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Resum

La necessitat creixent per la reutilitzacié d’aigua i la recuperacié de recursos ha despertat
I'interes en la regeneracidé d’aiglies residuals mitjancant nous processos de tractament de
membrana que generin aigua d’alta qualitat. L'osmosi directa és una de les tecnologies
prometedores per el tractament d’aiglies residuals gracies a uns requeriments energetics més
baixos, una major puresa del permeat i una menor tendéncia a I'embrutiment de les
membranes en comparacio a les tecnologies que treballen a pressions més elevades. Aquest
sistema es basa en el fenomen natural d’osmosi: I'aigua és transportada per una diferéencia de
concentracions dels soluts a través d’'una membrana que permet el pas de I'aigua, pero rebutja
la majoria de molecules i ions. L'aplicacié d’osmosi directa també permet concentrar el
contingut de mateéria organica de l'aigua residual i facilita I'aplicacié posterior de la digestid
anaerobia per recuperar energia. En aquest estudi s’ha investigat la viabilitat de I'Gs de
I’osmosi directa per concentrar una mostra d’aigua residual urbana i s’ha avaluat la composicié
del concentrat per a la seva valoritzaci6 com a influent d’'una digestid anaerobia. S’han
comparat dos moduls amb configuracions de membrana diferents: un de placa plana
submergida (Toray) i un de fibra buida (Aquaporin). Per fer-ho, s’ha quantificat en una planta
pilot la capacitat de les membranes per concentrar la matéria organica de |'aigua residual de la
EDAR de Quart sota diferents condicions d’operacio, aixi com el seu rendiment (flux d’aigua i
flux invers de solut), el seu embrutiment, I'eficacia de diversos métodes de neteja i la
influéncia de les espécies ioniques. Els estudis realitzats demostren que la tecnologia d’osmosi
directa permet augmentar la concentracié de matéria organica de l'aigua residual urbana.
L’analisi comparatiu ha permeés veure que el modul Toray concentra més efectivament la
materia organica, sobretot en aquelles situacions on no es fa servir gas. Tanmateix, aquestes
condicions impliquen un menor flux d’aigua permeada alhora que es produeix un major
embrutiment de la membrana. Respecte el modul Aquaporin, el flux invers de solut ha estat
més baix, amb lo qual implica menors perdues en les taxes d’inhibicié de I'activitat
metanogenica per la posterior digestié anaerobia. Finalment, els resultats de la caracteritzacio
d’espeécies idniques han mostrat un augment de la concentracié de sulfats en els experiments
realitzats amb el modul Aquaporin i en aquelles condicions on es fa servir gas en el modul
Toray. Aquest fet provoca el deteriorament de la qualitat i quantitat del biogas produit per el
digestor anaerobic.



Resumen

La necesidad creciente por la reutilizacién de agua y la recuperacion de recursos ha despertado
el interés en la regeneracion de aguas residuales mediante nuevos procesos de tratamiento de
membrana que generan agua de alta calidad. La dsmosis directa es una de las tecnologias
prometedoras por el tratamiento de aguas residuales gracias a unos requerimientos
energéticos mds bajos, una mayor pureza del permeado y una menor tendencia al
ensuciamiento de las membranas en comparacion a las tecnologias que trabajan a presiones
mads elevadas. Este sistema se basa en el fendmeno natural de désmosis: el agua es
transportada por una diferencia de concentraciones de los solutos a través de una membrana
que permite el paso de agua, pero rechaza la mayoria de moléculas e iones. La aplicacion de
6smosis directa también permite concentrar el contenido de materia organica del agua
residual y facilita la aplicacidn posterior de la digestién anaerobia para recuperar energia. En
este estudio se ha investigado la viabilidad del uso de ésmosis directa por concentrar una
muestra de agua residual urbana y se ha avaluado la composicidn del concentrado para su
valorizacidon como influente de una digestion anaerobia. Se han comparado dos mddulos con
configuraciones de membrana diferentes: uno de placa plana sumergida (Toray) y uno de fibra
vacia (Aquaporin). Para hacerlo, se ha cuantificado en una planta piloto la capacidad de las
membranas para concentrar la materia orgdnica del agua residual de la EDAR de Quart en
diferentes condiciones de operacién, asi como su rendimiento (flujo de agua y flujo inverso de
soluto), su ensuciamiento, la eficacia de diversos métodos de limpieza y la influencia de las
especies idnicas. Los estudios realizados demuestran que la tecnologia de ésmosis directa
permite aumentar la concentracién de materia organica del agua residual urbana. El andlisis
comparativo ha permitido ver que el médulo Toray concentra mas efectivamente la materia
organica, sobre todo en aquellas situaciones donde no se no se utiliza gas. Sin embargo, estas
condiciones implican un menor flujo de agua permeada a la vez que se produce un mayor
ensuciamiento de la membrana. Respecto al mddulo Aquaporin, el flujo inverso de soluto ha
estado mas bajo, con lo cual implica menores perdidas en las tasas de inhibicion de la actividad
metanogénica para la posterior digestion anaerobia. Finalmente, los resultados de la
concentracion de especies idnicas han mostrado un aumento de la concentracidn de sulfatos
en los experimentos realizados con el médulo Aquaporin y en aquellas situaciones donde se
utiliza gas en el mddulo Toray. Este hecho provoca el deterioro de la calidad y cantidad del
biogas producido por el digestor anaerdbico.



Abstract

The growing need for the reuse of water and recovery of resources has awoken interest in the
regeneration of wastewater through new processes of membrane treatment that generate
high quality water. Forward osmosis is one of the promising technologies for wastewater
treatment due to lower energy requirements, higher permeate purity and lower fouling
tendency compared to the technologies that work at higher pressures. This system is based on
the natural phenomenon of osmosis: water is transported via a difference in concentrations of
solutes through a membrane that allows for the passage of water, but rejects most molecules
and ions. The application of forward osmosis also allows concentrate the content of organic
matter from wastewater and facilitates subsequent application of anaerobic digestion for
energy recovery. In this study, the feasibility of using forward osmosis to concentrate a sample
of urban wastewater was investigated and the composition of the concentrate was evaluated
for its recovery as an influent in anaerobic digestion. Two modules have been compared with
different membrane configurations: a submerged flat plate (Toray) and a hollow fiber
(Aquaporin). In order to do it, the capacity of membrane modules has been quantified to
concentrate in a pilot plant the organic matter of the wastewater from Quart’'s WWTP under
different operating conditions, as well as its performance (water and reverse solute fluxes), its
fouling, the efficiency of various methods of cleaning and the influence of ionic species.
Studies have shown that forward osmosis technology allows the concentration of organic
matter from urban wastewater. The comparative analysis has shown that the Toray module
allows concentrate more effectively the organic matter, especially in those situations where
gas sparging was not used. However, this condition implies a lower water flux and a higher
fouling degree. Regarding the Aquaporin module, the reverse solute flux has been lower,
which implies a lower inhibition of the methanogenic activity in the subsequent anaerobic
digestion. On the other hand, the results of the characterization of ionic species have shown
that the sulphate concentration was higher in the experiments carried out with Aquaporin
module and with the Toray module when gas sparging was applied. This fact causes the
deterioration of the quality and the amount of the biogas produced by anaerobic digester.
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1. INTRODUCCIO
1.1 Sistemes de recollida d’aigiies residuals

Els primers sistemes hidraulics urbans estan datats aproximadament a I'Edat de Bronze, (entre
el 2800 1100 a.C.), on els Grecs i els Romans van desenvolupar les primeres tecnologies que
han servit d’influéencia en els éxits moderns de I'enginyeria i gestid de l'aigua (Mays,
Koutsoyiannis i Angelakis, 2007). Les malalties infeccioses causades per microorganismes
patogens continguts en I'excreta com el tifus, el colera i la diarrea, van originar la preocupacié
de desenvolupar un conjunt de técniques de recollida d’aiglies centralitzada per tal
transportar-les cap a zones allunyanes i protegir a la poblacié d’infectar-se. Posteriorment, la
descarrega de les aiglies residuals en aiglies superficials va originar un conjunt de problemes
mediambientals. L'entrada de nutrients va donar lloc a una eutrofitzacié de les aiglies que va
fer proliferar algues i plantes aquatiques, provocant un esgotament de I'oxigen i la conseqiient
mort dels peixos que hi habitaven. Donada la impossibilitat de poder abastir aigua potable, va
néixer la preocupacidé de desenvolupar técniques que permetessin tractar les aiglies abans de
ser abocades (Wilderer i Schreff, 2000).

