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Resumo

Resumo

Neste traballo preténdese, como obxectivo, a aplicaciéon de diferentes
estratexias para a posta en marcha, operacion e control de reactores anaerobios de
tratamento de augas residuais.

No primeiro capitulo faise unha introducciéon 6 proceso de tratamento
anaerobio de augas residuais, analizando os diferentes aspectos que inflien no
proceso, os diferentes equipos empregados para levalo a cabo, ¢ as posibles
estratexias de control. Tendo en conta que unha das etapas mais delicadas do
proceso ¢ a posta en marcha do equipo, faise unha descricion detallada dos factores
e condicions que afectan a esta fase, nun intento de acurta-lo tempo empregado
para acada-la operacion en estado estacionario do equipo. Finalmente, realizase
unha introduccidén 6 estudio das caracteristicas hidrodinamicas dos reactores, xa
que se trata de aspectos esenciais para cofiece-lo comportamento do fluido no
sistema, e poder asi determina-la existencia de zonas mortas, canles preferenciais
ou outras anomalias, que poden exercer un efecto negativo sobre o funcionamento
do equipo.

No segundo capitulo, describense os procedementos analiticos seguidos no
traballo, presentando unha breve explicacion de cada parametro antes da descricion
do procedemento. Os métodos especificos utilizados en cada experimento
describense nos capitulos correspondentes, asi coma as montaxes experimentais
que se empregaron en cada caso.

No capitulo terceiro estidiase comparativamente o comportamento de dous
equipos: un mais cofiecido, o filtro anaerobio monoalimentado, ¢ outro que so6
presenta como variante respecto ¢ anterior a entrada de alimentacion repartida en
diferentes tomas 6 longo do reactor, o filtro multialimentado. En particular o
equipo estudiado presenta catro entradas de alimentacion repartidas 6 seu longo. O
que se pretende con esa distribucion de alimentacion é acadar unha maior
homoxeneidade na distribucion de biomasa no reactor e que desa maneira a
actividade dos microorganismos non estea localizada maioritariamente na zona de
entrada do influente. E importante no seguimento do funcionamento destes equipos
estudia-los perfis de biomasa e o modelo de fluxo, pois son indicadores do grao de
mestura na biomasa do reactor.

No capitulo catro preténdese determina-lo efecto da relacion
Carbono/Nitréxeno na eficacia de retencion da biomasa en filtros anaerobios de
fluxo ascendente. Para eso levaronse a cabo ensaios en descontinuo, nos que se
comprobou que a limitacion de nitréxeno na primeira fase de posta en marcha dun
reactor, parece mellorar de forma apreciable a adhesion da biomasa sobre aneis

R-16



Resumo

Raschig de PVC, un dos soportes empregados de forma mais extensiva.
Posteriormente, puxéronse en marcha dous reactores FA, usando aneis Raschig de
PVC como soporte. Para alimenta-los reactores empregaronse dous substratos con
duas relacions C/N, 100:1 (limitada en nitroxeno, NL) e 100:7 (balanceada en
nitroxeno, NB). A estratexia de alimentacion aplicada consistiu en mante-la
limitaciéon de nitréxeno durante as das primeiras semanas de operacion,
alimentando posteriormente con susbstrato balanceado en nitréxeno.

No capitulo cinco preséntase o desenvolvemento dun sistema que permite
levar a cabo a posta en marcha automatica dun reactor anaerobio, neste caso un
UASB, tratando auga residual sintética con diferentes concentracions de materia
organica. O caudal de biogas producido foi a variable empregada para levar a cabo
o control do sistema no que o substrato ¢ alimentado en pulsos. O software
implementado presenta a vantaxe de empregar soamente a devandita variable
(adquirida de forma on-line), ainda que para realiza-lo balance que determina a
actuacion precisa doutras variables adquiridas de forma off-line; ese seria o caso da
porcentaxe de metano no biogds ou da DQO da alimentacion. Os parametros
empregados como criterio de actuaciéon foron a porcentaxe de carga organica
residual que permanece no reactor sen metanizar (% CO,;), ¢ 0 multiplo do tempo
de espera minimo entre dous pulsos de gas consecutivos, k. A maior desvantaxe do
sistema desenvolvido era o feito de ter que asumir un valor de % CO,, como
parametro de actuacion, polo que se decidiu operar con alimentaciéon en continuo,
Xa que eso permite establecer un intervalo da porcentaxe de VCO,. de actuacion no
lugar dun valor tinico, co que se lle estaba a dar maior flexibilidade ¢ sistema.

