63m* area membrana

Un factor importante en el proceso de membrana de FO es el factor de ensuciamiento,
como se observd en estudios anteriores con la operacién continua el flujo de permeado
va decayendo, lo cual hace necesario un lavado cada 40-50 horas, debido a la naturaleza
fisica de la membrana el ensuciamiento es superficial y no presenta incrustaciones, para
este proceso se estipula emplear un lavado simple a contracorriente con agua
desionizada en el cual se estima puede tardar aproximadamente 1 hora, para casos en
los que la membrana no recupere su capacidad de permeado se recomienda seguir el
protocolo de limpieza que se muestra a continuacién:

1? Limpieza (Enjuague)
VT =937 cm's
FS: Agua desionizada
DS: Agua desionizada
Tiempo = 15 muns.

NO

1, = (L850,
{Permeabihidad)

3" Limpieza (Lavado qui

-1 2 "
mMICO, 3 Pasos |

osmotico)
VT =937 cm's
FS: NaCl 50 g/l
DS: Agua desionizada

Tiempo: 15 minutos

VI =937cm's

1} 0.1% Deodecil sulfato
de sodio + 0.1% de
NaOH a ambos lados
de la membrana (15
mins.)

2) Enjuague (15 mins.)

3) 0.5% HCl a ambos Membrana limpia
lados de la mem-
brana (15 mins.)

Jo = 0851
(Permeabilidad)

(Permeabilidad)

¥

Membrana mmutilizada

Figura 47. Protocolo de limpieza de membrana tomado de (Peris, 2018)
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Para mantener la continuidad del proceso y garantizar una limpieza efectiva de las
membranas, en la planta de tratamiento se debe instalar dos sistemas de 17 mdédulos
para que uno de ellos entre en funcionamiento cuando se requiera la limpieza del otro
modulo, ademas este sistema adicional puede ser utilizado para amortiguar los picos de
caudal que puedan registrarse en la planta.

Gas a valorizacion

- Lodos a
" Centrifugas
Digestor Anaerobio Agua
Purificada
. Sls_tema de
Filtracion
Desbaste FO
Tangue Regulador
Solucién de
Desarenador Extraccion

A4

-

Figura 48. Diagrama de proceso Planta de tratamiento sistema de membra FO

Debido a las caracteristicas que han sido planteadas en este proceso, la localizacién de
la planta de tratamiento es de vital importancia ya que, en zonas costeras, ya que se
puede reemplazar la DS por corriente de agua de mar, la cual seria vertida de nuevo al
cause marino, de esta toma seria no se tendrian corrientes de desecho que generen
gastos adicionales. Para los casos donde no sea posible contar con agua de mar se
necesitaria adicionar un proceso para la recuperacién de agua de la DS diluida, uno de
los sistemas mds usados es la membrana de RO, el cual adicionalmente reconcentra la
DS permitiendo mantener el delta de presidon osmética. El analisis de dicho proceso no
es objeto de estudio en este trabajo.
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El flujo inverso de sal en los mddulos es de 0.2 g/L, lo que representa la cantidad de
reactivo que debe adicionarse al tanque regulador para mantener la concentracién de
la solucion de extraccion.

Qutlets
* MPT male

1E50 mm

Inlets
* MPT male

530 mm

Figura 49. Esquema y dimensione de la membrana Pro-9s Module

El sistema de pretratamiento de la planta debe ser muy eficiente ya que los médulos
que contienen las membra son muy pequefios y pueden atascarse y romperse
facilmente. Este proceso consta de dos partes, la primera de desbaste la cual es
conformada por un conjunto de rejas de gruesos, finos y tamiz con mallas que garantiza
gue al sistema no ingresen particular de tamafo superior a los de 0.77 mm, Y la segunda
un desarenador que limpie la corriente de finos de arena y vidrio, que puedan
incrustarse duran el proceso.