Des de mitjans de la década dels 1800 els sistemes centralitzats de recollida i tractament
d’aiglies residuals han funcionat i evolucionat eficientment, proporcionant un gran bé a les
civilitzacions més desenvolupades (Gikas i Tchobanoglous, 2009). Dins d’un context urba, el
tractament d’aiglies centralitzada esta definit com el conjunt de clavegueres que recullen les
aigles residuals i pluvials provinents de llars, industries i infraestructures cap a zones situades
fora dels limits d’una ciutat o poble (Libralato, Volpi Ghirardini i Avezzl, 2012). Les aiglies son
tractades, com a residu, en una planta a través d’un seguit de processos fisics, quimics i
biologics amb la finalitat d’eliminar contaminants i substancies presents perqué puguin ser
abocades sense cap perjudici mediambiental.

Actualment, el canvi climatic és el principal responsable de I'escassetat d’aigua que esta
experimentant el nostre planeta, perd cada cop més, la societat humana esta incrementat la
pressid sobre els recursos hidrics (Vorosmarty, Green, Salisbury i Lammers, 2000). Segons les
Nacions Unides, es preveu que el 2050 el 68% de la poblaci6 mundial viura en arees
urbanitzades (United Nations, 2018). D’altra banda, Informes de la UE promouen una gestio
més sostenible dels recursos hidrics per promoure una economia circular i verda: I'aigua és
considerada com un bé essencial pero limitant, amb la qual cosa s’ha d’assignar i utilitzar
acuradament. A més, les aiglies residuals contenen elements que es poden recuperar en una
economia circular: energia, fosfor i altres nutrients, etc. (EU Water Aliance, 2014).

En aquests ultims anys s’esta discutint si la dependéncia Unicament de les instal-lacions de
tractament d’aigua centralitzada és una opcié optima per la gestié sostenible de les aiglies. El
principal motiu el trobem en I'augment de la demanda d’aigua potable degut al creixement
descontrolat que s’esta experimentant a la majoria de ciutats modernes, a la vegada que els
seus sistemes de tractament es veuen cada cop més sobrecarregats. A més, una gestio més
sostenible de I'aigua ha de jugar un paper cabdal, especialment en aquelles regions on el canvi
climatic esta agreujant les epoques de sequera (Gikas i Tchobanoglous, 2009). Per combatre
aquests fets, els nous planificadors comencen a veure més viable analitzar una série
d’alternatives en el desenvolupament de noves instal-lacions del tipus descentralitzat, amb
I'objectiu de considerar les aiglies residuals com a un recurs recuperable, afavorint una
economia circular, verda i sostenible.



1.2 Aigiies residuals com a recurs recuperable

Els sistemes centralitzats han aportat considerables beneficis dins la societat moderna, des de
I’'abastament d’aigua segura, millora en la salut publica i proteccié del medi ambient, fins a la
mitigacié de les inundacions gracies al sistema de recollida d’aiglies pluvials. Actualment
aquest sistema esta implantat majoritariament en paisos que disposen de suficients recursos
financers per fer front a la forta inversid que requereix la seva infraestructura (sistema de
canonades, bombes, energia etc.). En Espanya, el tractament d’aiglies residuals urbanes
representa un consum energétic mitja de 0,67 kWh/m? (Mateos i Rodriguez, 2012), sense tenir
en compte la recollida i transport d’aigua al punt de tractament. A més, la gestié centralitzada
no permet la recuperacié de recursos i limita les oportunitats de reciclar I'aigua in-situ amb la
finalitat d’aconseguir cert grau d’independéncia hidrica en aplicacions d’aigua no potable.
Segons les Ultimes publicacions de la INE (/nstituto Nacional de Estadistica) en el 2014 el
consum mitja d’aigua per habitant i dia era de 132 litres (INE, 2018). L’aigua recuperada pot
ser utilitzada en nombroses aplicacions en funcié de les caracteristiques de demanda que es
requereixin (Libralato et al., 2012).

Diverses regions del mén estan experimentant crisis energétiques al mateix temps que
pateixen dificultats per obtenir un subministrament d’aigua de bona qualitat. Aquest fet
guanya importancia quan es destaca el nexe entre aigua i energia: és necessari un gran poder
energétic per la generacié d’'un efluent d’alta qualitat, al mateix temps que la produccio
d’energia habitualment requereix d’'una gran aportacio d’aigua (King i Webber, 2008). Segons
el Informe mundial de las Naciones Unidas sobre el Desarrollo de los Recursos Hidricos, el
tractament de les aigles residuals és anar més enlla de la reduccié de la contaminacid, és a dir,
buscar com obtenir un valor afegit d’aquest residu i afavorir la sostenibilitat economica del
sistema (WWAP, 2017). Per tant, un tractament adequat i robust de les aiglies residuals pot
esdevenir una solucié per afrontar I'escassetat d’aigua, la contaminacié ambiental i la
recuperacio de recursos.

A més, I'augment de consciencia sobre la possible valoritzacid de les aiglies residuals
municipals durant aquests ultims anys ha comportat important esfor¢cos d’investigacié per
sincronitzar els processos emergents de tractament d’aiglies residuals amb tecniques de
recuperacio de recursos (Wan, Gu, Zhao i Liu, 2016). En els sistemes descentralitzats les aigles
residuals urbanes poden representar un subproducte de valor afegit, aconseguint tancar el
bucle entre residus i subministrament de recursos propis (Makropoulos et al., 2018). Les
instal-lacions descentralitzades en establiments individuals, comunitats disperses i poc denses
(com per exemple zones rurals) permeten avangar cap a una gestid de I'aigua més sostenible:
proporcionar un Us més eficient de l'aigua, a la vegada que s’aconsegueix optimitzar I'Us
d’energia i materials en el moment d’oferir un servei.

Les diferencies que presenten les diverses regions del moén, basicament en quan a
disponibilitat de recursos hidrics, desenvolupament i capacitat financera, no permeten definir
una solucid Unica i optima que s’adapti a tots els casos d’'una manera global. El sewer mining
pot esdevenir una practica intermédia entre sistemes centralitzats i descentralitzats. Aquesta
tecnica, pionera en Australia, es defineix com a un tipus de reciclatge directe del sistema de
clavegueres local, on l'aigua és tractada en el punt de demanda per proporcionar usos no
potables (Butler i MacCormick, 1996). Es a dir, permet reduir eventualment els costos de
tractament que requereixen els sistemes centralitzats a la vegada que es redueix la demanda
d’aigua potable per altres usos. No obstant, per tal de d'implantar eficientment aquesta
tecnica és necessari desenvolupar un procés de tractament prou simple i robust que permeti
produir un efluent d’aigua d’alta qualitat per aplicacions descentralitzades (Xie, Nghiem, Price i
Elimelech, 2013).



1.3 Osmosi directa

L'osmosi directa es planteja actualment com una tecnologia de membrana emergent,
potencial i prometedora, la qual permet produir un efluent d’alta qualitat i la recuperacio
d’energia i nutrients (Ansari, Hai, Price, Drewes i Nghiem, 2017). Els primers estudis relacionats
amb I'osmosi directa van ser publicats a mitjans dels anys 70 per Krvath i Davis, perd no va ser
fins el 2004 que Mc Cutcheon | Elimelech van proposar-la com a tractament de les aiglies
residuals (HEY, 2016). Tanmateix, les investigacions d’osmosi directa també centren especial
interés en altres aplicacions com la generacié d’energia, processos de dessalinitzacio,
concentracié d’aliments liquids i aplicacions farmaceutiques (Zhao, Zou, Tang i Mulcahy, 2012).