No capitulo sexto desenvolveuse un sistema de monitorizacion e diagnose
aplicado 6 tratamento de auga residual a escala piloto ou industrial. Estas tarefas
foron levadas a cabo combinando tecnoloxia PLC-PC. A obtencion de datos dende
os dispositivos de medida e o establecemento dos parametros de operacion faise a
través do PLC, que ¢ o responsable de enviar toda a informacién 6 PC mediante un
protocolo estandar de comunicacions RS-232. O propio PLC controla unha serie de
procesos que non inflien directamente na eficacia do dixestor e que representan
lazos de control pechados, como o pretratamento fisico-quimico da auga residual,
asi como os avisos de alarma sobre os fallos dos equipos. Os datos do proceso
foron validados e filtrados mediante diferentes técnicas para eliminar ruidos, e
poder asi levar a cabo o diagnodstico dos estados do proceso de forma mais eficaz.
Para realizar esta tarefa empregouse unha base de regras implementada en
MATLAB, que constituia a base do sistema experto, dentro do programa global,
desenvolvido en Visual Basic. Dispoiiiase, asi mesmo, dun xestor de datos en MS
Access, onde se almacenaba toda a informacion do proceso. O sistema foi probado
nun equipo hibrido UASBF de 1,1 m’, nun entorno industrial, para o tratamento de
augas residuais procedentes da fabricacion de taboleiro de fibra.
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Abstract

The objectives of this work were the development and application of
different start-up, operational and control strategies in order to be applied to
anaerobic wastewater treatment.

In chapter one an introduction to anaerobic wastewater treatment is
presented, analysing the different issues affecting the process, the different
technologies that can be applied, as well as possible control parameters. As the
start-up is one of the most delicate phases of the process, a detailed description of
the factors and conditions, which affect this period, is presented. The focus is on
shortening the time needed to achieve steady-state operation. Finally, an
introduction to reactor hydrodynamics is presented, as it is one of the main aspects
to obtain a deeper knowledge about the liquid behaviour. It will allow determining
the presence of dead zones, preferential paths or any other anomalies, which could
exert negative effect on the performance of the reactor.

In chapter two the analytical procedures used in this work are presented,
giving a brief explanation of each parameter before the method description. The
specific methods applied in each experiment, as well as the experimental set-up,
are described in the corresponding chapter.

In chapter three the behaviour of two upflow anaerobic filters is studied. It
concerns a single-fed UAF reactor and a multi-fed UAF reactor, in which the
influent is introduced in four different points distributed along the height of the
reactor. Feed distribution tries to achieve a more homogeneous biomass
distribution, avoiding microorganism activity to be located mainly in the lower part
of the reactor. It is important to determine biomass profiles as well as
hydrodynamics in order to analyse the performance of these digesters, as they are
very good indicators of the mixing properties.

Chapter four deals with the effect of C/N ratio on the efficiency of biomass
retention in upflow anaerobic filters. Fed-batch assays were carried out, showing
that nitrogen limitation in the very first phase of reactor start-up seemed to
appreciably enhance biomass adhesion on PVC Raschig rings, one of the more
widely used supports. Subsequently, two upflow anaerobic filter reactors filled
with PCV Raschig rings were fed with two substrates of two different C/N ratios,
100:1 (Nitrogen limited, NL) and 100:7 (Nitrogen balanced, NB). The applied
feeding strategy consisted of maintaining N limitation during the first two weeks
and next changing to the nitrogen balanced substrate. This feeding strategy resulted
in a 20 % higher total methanogenic capacity after four weeks of operation,
compared to the system fed with the nitrogen balanced substrate from the start of
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Abstract

operation. The higher biomass retention is probably related to the production of
extra-cellular polymeric substances in the first stages of support colonisation and
aggregation.

In chapter five the software for automatic start up of an anaerobic reactor,
in this case an UASB, is presented. The digester was fed in a fed-batch way with
synthetic wastewater at different COD concentrations. The biogas flow rate was the
main measured variable of the control system, which acts directly on the feed
pump. The developed software only used the biogas flow rate as on-line variable,
although it was necessary to supply other off-line variables in order to be able to
calculate the mass balance. These variables are methane percentage in the biogas
and influent COD. The parameters used as action criteria are the fraction of
residual organic load (% OL.s), which was not degraded; and the waiting time
multiple between two consecutive gas pulses, k. The most important disadvantage
of this system was the need of an assumed value for % OL,; as actuation
parameter. In order to overcome this problem, it was decided to operate the system
with continuous feed flow rate. This feeding mode allowed for establishment a
range for % OLR. as actuation parameter, instead of a unique value, which
provided higher flexibility to the software.