Siguiendo cada uno de los procesos mencionados se espera que el proceso tenga un
comportamiento similar al registrado en los desarrollos tecnolégicos consultados, de ser
asi se espera una corriente concentrada con las siguientes caracteristicas.
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DQO total mg/L 500 5000

Solidos totales mg/L 720 7200

Solidos Suspendidos totales mg/L 220 2200
PH 7.5 8.6

Caudal m3/h 11.4 1.14

Figura 50. Caracteristicas esperadas del efluente concentrado

Teniendo en cuenta los parametros tipicos para un proceso anaerobio, el tiempo de
retencion hidrdulico debe ser de al menos 40 dias para lograr una conversién
aproximada al 80%, con lo cual calculamos el volumen necesario del reactor a utilizar en
nuestro proceso.

1 14m3

P 960 h = 1094.4 m3

A este valor se le debe adicionar un factor de seguridad del 20 %, el cual se hace
necesario por el tipo de proceso, para amortiguar picos de flujo de entrada o sobre
produccidn de biogas, por lo que el volumen real necesario es de 1313.3 m3.

7.1. Energia Generada

Como alternativa tecnolégica este proceso con membrana FO es precursora de una
corriente concentrada de agua residual urbana, la cual al ser lleva a un sistema de
digestion anaerobia produce 559 Kw al dia lo que representa una ventaja enorme en
comparacion con los sistemas convencionales, que en comparacién son consumidores,
cabe mencionar que no te tuvo en cuenta el sistema de recuperacién de agua de la DS
por lo cual, la energia necesaria para ese proceso no se ha tenido en cuenta.

Para el célculo de la energia producida por este sistema, se asumio que el sistema de
digestion anaerobia tiene una eficiencia de 80%, que se produce 0.35Nm?3 de metano
por cada kg de DQO eliminada, que la composicion de gas natural consta de un 80% de
metano y que por cada m? de metano se produce 11.7 Kw.
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27 3 m3Agua Residual 5kg DQO 0.8 = 109.2 k DQOelim
. * *U.0 = . —_—
d m3Agua Residual 9 d
109.2kgDQOelim 0.35Nm3CH4 38.2Nm3CH4
* =
d KgDQOelim d
38.2Nm3CH4  Nm3GasNatural Kw Kw

11.7 = 559 —
d * 0.8Nm3CH4 ¥ Nm3GasNatural d
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8. CONCLUSIONES

Los resultados muestran que la concentracién de aguas residuales por ésmosis directa
seria un proceso factible, y su aplicacién podria mejorar potencialmente la recuperacién
de energia de las aguas residuales. Sin embargo, el principal inconveniente que debe
superarse, son los altos costos de los médulos de membrana.

Por medio de la configuracién propuesta se logré dar una idea del disefio de un
tratamiento primario intensivo, que puede lograr la concentracion de aguas residuales
urbanas por medio de membranas de FO, logrando maximizar el contenido de materia
orgdnica y a su vez la digestibilidad de las aguas residuales.

Se destaca la importancia de la seleccidn de la solucién de extraccion NaCl por encima
de las otras posibilidades, ya que, al estar compuesta de un reactivo accesible y
econdémico, es facilmente de reemplazable, por ejemplo, por agua de mar la cual
presenta concentraciones de soluto similares. Las otras alternativas de solucién de
extracciéon como la EDTA-2Na presentaron menores flujos inversos de sal, pero como las
cantidades son tan pequenas se despreciaron finalmente.

En cuanto a los montajes de los experimentos se recomienda realizar procesos en
continuo, que ayuden a predecir el comportamiento real de una estacion depuradora
de aguas residuales. Probar tipos de membranas comerciales y soluciones de arrastre
reportando los resultados obtenido de forma clara y concisa.

No se desarrollaron modelos matematicos para el calculo de parametros como la
alcalinidad y concentracién de nutrientes, por lo que se tiene como objetivo futuro,
validar la degradabilidad de la corriente concentrada proveniente de un sistema de FO
y determinar las alteraciones al proceso digestion anaerobia.

Se logré un factor de concentracion de DQO alto para aguas residuales media carga, con
una recuperacion de agua del 90%. Especificamente, la FO permite la concentracién
previa de las aguas residuales en el rango de DQO adecuado para la produccién de
biogds mediante tratamiento anaerébico.