El seu funcionament es basa senzillament en un fenomen d’osmosi natural. L'aigua és
transportada degut a una diferencia en les concentracions entre dues solucions a través d’una
membrana semipermeable, rebutjant la majoria de molécules o ions del solut (Cath, Childress i
Elimelech, 2006). Aquesta forga motriu es coneix com a gradient de pressid osmotica i és la
caracteristica més atractiva que presenten els sistemes de membrana d’osmosi directa. La
solucid altament concentrada rep el nom de solucid extractora, mentre que la més diluida és
denominada solucié alimentacié. Com a conseqiiéncia d’aquest fenomen, la solucié extractora
es va diluint, provocant una disminucié de la pressié osmotica fins arribar al punt d’igualar-se
amb la d’alimentacid. En altres paraules, la diferéncia de pressié osmotica permet la difusio
d’aigua a través de la membrana semipermeable des de la solucié d’alimentacié fins a la
solucié extractora (Chung, Luo, Wan, Cui i Amy, 2015). Recollint el més important, I'osmosi
directa és I'Gnic tractament amb membrana que utilitza un fenomen fisic i natural per el
transport d’aigua (Cath et al., 2006), presentant una serie d’avantatges molt significatives
respecte a la resta de tecnologies relacionades, sobretot pel que fa en termes de sostenibilitat
i estalvi energetic.

La figura 1 mostra la simulacié del procés d’osmosi directa i la representacié dels fluxos que hi
tenen lloc. D’'una banda, el flux d’aigua permeada (Jy) creat per la diferéncia de pressié
osmotica entre les dues solucions esta calculat teoricament a partir d’'una variacid de la llei de
Darcy (1) (Korenak, Basu, Balakrishnan, Hélix-Nielsen i Petrinic, 2017). On, A és el coeficient de
permeabilitat de I'aigua permeada a través de la membrana i An la diferéncia de pressio
osmotica entre les dues solucions. Les unitats en que s’expressa son litres d’aigua per metre
quadrat i hora (L m2h™).

Ju=A (4n) (1)

D’altra banda, Js representa el flux del solut produit per la difusié inversa de la solucio
extractora a la solucié d’alimentacid. La representacio teorica esta representada per la llei de
Fick (2) (Korenak et al., 2017). On, B és el coeficient de permeabilitat del solut i AC representa
la diferéncia de concentracié del solut entre I’ interficie de la membrana d’ambdues solucions.
Les unitats en qué s’expressa son grams de solut per metre quadrat i hora (g m?h™).

J=B(AC) (2)



OSMOSI DIRECTA (AP=0)

Aiguaamb  Aigua amb
una baixa una alta
concentracié concentracid

Figura 1. Esquema d’un procés d’osmosis directa en una membrana
de filtracié. AP=diferéencia de pressio hidraulica i An=diferéncia de
pressid osmotica.

Pel que fa a la membrana, actualment totes les aplicacions que utilitzen un procés d’osmosi
directa son del tipus asimetric (Zhao et al., 2012). Aquesta membrana esta formada per una
fina capa semipermeable anomenada capa activa i un suport porés lleugerament més gruixut.
L’'orientacié que pren la membrana depen del components de la solucié d’alimentacié i les
seves aplicacions (Zhao, Zou i Mulcahy, 2011). Per exemple, en processos de dessalinitzacio i
tractament d’aiglies I'orientacid tipica és el mode FO (Cath et al., 2005), on la solucié
d’alimentacié esta en contacte amb la capa activa i la solucid extractora amb la capa de suport
pords. D’aquesta manera, el que s’aconsegueix és evitar I'obstruccié del suport pords en quan
a contaminants i sals provinents de la solucid d’alimentacié (McCutcheon, McGinnis i
Elimelech, 2006). Per altra banda, I'orientacio alternativa es coneix com a mode PRO i es
defineix quan la solucié alimentacio esta en contacte amb la capa de suport pords, mentre que
la solucié extractora esta exposada al costat de la capa activa. Aquesta terminologia prové dels
anomenats processos d’osmosi de pressid retardada (Pressure Retarded Osmosis, PRO)
aplicada en sistemes de produccid d’energia. (Lee, Baker i Lonsdale, 1981).

1.3.1 Diferéncies entre osmosi directa i osmosi inversa

Els processos de membrana d’osmosi inversa es troben entre les tecnologies de tractament
d’aigua més importants, ampliament comercialitzades i versatils del segle XXI (Elimelech i
Wiesner, 2002). A més, actualment és la tecnologia per excel-léncia en els processos de
dessalinitzacid i la seva aplicacié esta present en més del 50% del total de plantes instal-lades
arreu del moén (Khajavi, Jansen i Kapteijn, 2010). Les caracteristiques més atractives que han
permés la seva expansié son gracies a la flexibilitat per tractar una amplia gamma de
concentracions d’aigua salina, garantint una alta taxa de recuperacié d’aigua juntament amb
una important reduccio de la sal (Pefiate i Garcia-Rodriguez, 2012). A part, I'osmosi inversa pot
aplicar-se també com a tractament terciari d’aiglies residuals i en la produccié d’aigua ultra
pura (Khajavi et al., 2010), utilitzada per exemple en la industria farmaceutica.

El seu funcionament és molt similar a I'osmosi directa: els components dissolts en |'aigua sén
rebutjats segons les caracteristiques de separacié de la membrana semipermeable en termes
de grandaria (<1 nm), carrega i interaccid fisico-quimica entre solut, solvent i membrana
(Radjenovi¢, Petrovi¢, Ventura i Barceld, 2008). No obstant, la principal diferencia respecte
I'osmosi directa (figura 2) radica en que la forca motriu del sistema es basa en una pressié
hidraulica externa major a la pressié osmotica amb la finalitat de produir un flux contrari al
fenomen natural d’osmosi (Greenlee, Lawler, Freeman, Marrot i Moulin, 2009). Per tant,



aquest procés no requereix dels costos necessaris que implica la solucié extractora ni els
costos associats per la posterior generaciéo d’aigua. Ara bé, les plantes d’osmosi inversa
generalment tenen un consum elevat d’energia, mentre que, els sistemes d’osmosi directa
permetrien un alt rebuig de contaminants amb un menor cost energétic gracies a la baixa
pressié hidraulica o nul-la que requereix el seu funcionament (Holloway, Childress, Dennett i
Cath, 2007).

Osmosi directa (AP=0) Osmosi inversa (AP>A )
An An
Aigua amb una Aigua amb Aiguaamb  Aigua amb
baixa una alta una baixa una alta
concentracié concentracid concentracié concentracid

Figura 2. Comparacié entre un procés d’osmosi directa i un procés
d’osmosi inversa.

A part de l'important despesa energetica que impliquen aquests processos, el cost per la
produccié d’aigua és incrementat per la neteja inevitable de la membrana com a conseqliéncia
de 'embrutiment que pateix (Herzberg, Kang i Elimelech, 2009). Diversos estudis han defensat
que aquest efecte, denominat en anglés com a fouling, és menor en processos d’osmosi
directa donat que la manca de pressié hidraulica disminueix les incrustacions de contaminants
que es formen a la membrana. No obstant, les investigacions no sén prou robustes com per
explicar aquesta relacié d’'una manera fiable, amb la qual cosa solament existeixen hipotesis
on suggereixen que la capa d’embrutiment generada en osmosi directa és menys densa i
compacta que en processos d’osmosi inversa (Mi i Elimelech, 2008; Mi i Elimelech, 2010). Un
estudi comparatiu que avalua I'embrutiment entre els dos tipus de processos esmentats, va
suggerir que la neteja de la membrana d’osmosi directa es podia realitzar amb un rentat
hidraulic. L’experiment es va realitzar a partir d’'una dissolucié que presentava un conjunt de
macromolecules organiques tipicament contingudes en aiglies superficials, de mar i residuals;
com també particules col-loidals de diferents mides. Per tal que la comparacio fos significativa,
les caracteristiques de la dissolucié d’alimentacié (pH, concentracié de calci, etc.) i les
condicions hidrodinamiques d’operacié van ser les mateixes (Lee, Boo, Elimelech i Hong,
2010). Per tant, a partir d’'un procés reversible mitjangant una neteja fisica és possible eliminar
aquesta capa d’incrustacié sense necessitat de productes quimics, lo qual és inevitable en els
processos d’osmosi inversa.