In chapter six, the development of a monitoring and diagnosis system for
the anaerobic wastewater treatment at pilot scale in an industrial environment is
described. These tasks were carried out by combining PLC-PC technology,
managed from a Windows'95 program on the PC. The PLC was responsible for
data acquisition from the different measurement devices, as well as for the
regulation of the final control elements of the plant. The set points for the control
elements were defined by the PC. The PLC controlled the tasks, which did not
directly depend on or affect the performance of the digester, such as pre-treatment,
stirrer on/off, purges, tank levels, etc. The PC received all process data from the
PLC by means of a standard communication protocol RS-232. These data were
validated and filtered using different techniques, in order to avoid noise and
artefacts, that lead to a wrong diagnosis of the state of the plant. The diagnosis task
was performed with the help of a rule base. This rule base was implemented in
MATLAB and formed the foundation of the expert system. The main program-
written in Visual Basic-also disposed of a Data Manager in MS Access, where all
process information was recorded. The whole system was tested in a pilot plant
located in an industrial environment, which treated wastewater from a fibreboard
production factory. The reactor was a hybrid of 1.1 m’ combining an UASB
(Upflow Anaerobic Sludge Blanket) in the lower part and an UAF (Upflow
Anaerobic Filter) at the top.
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Introduccion

Capitulo 1

Introduccion

Resumo

Neste capitulo faise unha presentacion do proceso de tratamento anaerobio de
augas, analizando os diferentes aspectos que infliien no proceso, os diferentes
equipos empregados para levalo a cabo, e as posibles estratexias de control.

Tendo en conta que unha das etapas mais delicadas do proceso € a posta en marcha
do equipo, faise unha descricion detallada dos factores e condicions que afectan a
esta fase, nun intento de acurta-lo tempo empregado para acada-la operacion en
estado estacionario do equipo, nas condicions de desefio.

Finalmente, realizase unha introduccion 0 estudio das caracteristicas
hidrodinamicas dos reactores, xa que se trata de aspectos esenciais para coiiece-lo
comportamento do fluido no sistema, e poder asi determina-la existencia de zonas
mortas, canles preferenciais ou outras anomalias, que poden exercer un efecto
negativo sobre o funcionamento do equipo.
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Introduccion

1 Dixestion anaerobia

O proceso anaerobio de fermentacion metanica, ou tratamento anaerobio, é o uso
dun fendmeno bioloxico que resulta da conversion da materia organica a metano e
didxido de carbono en ausencia de osixeno molecular (Switzenbaum, 1995). O gas
producido pode recollerse e empregarse como fonte de enerxia, sendo asi que a
dixestion anaerobia permite a depuracion da auga e a produccion de enerxia de
forma simultanea (Lema e Méndez, 1997).

Historicamente, os sistemas anaerobios foron empregados para estabilizar materiais
de alta carga organica, principalmente os lodos producidos e eliminados dos
tanques de sedimentacion das plantas de tratamento de augas residuais urbanas. Os
sistemas convencionais requirian tempos moi longos para acadar estados estables ¢
resultaban, polo xeral, economicamente contraindicados para o tratamento de augas
con cargas orgdnicas baixas, inferiores aproximadamente 6 1 % da materia
organica bioloxicamente degradable (Young e McCarty, 1969).

Durante os anos 50 e 60, os sistemas para o tratamento anaerobio foron
considerados equipos de construccion moi custosa debido 4s relativamente baixas
cargas organicas que podian tratar e & dificultade de operacion, polos frecuentes
fallos de funcionamento (Young ¢ Yang, 1989). Houbo un maior progreso cando se
comezou a entende-la importancia do desefio de reactores anaerobios capaces de
operaren a elevados tempos de retencion de solidos (cunha zona destinada a reter
grandes concentracions de biomasa activa para obter elevadas eficacias de proceso
e maior estabilidade), e asemade con baixos tempos de retencion hidraulicos, para
asi favorece-la economia do sistema (Switzenbaum et al., 1990).

Nos chamados reactores de alta carga conséguese unha separacion efectiva entre os
tempos de retencion hidraulicos (TRH) e os tempos de retencion de sélidos (TRS),
permitindo asi que os organismos con crecemento lento permanezan dentro do
reactor, independentemente do fluxo de auga; de ai que permitan a aplicacion de
velocidades de carga volumétrica significativas (Iza et al., 1991), permitindo
reduci-los tempos de tratamento de dias a horas (Hickey et al., 1991).