Se determino el volumen de reactor necesario para la seccidén posterior de digestion
anaerobia, y si ademas asumiendo que se logre un rendimiento de eliminacidn cercano
al 80%, el proceso puede producir 559 Kw / d, lo cual podria suponer la sostenibilidad
del proceso o en el mejor de los casos un veneficio econémico
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muchos de los articulos consultados presentaban desarrollos experimentales similares,
incluso en la eleccidn de los tipos de membrana y soluciones de extraccion, por lo que
en este trabajo se hizo mencién a los que a mi criterio presentaban mayor calidad y
claridad en el reporte de sus resultados.
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10. ANEXOS

10.1. Caracteristicas De Aguas Residuales De Media Carga

Solidos totales (ST) mg/L 720
Disueltos, totales (SDT) mg/L 500
Fijos mg/L 300
Volatiles mg/L 200

Sélidos en Suspension (SS) mg/L 220
Fijos mg/L 55
Volatiles mg/L 265

Solidos sedimentables mg/L 20

DBOs 20°C mg/L 220

Carbono Organico Total (COT) mg/L 160

DQO mg/L 500

Nitrégeno (total en la forma N) mg/L 40
Organico mg/L 15
Amoniaco libre mg/L 25
Nitritos mg/L 0
Nitratos mg/L 0

Fosforo (total en la forma P) mg/L 8
Orgénico mg/L 3
Inorganico mg/L 5

Cloruros mg/L 50

Sulfatos mg/L 30

Alcalinidad (como CaC03) mg/L 100

Grasas mg/L 100

Coliformes Totales n°/100mL 1017-1078

Compuestos Organicos Volatiles (COVs) ug/L 100-400

76




Intensificacién De Tratamiento Primario Por Medio Osmosis Directa

Universidad deValladolid

10.2. Caracterizacion de las Soluciones de Extraccion

Soluto Regeneracién Ventaja Desventaja
g Nadl, Mgdl,, NasSO, NF, RO, destilacién Barato, facilmente disponible Dificultad de separacién
] s
éb Sarhonatos metiicos Cambio de pH y filtracién  |Bajo coste de produccion CAPEX elevado
o oxalatos, tartratos
S Consumibles quimicos
£ |AL(SO,); Precipitaciéon multi-etapa  |Elevada pureza del producto AR 4 ’
disefio a gran escala
§ SO, Stripping del gas Proceso de regen. barato Toxic
]
E Elevada pureza del producto,
° NH,-CO, Termolisis (60°C) elevada m, reconc. con calor Toxic
residual
Alcoholes Destilacién Dificil de separar
8 |Glucosay otros azicares No es necesario No es necesaria la separacién Aplicaciones limitadas
el .. < .
= I lid.
& |Albimina D.esnan.m 2000k Elevada solubilidad en agua Bajam
B0 sise calienta
O |2-metilimidazol y derivados FO-MD Disefar con elevada i Aumenta el ICP si se modifica
Acetato de Mg y otras sales org.  |Biodeg. en un OsMBR Fuente de C Aplicaciones limitadas
Polietilenglicol (PEG) UF o NF Facilmente recuperable Bajam
8 |Ac. grasos derivados de PEG Precipitacién y filtracién Elevadam Necesario controlde T
Ev Acido poliacrilico UF Elevada rt (disociacién grupos)  |Aumentalap
3 |Hidrogel Deshidratacién con T /P Deshidratacién a partir del sol Bajo flujo de agua
= : Fécil recuperacion, -
NP magnéticas Campo magnético o UF no hay flujo reverso Agregacion
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10.3.  Hojas De Especificaciones De Membranas Comerciales

Membra CTA-NW de HTI

.‘.

HTI OsMem™ CTA-NW Membrane

Features:

*  The OsMem™ CTA-NW Membrane is HTT's fouling resistant and most chlorine resistant
FO membrane cast on a weldable nonwoven support.