1.3.2 Osmosi directa en el tractament d’aigiies residuals

En I'actualitat, el tractament biologic és el procés més utilitzat en les plantes de tractament
d’aiglies residuals per reduir la descarrega de carboni i nitrogen i complir amb la directiva
91/271/CEE (Directiva 271/CEE, 1991). Tanmateix, I'augment de carrega de les aiglies residuals
acompanyat d’'un major consum energetic per tractar-les com també [|'exigéncia d’un
compliment més exhaustiu per la seva descarrega final, esta plantejant noves adaptacions o
substitucions del tractament biologic per les properes décades. Aquest plantejament esta
acompanyat per la nova tendéncia de considerar les aiglies residuals com a un recurs que
permeti obtenir una font d’energia i nutrients a partir d’'una font de carboni organic (Lateef,
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Soh i Kimura, 2013). A més, plantejar aquest nou enfocament basat en un sistema de sewer
mining pot esdevenir un paper molt important per potenciar una economia circular i verda.

Durant aquests ultims anys les investigacions per aplicar un procés d’osmosi directa pel
tractament d’aiglies residuals han crescut notablement (Chekli et al., 2016; Lutchmiah,
Verliefde, Roest, Rietveld i Cornelissen, 2014), aixi com la recerca de tecnologies que permeten
una valoritzacié energética d’aquest residu (Chekli et al., 2012). El tractament anaerobi es
presenta com una alternativa als processos aerobics per aconseguir una recuperacido de
nutrients i energia (Frijns, Hofman i Nederlof, 2013). De tota manera, donat que la
concentracié de materia organica (mesurada com a demanda quimica d’oxigen o DQO) de les
aiglies residuals urbanes és normalment baixa (inferior als 500mg O,/L), és necessaria una
concentracid previa que permeti augmentar el seu valor per sobre els 1000 mg O,/L per tal de
garantir una digestid eficient (Ansari et al.,, 2015). Lutchmiah et al. (2011) planteja una
combinacid de tecnologies que permeten aprofitar el contingut de matéria organica present a
les aiglies residuals. Aquest sistema esta basat en un context de sewer mining (figura 3) amb
I’objectiu de recuperar I'aigua i posteriorment la produccié de biogas energéetic mitjancant una
digestid anaerobia. L'aplicacid d’osmosi directa permet extreure els components organics
diluits i aconseguir un concentrat que faciliti la digestié eficient per tal de proporcionar una
font d’energia renovable. D’altra banda, la combinacié d’un procés que permeti la recuperacié
d’aigua de la solucié extractora permet obrir oportunitats per la seva reutilitzacid.

>l
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Aigua o Sistema de Aigua d’elevada
Osmosi directa ., .
residual reconcentracio qualitat
»
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Figura 3. Esquema d’un sistema de recuperacié d’aigua i
produccid de biogas basat en un sistema de sewer mining.

Cal destacar, que I'aplicacié d’osmosi directa en aiglies residuals adquireix certa importancia
respecte a 'osmosi inversa quan es considera el seu baix grau d’embrutiment com també la
seva facil reversibilitat, amb la qual cosa permet tractar directament una solucié complexa
sense necessitat d’un pretractament extens (She, Wang, Fane i Tang, 2016).

1.4 Limitacions de I'osmosi directa

Encara que els processos de membrana impulsats per osmosi cada vegada son més investigats
i suggerits en diverses aplicacions, existeixen limitacions que calen superar perqué esdevingui
una tecnologia optima i competitiva en el mercat (Zhao et al., 2012). Els factors limitants més
destacats estan vinculats amb el flux d’aigua, concretament en aquells relacionats amb
I'embrutiment, la polaritzacié de la concentracié i la difusié inversa de solut. Per superar
aquestes limitacions, és necessari el desenvolupament d’'unes membranes més estables
mecanicament i quimicament per tal d’aconseguir una major permeabilitat de l'aigua, alt
rebuig del solut i disminuir els problemes relacionats amb el flux descrits anteriorment. Per



ultim, les investigacions han de centrar especial interés en trobar unes solucions extractores
gue permetin generar elevades pressions osmotiques al mateix temps que es faciliti
econdmicament la recuperacié de I'aigua i la seva reconcentracié (Simon Font, Ballester Bonet,
Llorens Llacuna i Garcia Montario, 2014).

1.4.1 Embrutiment de la membrana

Generalment, I'embrutiment esta definit com una disminucié del flux d’aigua permeada a
causa de I'acumulacié de matéria insoluble sobre la superficie o dins els porus de la membrana
(Flemming, Schaule, Griebe, Schmitt i Tamachkiarowa, 1997). En altres paraules, és un
fenomen inevitable que pateixen els processos de membrana a causa d’interaccions fisiques i
quimiques entre les diferents substancies presents a la solucié alimentacid i a la membrana. A
part, la seva formacié esta condicionada per la concentracié dels seus components principals,
la quimica de l'aigua (pH, forga idnica i concentracié de catié divalent) i les propietats de la
membrana (hidrofobicitat, morfologia superficial,etc.), temperatura, funcionament i
condicions hidrodinamiques d’operacié (Li i Elimelech, 2004). Per tant, aquests efectes
combinats determinen el grau d’embrutiment i les estratégies efectives pel seu correcte
control.

1.4.2 Polaritzacioé de la concentracio

Un dels problemes més comuns i inevitables, tant en processos de membrana impulsats en
pressi6 com en osmotics, és I'anomena’t polaritzacié de la concentracié (Zydney, 1997).
Aquest fenomen és un dels impactes que afecta més negativament en el rendiment del flux
d’aigua permeada que travessa la membrana (Sablani, Goosen, Al-Belushi i Wilf, 2001). A grans
trets, el que succeeix és una disminucio de la pressié osmotica a causa de variacions en les
concentracions a través de la membrana, obtenint un flux menor al que esperariem (Lee et al.,
1981).

1.4.2.1 Polaritzacié de la concentracié externa

Generalment, el fenomen de polaritzacié de la concentracié externa (External Concentration
Polarazitaion, ECP) fa referencia a una variacido de la concentracié a la interficie entre la
membrana i la solucid. En membranes asimétriques, aquest fenomen té lloc de dues maneres
diferents i el seu comportament esta condicionat per l'orientacié de la membrana. Per
exemple, en una configuracié de mode FO (figura 4) es produeix una polaritzacid de la
concentracié externa de caracter concentrat a la superficie de la capa activa, mentre que a la
regié de la solucid extractora es produeix una lleugera dissolucié a la zona més superficial del
suport pords. Aquest Ultim no esta representat a la figura 4 degut a que la seva variacid
respecte a la concentracio tedrica esperada en la solucié extractora (C..) és insignificant com a
conseqiiencia de les caracteristiques estructurals que presenta la capa de suport poros.
D’aquesta manera, la polaritzacié de la concentracié externa (concentrat i diluit) és causat en
gran part, pel solut que queda retingut a la superficie de la capa activa i minimament per la
dissolucio produida de I'aigua que travessa la membrana. (McCutcheon i Elimelech, 2007).