Estes reactores son capaces de chegar a velocidades de carga organica no rango de
15-30 kg DQO/m’-d, e foron aplicados para tratar moitos tipos de augas residuais,
de diferentes naturezas e concentracions de substratos e presencia de elementos
toxicos/inhibitorios (Lema et al., 1991).

Switzenbaum (1995) presentou datos de mais de 500 plantas a escala industrial, na
maioria dos casos en Europa, que trataban augas industriais. Hulshoff Pol et al.
(1997) referiron a implantacion da tecnoloxia anaerobia en paises en
desenvolvemento con mais de 300 plantas en funcionamento, aplicadas para o
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tratamento de augas urbanas e industriais. Os mesmos autores (Hulshoff Pol et al.,
1997) presentaron datos sobre a aplicacion desta tecnoloxia en paises
desenvolvidos (mais de 400 casos), nos que se limita unicamente a augas
industriais. Estimase que hai uns 2500 dixestores anaerobios operando en Europa, ¢
uns 400 tratando efluentes industriais, fundamentalmente na industria
agroalimentaria, nos que se procesan anualmente 10° toneladas de residuos
(Wheatley et al., 1997).

O tratamento anaerobio de auga residual sup6n unha alternativa para o tratamento
aerobio e estd considerado economicamente favorable cando se trata de efluentes
con concentracions de DQO por encima de 1000 mg/l (Lema et al., 1991). Algins
autores (Lema et al., 1991; Lettinga et al., 1997) considérano pertinente, incluso
para o tratamento de augas urbanas, mentres que outros (Switzenbaum, 1995)
soamente o consideran aplicable nese campo cando se trata de climas calidos.

1.1 Aspectos bioldoxicos

A dixestion anaerobia € un proceso bioloxico por medio do cal a materia ¢
descomposta en productos gasosos (CH4, CO,, H,, H,S) e nunha corrente de
compostos reducidos que contefien a maior parte do nitroxeno e do fosforo, as
substancias que resultaron mais dificiles de degradar, e os compostos minerais (K,
Ca, Mg, etc.) (Lema, 1986).

Suxerironse diversos esquemas co fin de simplificar e sistematiza-la analise
microbioloxica, quimica, enerxética e cinética do proceso, facendo unha division
do proceso completo en varias etapas ou fases, caracterizadas polos diferentes
grupos bacterianos. O esquema mais aceptado (Lema, 1986) contempla tres pasos,
que serian os seguintes:

e Hidrdlise da materia organica suspendida e soluble de alto peso molecular.

e Degradacion das moléculas organicas pequenas a varios acidos graxos
moleculares, e en Gltimo caso, acido acético.

e  Produccion de metano, fundamentalmente a partir de acido acético e
hidréxeno e didxido de carbono.

Na Figura 1.1 (adaptada de Henze e Harremdes, 1983) moéstrase un esquema mais
detallado, incluindo as etapas indicadas, onde se poden distinguir seis procesos — 0
valor da porcentaxe indica o fluxo de materia expresada en termos de DQO.
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Figura 1.1. Esquema da dixestion anaerobia

A hidrolise da materia organica é un proceso levado a cabo por enzimas
extracelulares e por procesos quimicos, dependentes do pH do liquido. A maioria
dos compostos poliméricos son hidrolizados en forma lenta. Os biopolimeros,
coma as proteinas, carbohidratos e lipidos son hidrolizados (procesos 1a, 1b, 1c) a
monoémeros organicos, que poden ser utilizados polos organismos fermentativos —
coma os aminoacidos ou azucres (proceso 2) — ou ser oxidados (anaerobicamente)
— coma os acidos graxos (proceso 3). Os productos resultantes poden ser acetato,
hidréxeno ou productos intermedios, coma os Acidos Graxos Volatiles (AGV),
transformados (proceso 4) a acetato ¢ a unha mestura H,/CO, polas bacterias
productoras de hidréxeno. A partir do hidroxeno (proceso 5) e do acetato (proceso
6) as bacterias metanoxénicas hidroxenodfilas e acetoclasticas, respectivamente,
producen metano.

A produccion de acido da lugar 6s acidos acético, propidnico, n-butirico, iso-
butirico, n-valérico e iso-valérico (Henze e Harremdes, 1983). A velocidade de
produccioén de acido € elevada cando se compara coa velocidade de produccion de
metano, o que significa que unha achega repentina dos compostos facilmente
degradables dard lugar a un incremento na produccion de acidos coa subseguinte
acumulacién. Paralelamente & produccion de acidos, formase amonio a partir da
degradacion de proteinas e aminoacidos.
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A produccién de metano a partir do acido acético ou do hidréxeno e o didxido de
carbono € un proceso lento. Aproximadamente unha terceira parte do metano ten a
sua orixe no hidroxeno molecular, de acordo co proposto por Jeris e McCarty
(1965).