* The OsMem™ CTA-NW Membrane is used in all hydration pouches (HydroPack,
LifePack, X-Pack, etc,).

o The OsMem™ CTA-NW Membrane is cast on 40™ (1-m) wide rolls and “dried.” where
vegetable-based glycenin replaces the water.

* The OsMem™ CTA-NW Membrane coupons are shipped “dry.” where vegetable-based
glycerin replaces the water,

Typical FO Performance (Rejection Layer Contacting Feed):
*  Water Permeation: 2.4 GFD (gallons per square foot each day) (4.0 LMH — liters per square
meter cach hour)
* Salt Rejection: 99% as defined in Test Conditions

Test Conditions: Foed: | gpm (4 lpm) tap water foed at 77°F (25°C) fod at the bottom into a 4" (100 mm) by 0.2" (5
mm) open channel with an initinl volume of (.40 gal (1.5 L) and an exit pressure of 5 psi (35 kPa).
Draw: 7 gph (26 Iph) | M NaC1 (585 /L) at the bottom at 2 psi (15 kPa) feed into a 4” (100 mm)
byOOSS"(IAm)ch-lulm30:-1(076m)d-md-lyppolypmh-f-d

¥ dat 1l per inch {25.4 man)) with an initial volume of 0.13 gal (OS L).
Membrane Arex 0.22 f£* (0020 m*)
Rejection: (1 - [(mol NaC) transferred 1o fed V(L. water mmovedy(1 M)]}

Typical uPRO* Performance (Rejection Layer Contacting Draw Solution):
s  Water Permeation: 5.3 GFD (gallons per square foot each day) (9.0 LMH — liters per square
meter cach hour)
* Salt Rejection: 99% as defined in Test Conditions

Test Conditions: Foed: 7 gph (26 Iph) tap water at the bottom at 2 psi (15 kPa) fed mio 2 4™ (100 mm) by 0.055
(1.4 mm) channel of two 30-mil (0.76 mm) dismond-type polypropy lene feed spacers (strands
spaced at 11 strands per inch (25.4 mm)) with an initial volume of 0.26 gal (1.0 L).
Draw: | gpm (4 Ipm) | M NaCl (58.5 g/1.) at 77°F (25°C) fod at the botsom into a 4" (100 mm) by
0.27 (5 mm) open channel with an initial volume of 0.2 gal (0.8 L) and an exit pressure of 5 psi

(35 kPa).

Membrane Arex: 0,22 f2 (0020 m¥)

lgjulha. {1~ [(mol NaCl transferred to fed V(L water removedy(1 M)])
*uPRO: unpessurized Pressure Retarded Osmosis membrane onentation

Hydration Technology Insovations HTI OsMem™ CTA-NW Membrane 121204
2484 Ferry St. SW Albany, OR 97322 USA  541-917-3335  mfo@htiwaker.com hatp/www htiwater com
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Membra CTA-ES de HTI

.v

HTI OsMem™ CTA-ES Membrane
Features:

* The OsMem™ CTA-ES Membrane is HTT's fouling resistant and most chlorine resistant
FO membrane with an embedded support.

* The OsMem™ CTA-ES Membrare is used in all spiral-wound FO elements that use CTA
(Expedition, HydroWell, and 2521FO-CTA, 4040FO-CTA, and 8040FO-CTA),

e The OsMem™ CTA-ES Membrane is cast on 40" (1-m) wide rolls.

e The OsMem™ CTA-ES Membrane coupons are shipped “dry,” where vegetable-based
glycerin replaces the water.

Typical FO Performance (Rejection Layer Contacting Feed):
*  Water Permeation: 5.3 GFD (gallons per square foot each day) (9.0 LMH - liters per square
meter each hour)
¢ Salt Rejection: 99% as defined in Test Conditions