A més, la formacid intensificada d’embrutiment a la superficie de la capa activa pot
incrementar l'efecte de polaritzacidé de la concentracid externa en configuracions de
membrana del tipus mode FO. Aquesta nova capa densa i d’estructura porosa rep el nom de
capa pastis (cake layer) i el fenomen que hi té lloc es coneix en anglés com a Cake-enhanced
concentration polarization (CECP). El seu efecte contribueix a la disminucié del flux com a
consequencia d’una major resisténcia hidrodinamica i per la pérdua en la diferéncia de pressid
osmotica efectiva degut a I'acumulacié de solut en aquesta capa addicional (Liu i Mi, 2012).



1.4.2.2 Polaritzacié de la concentraci6 interna

D’altra banda, en aquells processos on s’utilitza una solucid extractora es produeix una
polaritzacio de la concentracié interna (Internal Concentration Polarization, ICP) dins el suport
de la capa porosa. En aquest cas, també existeix una polaritzacid interna de caracter
concentrat i diluit, perd només tindra lloc un dels dos depenen de I'orientacié que presenti la
membrana asimétrica (Zhao i Zou, 2011). De la mateixa manera, |’existéncia d’'una capa pastis
creada per la formacié d’embrutiment pot ocasionar un increment en I'efecte de polaritzacié
de la concentracié interna. En aquest cas, també s’anomena CECP pero el seu efecte es
manifesta en la capa porosa de membranes amb orientacié mode PRO (Lay et al., 2012).

Capa de suport Capa de suport

Capa pastis (Cake layer) Capa activa porés Capa pastis (Cake layer) porés Capa activa
— i by
solucié - Y Solucié Solucié ST Solucié
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- et : ; (e,t Efecte
: e Efecte HE - ECP diluit
iferenci : 4 ICP diluit Diferéencia d i f P
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Figura 4. Membrana asimeétrica en mode FO i mode PRO. Indica les variacions de
la diferéncia de pressio osmotica degut els efectes de polaritzacié de la
concentracié. C,;= concentracié solucié alimentacié teorica i C..= concentracié
solucid extractora teorica.



2. Objectives

The main objective of this work has been to study if forward osmosis technology allows for the
increase in the concentration of organic matter of a sample of urban wastewater for the
subsequent production of energy through anaerobic digestion. In order to carry out this
objective, the following sub-objectives are proposed:

- Characterization of the urban waste water of the influent of the WWTP of Quart.

- Comparison in a pilot plant of the performance of concentration of the organic matter
of two commercial osmosis membrane modules (Aquaporin and Toray) with different
configurations that work at a standard water recovery of 70% with a saltwater draw
solution.

- Monitoring of the water flows achieved and the reverse flow of solute.

- Evaluation of the membrane fouling and the efficiency of the different cleaning
methods used.

- Characterization of the ionic species in the concentrate.



3. MATERIAL | METODES

3.1 Planta pilot

El procés experimental per dur a terme l'estudi s’ha realitzat en una planta pilot dins les
instal-lacions de I'ICRA (Institut Catala de Recerca de I’Aigua).

A la figura 5 es pot observar I'esquema del procés, on en els extrems esta representat els dos
diposits d’'emmagatzematge de les solucions (alimentacio i extractora) que treballen a circuit
tancat i els quals estan impulsades per bombes peristaltiques. Al mig del procés es troba la
ubicacié del modul de membrana d’osmosi directa (Aquaporin o Toray). El solut utilitzat per la
solucié extractora és sal marina amb un contingut de clorur de sodi del 99%. A més, per
aquelles situacions on es requereixi treballar a concentracié constant, el sistema disposa d’una
segona bomba peristaltica per la recirculacid de la solucié extractora, incorporada en un
embut amb filtre que conté una quantitat de sal marina addicional.

» e Sal
1 I
e marina
Solucié
extractora

—— Lo—»—

0 Diposit solucié alimentacio e Embut amb filtre

9 Diposit solucié extractora @ Bomba peristaltica

9 Modul de membrana d’osmosi directa

Figura 5. Esquema general de la planta pilot.

3.2 Membranes
3.2.1 Modul de membrana Aquaporin

Es un modul de membrana d’osmosi amb configuracié de fibra interior buida (FO Hollow Fiber
Module Prototype LHF) fabricada per la companyia Aquaporin per a proves a escala laboratori.
Aquest prototip disposa de 3.000 fibres amb una area total de membrana de 0,6 m’. La
membrana d’osmosi és de TFC (Thin Film Composite) i treballa amb una orientacié del tipus
mode PRO, és a dir, la solucié alimentacio esta en contacte amb la capa porosa (exterior de les
fibres) i la solucié extractora esta en contacte amb la capa activa (interior de les fibres).

3.2.2 Modul de membrana Toray

El modul Toray esta construit a partir d’'un marc de placa plana submergida de microfiltracié
(KUBOTA) amb la substitucio de la seva membrana per una de TFC. L’area de la membrana és
de 0,34 m? amb una orientacié del tipus mode FO. Com a caracteristica més destacable, aquest
modul esta equipat d’una entrada d’aeracié a la seva part inferior per la dispersié de gas, el
qual es subministra amb un cabal de 6 L/min.

10



3.3 Procés experimental
3.3.1 Experiments per concentrar I’aigua residual

Aquests experiments han estat la principal base per poder avaluar la capacitat de les
membranes en concentrar I'aigua residual. Les mostres d’estudi provenen de la EDAR de Quart
(Girona), obtingudes després d’un pretractament de desbast.

Aixi doncs, durant els experiments s’ha controlat la variacié del flux d’aigua permeada a partir
d’una balanga (KERN) que mesura l'augment del pes de la solucié extractora, la variacio del
flux de solut invers a partir de la monitoritzacié de la conductivitat (sondes CRISON)
d’ambdues solucions amb la finalitat de determinar canvis en les concentracions. Pel que fa a
les bombes del procés experimental de I’Aquaporin, la bomba peristaltica de la solucio
d’alimentacio treballa amb un cabal de 0,47 L/min, mentre que la bomba de la solucié
extractora se li aplica un cabal de 0,3 L/min. Per altra banda, degut a les diferéncies en la
superficie transversal dels moduls, els cabals subministrats per les bombes de la Toray li han
hagut de correspondre uns valors de 0,94 L/min i 0,6 L/min respectivament, amb I'objectiu
d’aconseguir una mateixa velocitat i permetre I'estudi comparatiu de les dues membranes.

La duracié dels experiments ha depes del temps necessari per obtenir una recuperacid del
70%, és a dir, tedricament els experiments han finalitzat quan els 35 litres de la solucio
alimentacié han passat a la solucié extractora, ja que el volum inicial de les solucions sén de 50
litres i 10 litres respectivament. D’altra banda, la concentracié de la solucid extractora s’ha
mantingut constant amb un valor de 11,67 mg NaCl/L a partir de la bomba de recirculacié
peristaltica que subministra una petita quantitat d’aigua amb contingut de sal marina cada cop
que el sistema d’enviament de dades electronic (Power Line Communication, PLC) detecta una
disminucié de la conductivitat. Les raons pel qual s’ha decidit treballar en condicions constants
de sal és degut a unes majors prestacions del procés. Es a dir, es va comprovar préviament que
en aquest cas el promig de flux era major que en condicions no constants gracies al
manteniment de la pressid osmotica, implicant directament un menor temps d’operacié per
arribar a la recuperacié del 70%. Un cop finalitzat I'experiment, les dades son exportades en
format Excel per poder ser analitzades.