Lema et al. (1992) fixeron unha descricion mais precisa (9 etapas, que incluia as
transformacions de N e S) das reaccions bioloxicas implicadas no proceso.

E importante sinalar que a velocidade global de todo o proceso de transformacion
esta gobernada pola do proceso mais lento. Se o substrato é facilmente hidrolizable,
a estapa mais lenta serd a metanoxénica, debido 6 baixo tempo de duplicacion das
especies implicadas. Polo contrario, se a materia que se trata € rica en polimeros
complexos, como lignina e celulosa, a hidrdlise poderia estar dificultada pola baixa
accesibilidade do substrato, e polo tanto, poderia controla-la velocidade global do
proceso.

A velocidade relativa dos diferentes procesos ¢ moi distinta, tal ¢ como se amosa
na Taboa 1.1, xunto cos parametros estequiométricos e cinéticos correspondentes a
un modelo tipo Monod (Lema et al., 1992).

Taboa 1.1. Valores tipicos dos parametros cinéticos das bacterias anaerobias de acordo co
modelo de Monod

1 2 3 4
Hinax Y, Ky Fy

d’ gSSV/g DOO g DOO/I g DQO/g SSV-d

Bacterias Acidoxénicas

(APOH) 2,0 0,15 0,2 13,0
Bacterias Metanoxénicas
(Methanosaeta sp.) 0.16 0,05 0,037 2.0
Bacterias Metanoxénicas
(Methanosarcina sp.) 0,45 0,05 0,35 9.0
Biomasa Anaerobia
(valor global no dixestor) 0,1-0,45 0,18 0,1-1,4 0,5-2,5

! Hmax  velocidade especifica maxima de crecemento
’y, rendemento de biomasa

'K, constante de afinidade polo substrato

s velocidade de degradacion de substrato

Se un dos productos intermedios, é dicir, o substrato para a etapa seguinte, se

acumula por algunha razén, poderia haber efectos inhibitorios, ben coma producto
na sta reaccion de formacion, ou coma substrato na seguinte.

Cabe destacar que a degradacion aerobia predomina sobre a fermentacion
anaerobia cando hai osixeno presente. Esto é debido o6s altos rendementos
enerxéticos asociados 6 metabolismo aerobio (Switzenbaum, 1995), motivo polo
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que a descomposicion de carbono con osixeno prevalece sobre a degradacion sen
aceptadores externos de electrons.

1.2 Aspectos quimicos

Un dixestor anaerobio pode ser considerado coma un reactor quimico con todalas
suas peculiaridades, onde tefien lugar unha serie de procesos de transformacion,
que poden ser considerados coma un grupo de reacciéns quimicas. O proceso
global segue un esquema moi complexo de reaccions multiples, que pode ser
considerado coma un proceso en serie, ainda que algunhas etapas poderian
representarse mellor como proceso en serie/paralelo ou en paralelo (Lema et al.,
1991).

1.2.1 Estequiometria e balances

Dende un punto de vista estequiométrico, a transformacion en metano dunha
materia organica pode considerarse como unha transmutacion completa en CHy e
CO,, respectivamente os compostos mais reducido e mais oxidado do carbono.
Teoricamente, un cofiecemento detallado da materia que se vai degradar permite
determina-la cantidade e composicion do biogas producido. De feito, debido a
natureza da auga residual — con substancias que van variando no tempo — ¢
imposible facer unha prediccion precisa de ambolos valores (composicion e
produccion).

Fixéronse alguns intentos para relaciona-la produccion de metano e a composicion
do biogéas a partir da DQO ou do COT da alimentacion. Asumindo que toda a DQO
se transforma, podese calcula-la produccion de metano a partir do balance de DQO
(Lema et al., 1992), que, en estado estacionario, seria:

DQOin = DQOOut = DQOCH4

Tendo en conta que a DQO do metano ¢ de 4g O,/g CH,4, produciranse 0,25 kg de
metano a partir de cada kg de DQO alimentada. Eso corresponde a 1 atm de
presion e 25 °C, a 0,382 m® de metano. De feito, o 5-10 % da DQO degradada
transfirese 4 nova biomasa sintetizada, polo tanto a produccién de metano real
podese estimar en 0,34-0,36 m® por cada kg de DQO degradada (Lema et al.,
1992).