Test Conditions: Feed: | gpm (4 lpm) tap water feed at 77°F (25°C) fed at the bottom into a 4™ (100 mm) by 0.2° (5
mm) open chansel with an initial volame of 0.40 gal (1.5 L) and an exit prossure of S psi (35 kPa).
Draw: 7 gph (26 Iph) | M N=C1 (58.5 /L) at the bottom at 2 psi (15 kPa) feed into a 4” (100 mm)
by 0.055" (1.4 mm) chasnel of two 30-mil (.76 mm) diamond-type polypropylene foed
(strands spaced st 11 strands per inch (25.4 mm)) with an initisl volume of 0.13 gal (05 L).
Membrane Aresc 0.22 #7 (0020 m®)
Rejection: |1 - [(mol NaCl transferred to feed V(L water mmovedy(1 M)j|

Typical uPRO* Performance (Rejection Layer Contacting Draw Solution):
e  Water Permeation: 7 GFD (gallons per square foot each day) (12 LMH - liters per square
meter each hour)
¢ Salt Rejection: 99% us defined in Test Conditions

Test Conditions: Feed: 7 gph (26 Iph) tap water at the bottom at 2 psi (15 kPa) feed into 2 4" (100 mm) by 0.055"
(1.4 mm) chanme! of two 30-mil (0.76 mm) diamond-type polypropy lene feed spacers (strands
spaced at 11 strands per inch (25.4 mm)) with an initisl volume of 0.26 gal (101}
Draw: 1 gpm (4 1pm) | M NaCl (58.5 g/L) at 77°F (25°C) fed at the bottom into a 4™ (100 mm) by
0.2" (5 mm) open channel with an initial volume of 0.2 gal (0.8 L) aad an exit pressur of 5 ps

(35 kPa)
Membrane Arex (.22 f* (0020 m*)
Rejection: |1 —[(ﬂmmmbﬁdv(l.m-m\qlﬂl M)j}

*uPRO: unpressurized Pressure Retsrded Osmosis membrane orientation

Hydration Technology Innovstions HTI OsMem™ CTA-ES Membrane 121116
2484 Forry St. SW Albany, OR 97322 USA  541-917-3335 mfo@htiwater.com hatp/www. htiwater.com

Membrana Pfo-100 Element De Porifera
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@ Porifera

PFO-100 ELEMENT

The ideal design for forward osmosis

Highest flux and Lowest head loss
Two spacer types: fishnet (FN) and spacer-less (SL)

Two mounting configurations: stackable and single
element use

Membrane area per element 70m
Membrane Proprietary
Dperational pH Emits 2-11
Water processed by element with 1 M (5.8 wt) Nacl draw vs. water (FO mode) 150 - 100 Lh
Reverse sait flux of element 0zZ-06gL
Water processed by element with 1 M Nacl draw vs. 0.5 M Nacl (FO mode) 63-77 Lh
Feed spacer bype options:
PFO-100FN [Standard configuration) 0.76 mm fshnet
PEO-1005L no spacer
physical dimensions [mm] 455 x 386 x 142
(single element)
Materials ABS & CPVC [wetted)
316 55 (structural)
Shipping/storage Solution Glycerin & 1% Sodnsm
Bisulfite Solution

- = Ll iem A%5 man

I 1 -
|

Membrana Pfo-9s Module De Porifera
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Porifera

PFO-9S MODULE

THE IDEAL DESIGN FOR FORWARD OSMOSIS

Highest fux and Lowest head loss

Two spacer types: fishnet (FN) and spacer-less (SL)

Small footprint packaging: Hgh density, fioor mounted frame
Internal Plumbing: Six PFO-100 elements plumbed in series

Membrane area per module 63 m*

Membrane Propriatary

Operational pH imits 2-1

Water processed by element with 0.15 M {0.9 wi%) NaCl draw inlet vs. water 490 - 610N
FO maods, Draw inlet flow rate 19 Lpm, Feed inlet fliow rate 30 Lpm, 25C

Reverse salt flux of element 02-06gL

Draw and Feed Flow Rate Upto 38 Lpm

Feed spacer type options:

PFO-100FN (Standard configuration) 0.76 mm fishnet
PFO-100SL no spacer
Physical dimensions fmm] 400 x 530 x 1830

Materials ABS (wetted)
316 S8 (structural)
Shipping/Storags Solution Giycarn & 1% Sodium Bisulfite Solution

* Emal info@pocdera com for apolcation specific performance
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