3.3.2 Proves de flux

Per tal de coneixer els efectes relacionats amb la disminucié del flux de les membranes, s’ha
realitzat unes proves basades en unes condicions operacionals estandard utilitzant aigua de
I'aixeta com a solucié d’alimentacié. Aquesta prova de flux ha servit com a referéncia per
controlar els efectes d’embrutiment de les membranes ocasionades pels experiments i per
determinar I'eficacia dels procediments de neteja emprats. La duracié de la prova ha estat de 2
hores, el volum inicial de la solucié d’alimentacio ha estat de 25 litres i la solucié extractora de
20 litres amb una concentracié de sal marina inicial de 35 g NaCl/L. En aquest cas s’ha decidit
gue la concentracio de sal no fos constant, principalment per tal de simplificar la prova i evitar
possibles problemes que pogués ocasionar la bomba de recirculacié peristaltica del diposit de
sal marina durant el seu funcionament. Pel que fa a la membrana Toray, la dispersio de gas és
aire (subministrat constantment) en comptes de nitrogen amb I'objectiu de reduir costos
operacionals no necessaris en aquestes proves de flux. Un cop finalitzat el test, les dades sén
exportades en format Excel per poder ser analitzades.
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3.4 Proves analitiques

DQO: es determina a partir d’un lot d’analisi de reactius (Hach Lange, Dusseldorf,
Germany). A part de la DQO total analitzada directament a les mostres d’estudi, també
s’ha quantificat la DQO soluble a partir d’'una previa filtracié de 0,2 um. L’analisi s’ha
dut a terme a 'aigua residual i en el concentrat final.

Anions i cations: mitjancant una cromatografia de ions (ICS5000, DIONEX) es
determina la concentraciéo de fosfats (PO4'3), sulfats (SO4%), amoni (NH,"), magnesi
(Mg*) i calci (Ca*) de les solucions alimentacid i extractora, abans i després de cada
experiment per concentrar I'aigua residual.

3.5 Métodes de neteja

Contrarentat _osmotic: és un procediment que es basa en una inversié de les
condicions operacionals de la prova de flux. Es a dir, totes les caracteristiques del
sistema (cabal de les bombes, concentracié de la solucid extractora i temps de
funcionament) sén exactament iguals al test de flux, excepte que la solucié amb una
elevada concentracié (35 mg NaCl/L, constant en el temps) es troba present en el
diposit d’alimentacio. L'objectiu del contrarentat osmotic és desenganxar les particules
incrustades a través d’una inversid de la direccid del flux. Aquest procediment de
neteja té una durada de 2 hores.

Neteja de la membrana amb acid: s’aplica acid oxalic amb una concentracié de

500ppm dins el modul de la membrana, tant a la zona de la solucié d’alimentacié com
per la zona de la solucid extractora. La circulacio de I'acid s’aplica durant 2 hores amb
I’objectiu de dissoldre la matéria inorganica.

Neteja de la membrana amb base: s’aplica hidroxid de sodi amb una concentracié
0,1M dins la zona de la solucié d’alimentacié de la membrana. La circulacié de la base
dura 1 hora i permet dissoldre la matéria organica.
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4. RESULTATS | DISCUSSIO
4.1 Modul de membrana Aquaporin
4.1.1 Concentracid de la materia organica

A la taula 1 hi ha representat les condicions inicials dels experiments per concentrar I'aigua
residual utilitzant el modul Aquaporin. Com a caracteristica destacable, es pot observar que
I’'experiment 2 va finalitzar a una recuperacié del 73%, un valor més elevat del desitjat. Aquest
fet és degut a que el volum final del concentrat va presentar un valor més baix de 15 L.

Taula 1. Condicions d’operacié dels experiments amb el modul
Aquaporin. Indica la recuperacié assolida; el factor de concentracio
teoric corresponent i els valors inicials de DQO (total i soluble) de
cada experiment.

., Factor DQO inicial
Recuperacié "4
(%) concentracio (mg/L)
teoric Total Soluble
Experiment 1 70 3,3 449 -
Experiment 2 73 3,8 549 234

Tal com mostra el grafic de la figura 6, en el primer experiment es va analitzar la concentracié
de DQO total de 'aigua residual inicial i del concentrat final. Per tal de tenir una referéncia als
resultats esperats, també s’adjunta el concentrat teoric atribuit a una recuperacio del 70%, pel
qual li pertoca un factor de concentracié de 3,3. Pel que fa els resultats obtinguts, el factor de
concentracié de la DQO total en el primer experiment ha estat de 1,3.

Com a consequéncia del baix resultat obtingut, en el segon experiment es va decidir analitzar
també la DQO soluble. D’aquesta manera, encara que el factor de concentracié de la DQO
total d’aquest segon cas presentés un valor similar de 1,5, el resultat de la DQO soluble va ser
més satisfactori, obtenint un valor de 1,9. Per ultim, és convenient recordar que donat la
recuperacio més elevada de l'experiment 2 (73%), el factor de concentracié utilitzat per
calcular el concentrat teoric ha estat de 3,8.

mDQO Total DQO Soluble
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Figura 6. Grafic dels experiments realitzats amb el modul Aquaporin. Indica les
concentracions de DQO total i soluble de I'aigua residual; concentrat i concentrat teoric.
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4.1.2 Rendiment dels experiments amb aigua residual

Pel que fa el flux d’aigua permeada, el primer experiment amb el modul Aquaporin va assolir
un valor mitja de 1,6 L m2h™, mentre que en el segon es va reduir a la meitat (taula 2 i figura
7). Com s’explicara degudament en el seglient apartat, la baixa recuperacié de la membrana va
comportar la disminucié del flux de I'experiment 2. Conseqlientment, aquesta reduccié va
comportar practicament el doble de temps per arribar a una recuperacio del 70%.

D’altra banda, el rendiment de flux invers de solut d’ambdds experiments es va mantenir a uns
valors mitjans molt constants a 0. Aquest resultat no només beneficia el manteniment de la
pressié osmotica, sind que també afavoreix a la posterior digestié anaerodbia, ja que I'activitat
metanogenica pot inhibir-se a concentracions elevades de sal inorganica, comportant una
disminucié severa de les taxes de produccié de biogas. La inhibicid corresponent a una
concentracié de 1,5 g NaCl/L és de 3-5% aproximadament (Anwar et al., 2016).

Taula 2. Rendiment dels experiments amb el modul Aquaporin. Indica el
temps de funcionament; Jw= flux mitja d’aigua permeada; Js= flux mitja
invers de solut i Con.= concentracié de sal en el concentrat.

Temps (h) - o | sone

(Lm“h™) (gm“h™) (g NacCl/L)
Experiment 1 36 1,6 0,0 1,6
Experiment 2 74 0,8 0,0 1,5

Flux d'aigua permeada de I'experiment 1
Flux d'aigua permeada de I'experiment 2
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Figura 7. Grafic dels fluxos d’aigua permeada obtinguts en els experiments
realitzats amb el modul Aquaporin.

4.1.3 Neteja de la membrana

Un cop realitzat el primer experiment amb aigua residual es va procedir a dur a terme la neteja
de la membrana amb I'objectiu d’assolir el seu estat inicial (corresponent a un flux mitja de 8,1
L m?h™). Per tant, I'estudi comparatiu s’ha dut a terme a partir dels Jw obtinguts en les proves
de flux després dels métodes de neteja emprats.

D’aguesta manera, es va iniciar la neteja de la membrana aplicant un contrarentat osmotic,
seguit de dos rentats amb acid oxalic i un dltim rentat amb hidroxid de sodi. Com es pot
observar a la figura 8, després del rentat amb hidroxid de sodi, la membrana ni tan sols va
aconseguir assolir un flux mitja de 7L m2h™. Per tant, la seva baixa recuperacié probablement
estigui relacionat amb I'orientacio del tipus mode PRO que presenta, donat que, el contacte de
I'aigua residual amb el suport pords produeix un embrutiment dificilment reversible, inclus
aplicant una neteja quimica.
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Figura 8. Grafic de les proves de flux de I'experiment 1 amb el modul
Aquaporin. Indica els Jw abans i després de I'experiment com també els Jw
obtinguts després de cada métode de neteja emprat.