En realidade a produccion de metano non ten en conta toda a DQO
procesada debido a presencia eventual de compostos lentamente biodegradables e a
necesidade de manter un TRH razoable; de ai que o valor estimado, correspondente

1-27



Introduccion

a un rendemento dun 100 %, debe ser axustado 6 rendemento real do reactor, que
depende da auga residual, do tipo de reactor e das condicions de operacion.

A composicion do metano no biogas producido pode estimarse aproximadamente a
partir da seguinte formula, tomada de Lema et al. (1992):

% CHs= {0,5-[4-1,5-(DQO/CT)}/8}-100

Sen embargo, os valores reais poden diferir dos calculados debido a que o pH
afecta de forma decisiva 4 solubilidade do CO, e con iso, a composicion do biogas.

1.2.2 Termodinamica

Dende un punto de vista termodinamico, podese observar que, ainda que o
proceso ¢ globalmente exotérmico, unha grande fraccidén do contido enerxético dos
reactivos permanece nos productos, maiormente no metano. E por iso que
soamente unha pequena cantidade de enerxia esta dispoiiible para o crecemento
bacteriano, polo que ¢é necesario contar cun sistema que permita a retencion
bacteriana cando se traballa con reactores anaerobios. Esta ¢ unha das grandes
diferencias cos sistemas aerobios.

Tamén se pode apreciar que algunhas das reaccions clave son termodinamicamente
imposibles a non ser que a concentraciéon dun dos productos (por exemplo, o
hidroxeno na degradacion de compostos de alto peso molecular para producir AGV
polas bacterias-productoras-obrigadas-de-hidroxeno) se mantefia nun nivel
extremadamente baixo (Thauer et al., 1977; Harper e Pohland, 1986).

1.2.3 Condicions ambientais

As condiciéns ambientais fisico-quimicas (pH, P, T) poden afectar de forma moi
importante 6 proceso (Lema et al., 1991). Por exemplo o pH ¢é o factor clave no
equilibrio de disociacion dalgiins productos intermedios (AGV) que dan lugar a
efectos inhibitorios nalgliins casos. A solubilidade do didéxido de carbono, que
afecta 4 capacidade tampon do medio, depende tamén de forma moi importante das
condicidns fisico-quimicas do ambiente.

Podense distinguir tres rangos de temperatura con respecto 4 actividade da
biomasa: psicrofilo (5-20°C), mesoéfilo (20-40°C) e termofilo (50-70°C). As
temperaturas de operacion dptimas, dende un punto de vista enerxético, estan entre
35 °C e 55 °C (Nyns, 1986); a maioria dos reactores industriais existentes operan
no rango mesofilo. Lettinga (1995) observou que os rangos meso6filo e termofilo
son os mellores para favorece-la granulacion da biomasa e Weiland e Rozzi (1991)
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fixaron os rangos de temperatura 33-37 °C e 50-55 °C, respectivamente, para os
procesos mesofilo e termofilo.

Na Figura 1.2 mostrase a influencia da temperatura na actividade dos diferentes
organismos mesoéfilos e termotolerantes no rango mesofilo.

Os organismos metanoxénicos en particular, son moi sensibles 6s cambios de
temperatura, como pode verse na Figura 1.2 e recoméndase operar entre 35 °C e 37
°C, definidos como os valores Optimos para o desenvolvemento das bacterias
metanoxénicas mesoéfilas (van den Berg, 1977).

1.2
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Temperatura (°C)

Actividade relativa (-)

—*—— M. arbophilus
——9— Methanosaeta sp.

-~ A~ - M. soehngenii
M. thermoautotrophicum

Figura 1.2. Influencia da temperatura na actividade dos diferentes microorganismos no
rango mesofilo, termo-tolerante e termofilo

Cando a temperatura ¢ menor que 20 °C, a dixestion dos substratos complexos esta,
normalmente, limitada pola velocidade da etapa hidrolitica. No rango psicrofilo, e
debido 4 baixa velocidade de crecemento anaerobio a baixas temperaturas, €
necesario face-la posta en marcha do reactor a valores superiores a 35 °C
(Salkinoja-Salonen et al., 1983).

Por motivos de aforro enerxético, s6 se considera a operacion no rango termoéfilo
cando o efluente presenta unha temperatura superior a 50 °C.

De acordo co modelo proposto por Young e Yang (1989) para o rango mesofilo, a
eficacia de tratamento do reactor podese calcular como unha funcion da
temperatura.
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Em = Egoy - t7 30°C<T<40°C
onde:
Er Eficaciaa T (°C)
Eo) Eficaciaa 30 C
t coeficiente de temperatura (1,01-1,02)

De acordo con esta ecuacion, variacions de temperatura de 5 °C dan lugar a
cambios na porcentaxe de eliminacion de DQO dun 10 %.