4.1.4 Caracteritzacio d’espeécies ioniques del concentrat

Abans de comencar la discussié dels resultats de les espéecies quimiques considerades d’interes
pel correcte funcionament del digestor anaerobi, és convenient destacar que els sulfats (SO4'2),

el magnesi (Mg™) i el calci (Ca™) es troben presents com a impureses a la sal marina que

s’utilitza com a solut de la solucié extractora. No obstant, |'aspecte critic d’aquest apartat
recau en el factor de concentracié de les espécies ioniques del concentrat.

Els resultats obtinguts de la taula 3 mostren que els fosfats practicament no s’han concentrat
en els dos experiments, obtenint un valor del factor de concentracié molt proper a 1. Pel que
fa els sulfats, aquests s’han concentrat amb major grau, presentant un valor mitja del factor de
concentracié de 2,8 entre els dos experiments. D’altra banda, els cations s’han concentrat
majoritariament en alt grau, excepte I'amoni que s’han obtingut uns valors de factor de
concentracio inferiors a 1,5.

Taula 3. Comparacié de les especies ioniques de cada experiment amb el
modul Aquaporin. A.r= aigua residual; Conc.= percentatge en el concentrat
respecte l'aigua residual; S.e.f= percentatge de la Solucié extractora final
respecte |'aigua residual i FC= factor de concentracié en el concentrat.

Experiment 1 Experiment 2
A.r Conc. S.e.f EC A.r Conc. S.e.f EC
(mg/L) | (mg/L) | (mg/L) (mg/L) | (mg/L) | (mg/L)
P-PO4 7,7 8,4 0,1 11 4.6 5,7 0,1 1,25
5-504 17.4 59,1 14,0 3,4 22,8 47,8 19,1 2,1
N-NH4 74,6 95,1 58,6 1,2 38,0 52,6 42,5 1,4
Mg 14,9 45,6 5,4 3,1 9,2 43,6 6,5 4,7
Ca 73,1 159,3 28,6 2,2 43,5 162,9 31,2 3,7
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4.2 Modul de membrana Toray
4.2.1 Concentracid de la materia organica

En aquest cas, els experiments realitzats amb el modul Toray no només es distingeixen pels
valors inicials de les mostres i el percentatge de permeat, sind també per la dispersio de gas
aplicada (taula 4). D’aquesta manera, en els dos primers experiments s’ha subministrat gas
nitrogen cada 15 minuts amb 1 minut de funcionament, I'experiment 3 s’ha operat amb unes
condicions de subministrament d’aire constant i finalment, I'experiment 4 ha funcionat en
abséncia de gas.

Taula 4. Condicions d’operacio dels experiments amb el modul Toray. Indica la recuperacid
assolida; el factor de concentracid teoric corresponent; els valors inicials de DQO (total i
soluble) de cada experiment i la dispersié de gas. N,(1/15)=1min de dispersié amb Nitrogen
gas cada 15 min.

Recuperacié Factor de. ] DQO inicial . 3
(%) concentracio (mg/L) Dispersié de gas
teoric Total Soluble
Experiment 1 76 4,1 522 273 N, (1/15)
Experiment 2 73 3,7 897 698 N, (1/15)
Experiment 3 70 3,3 720 632 Aire constant
Experiment 4 73 3,8 655 509 Absencia de gas

Com s’observa a la figura 9, en els dos primers experiments la concentracié DQO total van ser
molt similars, presentant uns valors dels factors de concentracié de 2,3 i 2,1, respectivament.
Per altra banda, la concentraci6 de la DQO soluble va ser significativament millor a
I’experiment 2 on es va obtenir un factor de 2,5, mentre que a I'experiment 1 solament es va
assolirun 1,5.

Pel que fa els resultats dels dos experiments restants, es va observar una forta diferéncia en la
capacitat per concentrar la DQO total. Es a dir, el subministrament constant d’aire durant tot
I'experiment 3 va representar una capacitat per concentrar la DQO total de tan sols 1,6,
mentre que I'abséncia d’aeracié de I'experiment 4 va permetre assolir un valor de 3,4. No
obstant, les diferéncies en quan els factors de concentracié de la DQO soluble van ser poc
significatives: 1,2 i 1,7, respectivament. Vist els resultats obtinguts, possiblement la manca
d’aeraciéd permet concentrar més optimament la DQO total gracies a que no es formen
espumes que podrien retenir gran part de la materia organica particulada i que posteriorment
es perden per la part superior del modul.

m DQO Total DQO Soluble

mg DQO/L
&S
88
N
|
i
I

Figura 9. Grafic dels experiments realitzats amb el modul Toray. Indica les concentracions de
DQO total i soluble de I'aigua residual, concentrat i concentrat teoric. 16



4.2.2 Rendiment dels experiments amb aigua residual

Les diferents condicions d’operacié dels quatre experiments realitzats van implicar també
variacions en el flux d’aigua permeada i el flux invers de solut assolits en el modul Toray (taula
5 i figura 10).

Els dos primers experiments, on es treballava a unes mateixes condicions de dispersié de
nitrogen, es va obtenir un flux mitja d’aigua permeada de 3,6 i 1, 8 L m2 h™, respectivament.
Per tant, mentre que el primer va requerir prop de 30 hores, el segon va necessitar més temps
per finalitzar I'experiment. Aquest fet pot estar causat per les diferents composicions de
I'aigua residual recollides en diferents dies, ja que degut a les dimensions reduides de la EDAR
de Quart, les mostres son poc homogenies. En els experiments 3 i 4, s’ha pogut observar una
relacid directa entre dispersid d’aire i el flux d’aigua permeada. De manera que, I'experiment 3
ha presentat un flux mitja de 3,1 L m?h™, mentre que I'experiment 4 ha requerit casi el doble
de temps com a conseqiiencia d’un flux mitja de 1,6 L m™? h™". Per tant, els resultats han estat
tal com s’esperaven, ja que |'aeracid a la superficie de la membrana aplicat a I'experiment 3,
permet la desincrustacié continua de I'embrutiment al mateix temps que es redueix I'efecte de
polaritzacioé de la concentracié externa, mostrant una millora en el flux d’aigua permeada. No
obstant, cal destacar que en |'experiment 3 i 4 es van tenir problemes operacionals causats per
la parada de la bomba de recirculacid peristaltica que subintrava la sal marina. Per tant, si no
hagués disminuit la pressid osmotica del sistema, probablement I'experiment 3 hagués
obtingut un flux mitja d’aigua permeada major al de I'experiment 1.

En comparacié al modul Aquaporin, els resultats de la difusié de sal inversa (Js) van ser molt
més fluctuants tal com mostra la mitjana Js dels experiments exposats a la taula 5. Abans de
tot, és convenient destacar la relacié directa entre Jw i Js, és a dir, 'augment de flux d’aigua
permeada facilita al mateix temps el pas de solut de la solucié extractora a la solucio
alimentacié. D’aquesta manera, les diferencies de flux d’aigua permeada de I'experiment 1i 2
s’han reflectit proporcionalment en el flux mitja de solut invers. De la mateixa manera, el flux
de solut invers ha estat major a I'experiment 3 en comparacié a 'experiment 4. Es a dir,
mentre que el Js de I'experiment 3 ha augmentat, a I'experiment 4 el valor mitja de Js s’ha
reduit practicament a la meitat com a conseqiéencia de la reduccié del flux d’aigua permeada.
Tanmateix, cal destacar que la concentracié de sal marina (7,9 g NaCl/L) ha estat major en
aquest ultim experiment degut a un major temps d’operacié. Recollint el més important,
I’elevat flux invers de solut d’aquest modul pot contribuir a un continua pérdua de la pressié
osmotica com també la inhibicié de I’activitat metanogénica de la posterior digestié anaerobia.
Aproximadament, la inhibicié corresponent a una concentracio de 8 g NaCl/L és del 15%.
(Anwar et al., 2016).

Taula 5. Rendiment dels experiments amb el modul Aquaporin. Indica la dispersio
del gas, temps de funcionament; Jw= flux mitja d’aigua permeada; Js= flux mitja
invers de solut i Con.= concentracié de sal en el concentrat. N,(1/15)=1min de
dispersio amb Nitrogen gas cada 15 min.