Da mesma maneira, todolos grupos troficos implicados no proceso tefien
un valor 6ptimo de pH, que corresponde a 7,2-7,4 para as bacterias hidroliticas,
6,0-6,2 para as acidoxénicas e 6,5-7,5 para as metanoxénicas. Cando o pH
descende por debaixo de 6,5, a actividade metanoxénica descende (de feito para
totalmente a pH 5,5). Baixo esas condicions de operacion o pH poderia seguir
baixando, debido a limitada actividade dos outros grupos bacterianos, que pararian
finalmente a pH 4,5.

A alcalinidade, en concreto a alcalinidade parcial, pode axudar a mante-los
valores Optimos de pH, subministrando a capacidade tampon necesaria. De feito a
presencia de bicarbonato — o tampdén mais activo na dixestion anaerobia — pode
axudar a neutraliza-los AGV formados durante a fase de fermentacion, de acordo
coa seguinte reaccion (Rozzi, 1986):

HA + NaHCO3 — NaA + Hzo + C02

onde HA representa un 4cido xenérico que se disocia nos iéons A" e H'. Segundo
esto, ¢ necesario dispofier dunha alcalinidade suficiente, estimada en 1,5 g/l (Lema
e Méndez, 1997), para o funcionamento adecuado dos sistemas anaerobios. A
alcalinidade total, debida 6 bicarbonato ¢ 6s AGV, non ten por si mesma unha
influencia directa sobre a actividade bacteriana, pero pode achegar informacion
sobre as condicions do proceso.

Os rendementos bacterianos son bastante baixos na dixestion anaerobia, asi que a
necesidade de nutrientes € tamén relativamente baixa; sen embargo ¢ preciso
adicionar algins nutrientes, fundamentalmente nitroxeno e fosforo. Unha formula
adoptada frecuentemente para a composicion bacteriana ¢ CsHyO3;N a partir da que
se pode asumir unha relacion DQO/N de 11,4, mentres que o contido en fosforo
esta xeralmente relacionado con nitroxeno nunha proporcidon entre 1:5 e 1:7.
Considerando o rendemento bacteriano coma o mostrado na Téaboa 1.1, dedicese
unha necesidade de 443/7/1 para a proporcion DQO/N/P (Lema ef al., 1992). Na
literatura podense encontrar outros valores similares, coma o proposto por Henze e
Harremoes (1983) de 350/7/1.
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1.2.4 Cinética

Dende un punto de vista cinético, debe sinalarse que os tempos de reaccion son
bastante longos (Lema et al., 1992) — os tempos de operacion midense en horas, ou
incluso en dias. Na Téaboa 1.1, podese observar que as velocidades de crecemento
maximo (Wm.x) Son baixas en comparacion con outros procesos bioldxicos. As
constantes de afinidade (Kg) son pequenas, especialmente no caso das bacterias
consumidoras de hidréxeno, e permiten a operacion a concentracions de substrato
moi baixas (Lema et al., 1992). Tamén se poden aprecia-las diferencias
significativas nos parametros de cada etapa, explicando esto a facilidade coa que se
pode producir acumulaciéon de productos intermedios e os problemas de
estabilidade que eso implica.

Algunha das etapas de reaccion pode ser retardada ou incluso parada (inhibicion
total ou parcial) debido a substancias quimicas que acompafian 6 substrato ou que
son producidas durante o proceso e non se eliminan na cantidade ou 4 velocidade
necesarias, coma os AGV, H,S, NH," (Lema et al., 1992).

1.3 Vantaxes e limitacions

O tratamento anaerobio de augas residuais ofrece varias vantaxes, que consisten
fundamentalmente no baixo consumo enerxético, na baixa produccion de lodo e na
baixa necesidade de nutrientes (Rintala, 1991). Speece (1996) presenta unha lista
completa das vantaxes, das que se extraeron as seguintes.

e Os requirimentos enerxéticos son menores que no caso da dixestion
aerobia. De feito, no caso do tratamento aerobio hai que facer unha achega
constante de osixeno, que resulta nun consumo de 0,5-2,0 kWh/kg DQO
eliminado (Lema, 1986); na dixestion anaerobia, nalguns casos, requirese
da achega de enerxia en funcion das condicions climaticas para manter
unha temperatura minima no reactor, que no caso dos sistemas de alta
carga esta arredor de 25 °C (Hickey et al., 1991), pero este consumo vese
compensado pola produccion de metano, que potencialmente supon arredor
de 3,5 kWh/kg DQO (Speece, 1996).

e O exceso na producciéon de lodo € menor que no caso dos procesos
aerobios: a biomasa xerada supén do 5 6 20 %, como moito, da que se
produce nun proceso aerobio. Evidentemente, esto significa que se
manexan volumes de biomasa menores e que se precisan menores espacios
para as instalacions.
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Outros

A demanda de nutrientes ¢ inferior que nos procesos aerobios, sendo esta
unha consecuencia directa da menor sintese bacteriana.