Dispersio de gas Temps JY;/ 1 J_z 1 conc.
(h) (Lm~h") | (gm~h7) | (g NaCl/L)
Experiment 1 N, (1/15) 28,7 3,6 1,6 3,9
Experiment 2 N, (1/15) 41,3 1,8 0,8 2,9
Experiment 3 Aire constant 33,7 3,0 4,2 5,9
Experiment 4 | Absencia de gas 66,2 1,6 2,6 7,9
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Figura 10. Grafic dels fluxos d’aigua permeada obtinguts en els experiments
realitzats amb el modul Toray.

4.2.3 Neteja de la membrana

Al igual que en el modul Aquaporin, es va procedir a realitzar la neteja de la membrana Toray
amb I'objectiu d’arribar al seu estat inicial, en aquest cas pero, després de la finalitzacio de tots
els experiments per estudiar els efectes de I'embrutiment segons la dispersié de gas que s’hagi
aplicat.

A la figura 11 es pot visualitzar quatre grafiques corresponents a les proves de flux després del
meétode de neteja aplicat en cada experiment. Per tenir una comparacié més significativa, a
cada grafic esta representat el flux inicial de la membrana, és a dir, abans de realitzar
I'experiment. Per tant, partint d’una prova de flux amb la membrana inalterada, es pot
apreciar que després del contrarentat osmotic de I'experiment 1 el flux obtingut va estar
proper a 8 Lm?h™. Tal com s’esperava, després del contrarentat osmotic de I'experiment 2 es
va assolir un flux practicament identic a causa d’unes mateixes condicions de dispersié de gas.
En canvi, en els dos Ultims experiments la recuperacié de la membrana va ser peculiarment
diferent, amb una clar benefici de I'experiment 3 on es va aplicar aeracié constant. Com s’ha
comentat a I'apartat anterior, I'aeracié constant redueix la incrustacié de particules insolubles
responsables de I'embrutiment. D’altra banda, el resultat de la prova de flux després del
contrarentat osmotic de I'experiment 4 va ser nefast, amb la qual cosa es va decidir aplicar
posteriorment un rentat amb acid oxalic. D’aquesta manera, es va aconseguir recuperar
practicament I'estat inicial de la membrana. Per tenir una comparacié més general a la figura
12 hi ha representat totes les proves de flux de tots els metodes de neteja aplicats en cada
experiment.
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Figura 11. Grafiques especifiques de les proves de flux per cada experiment.
Indica el flux inicial de la membrana abans de I'experiment i el flux obtingut
després del métode de neteja aplicat.
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Figura 12. Grafic general de les proves de flux de tots els experiments.
Indica el flux obtingut per cada métode de neteja aplicat.

4.2.4 Caracteritzacio d’espécies ioniques del concentrat

Com es pot observar en els resultats referents als factors de concentracié (taula 6), els fosfats
s’han concentrat de manera analeg en tots els experiments excepte en el primer. La rad
d’aquesta diferéncia podria estar causada per un error en |'analisi de I'aigua residual inicial, ja
que en els tres restants s’han obtingut uns valors molt més elevats. No obstant, els sulfats
s’han concentrat amb major grau en els experiments on s’ha utilitzat la dispersié de gas. La
baixa concentracio de les especies anioniques de |'experiment 4 podria estar relacionat per la
precipitacié d’aquestes. Segons She et al., (2016) la saturacid6 massiva de minerals fosfats i
sulfats juntament amb el calci podria provocar la seva precipitacié a la superficie de la
membrana. A més, I'eficacia de I'acid oxalic aplicat a I'experiment 4, confirma la preséncia de
mateéria inorganica a la superficie de la membrana.

D’altra banda, I'amoni, el magnesi i el calci practicament no s’han concentrat a la majoria
d’experiments. Per tant, els resultats mostren que aquesta membrana permet majoritariament
el pas a les espécies cationiques.

Taula 6. Comparacid de les espécies ioniques de cada experiment amb el modul Toray. FC= Factor
de concentracid en el concentrat; C.= percentatge en el concentrat respecte |'aigua residual i S.e.f=
percentatge de la Solucié extractora final respecte |'aigua residual.

Experiment 1 Experiment 2 Experiment 3 Experiment 4
Ar Con. S.e.f rc Ar Con. S.e.f rc Ar Con. S.e.f rC Ar Con. S.e.f o
(mgfL) | (mg/L) | (mg/L) (mg/L} | (mg/L} | (mg/L) (mgfL} | (mg/L) | (mg/L} (mg/L} | (mg/L) | (mg/L)

P-PO4 4,6 16,8 0.1 3,7 40,2 67.8 1 17 39,1 43,8 0.4 11 37,7 28,8 1,1 0,7

§-804 | 229 68,3 16,2 | 3,1 15,1 60,1 14,7 4 12,6 48,9 13,2 | 3,9 10,2 17,0 144 |17

N-NH4 | 38,0 36,2 434 | 1,1 | 1159 64,2 83,9 0,6 110,7 67,9 869 |06 105,4 34,2 830 |03

Mg 9,2 13,1 159 | 14 23,7 43,5 64,6 11 22,6 6,5 20,7 |03 214 1,2 21,7 |03

Ca 43,5 45,1 84,6 1 78,7 43,5 64,6 0,6 74 20,3 555 |03 69,3 31,6 60,2 |05
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5. Conclusions

The study has confirmed that forward osmosis is a viable technology for the concentration of
organic matter from urban wastewater. The comparative analysis between the two tested
membrane modules showed significant differences in relation to the capacity to concentrate
COD, membrane performance (water and reverse solute fluxes), as well as the requirement of
different cleaning procedures to recover the initial conditions of the membrane module.

Results showed that the organic matter concentration effect was higher with the Toray
membrane module especially when gas sparging was not applied. However, this condition
implied a greater fouling, which required the application of a chemical cleaning (oxalic acid) to
recover the initial conditions of the membrane (water flux). In addition, the application of air
sparging generally improved the water flux due to a lower fouling and a lower effect of the
external concentration polarization. However, the increase of water flux also generated a
higher reverse solute flux and higher NaCl concentration in the final concentrate. The
inhibitory effect due to the high concentration of salt would imply a reduction of the
methanogenic activity in the subsequent anaerobic digestion. The final organic matter
concentration factor and the water flux were lower with the Aquaporin membrane. In
addition, physical and chemical cleaning procedures (oxalic acid and sodium hydroxide) did not
show good results to achieve the initial conditions of the membrane module. This massive
fouling was probably related to the orientation of the asymmetric membrane, since the
wastewater was in contact with the area of the porous support layer instead of the active
layer. Aquaporin membrane module showed a lower reverse solute flux, which may favour
the subsequent anaerobic digestion due to a lower inhibition of methanogenic activity. With
the exception of the experiment with the Toray module without air sparging, analysis of the
concentrate showed high sulphate concentrations for both membranes and for the different
air sparging configurations test. Sulphate is converted into sulphide in the anaerobic digester
by sulphate-reducing bacteria (SRB) which implies several detrimental effects: inhibitory effect
of the methanogenic biomass, decrease of the net amount of methane due to the
consumption of COD by the SRB and presence of hydrogen sulphide in the biogas.
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6.Etica i sostenibilitat

En aquest treball, s’ha investigat un tema relacionat amb la reutilitzacié d’aigua i Ia
recuperacio de recursos a través de la valoritzacié energetica de les aiglies residuals. Per tant,
recolzat en una economia circular i verda amb una projeccio sostenible.

Durant la part experimental d’aquest treball s’han utilitzat tots els elements de seguretat
necessaris i s’han tractat els residus degudament segons la normativa vigent.

Pel que fa a la informacio, s’ha cercat a través de fonts fiables i ben indexades, amb la qual
cosa es pot afirmar en tota seguretat la inexisténcia de plagi.
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