Os custos vense reducidos en funcidon dos requirimentos enerxéticos. De
acordo cos prezos US, o aforro econdémico asociado & biodegradacion
anaerobia (vs. aerobia) supon da orde de 200 $/kg DQO eliminada.

A grande estabilidade do proceso, unha vez que se acadaron as condicions
de operacion, ¢ outro dos puntos vantaxosos da biotecnoloxia anaerobia.
Young e Young (1991) establecen que a alta estabilidade do proceso baixo
diferentes condicions de operacion estd amplamente demostrada. Por outro
lado, o reducido descenso da capacidade enddxena durante os procesos de
non operacion permite a aplicacion deste proceso a augas producidas de
forma estacional.

Recentemente descubriuse que o tratamento anaerobio se pode aplicar para
degradar compostos recalcitrantes, como compostos aromaticos ou
hidrocarburos clorados (Switzenbaum, 1995).

beneficios asociados coa biotecnoloxia anaerobia son as altas cargas

organicas (de 5 a 10 veces maiores) debido a que non existe o problema da
limitacion na transferencia de osixeno, menor formacién de espuma, menor
requirimento de atencion sobre a operacion e a posibilidade de evita-la polucion
pola saida de gas.

As limitaciéns da biotecnoloxia anaerobia tamén foron sinaladas por Speece

(1996):

A longa duracion do periodo de start-up debido ¢ lento crecemento da
biomasa.

A necesidade de adicion externa de alcalinidade cando se traballa con
augas diluidas ou con augas ricas en carbohidratos, co fin de neutraliza-lo
CO; e os AGV. De feito, este punto esta considerado como o de maior
custo operacional (Hickey et al., 1991);

En xeral, a calidade do efluente é peor que a equivalente nun tratamento
aerobio, o que limita o uso da tecnoloxia anaerobia como tratamento inico
0s casos nos que non hai requirimentos moi estrictos de vertido.

Cando se traballa con pequenas cantidades de auga diluida, o
almacenamento de metano poderia non ser vantaxoso econémicamente, xa
que se necesita dunha grande inversion de capital, e nese caso o balance
econdmico do proceso poderia non ser favorable.

1-32



Introduccion

e A xeracion de olores, especialmente no caso de augas ricas en sulfatos,
pode ser un problema ainda que normalmente os sistemas anaerobios estan
sempre pechados e dispofien de dispositivos para captura-lo biogas

e Non € posible a nitrificacion.

e Os compostos alifaticos clorados son mais toxicos para os metandxenos
que para as bacterias heterotrofas aerobias.

A maioria das desvantaxes mencionadas poden evitarse, ¢ podese obter bos
resultados explotando a complementacion dos procesos aerobios e anaerobios
nunha aplicacion en serie con dous tratamentos, na que o sistema aerobio se
empregaria na segunda etapa de tratamento (Lema e Méndez, 1997).

1.4 Caracteristicas dos tipos de reactores fundamentais

Ténense implementado diferentes esquemas de reactores dende a primeira
aplicacion da biotecnoloxia anaerobia. A multiplicidade pode afastar do concepto
basico de reactor, presentado na Figura 1.3. O obxectivo ¢ acadar unha separacion
clara de Tempo de Retencion Hidraulico (TRH) e Tempo de Retencion Celular
(TRC), e dende este punto de vista os chamados reactores de alta carga son
particularmente interesantes, xa que son mais efectivos que os reactores de
primeira xeracion onde a separacion da biomasa se obtifia por sedimentacion. Nos
filtros anaerobios e nos leitos expandidos/fluidizados a acumulacion de biomasa ¢
debida 6 desenvolvemento dun biofilme sobre a superficie dun soporte, mentres
que nos UASB (Upflow Anaerobic Sludge Blanket) esto sucede polo
desenvolvemento de granulos cunhas propiedades de sedimentacion moi boas. Por
outro lado, probaronse e implementaronse diferentes configuracions hibridas
baseadas nas basicas que se describen a continuacion.

Taboa 1.2. Pardametros de operacion tipica para os diferentes tipos de reactores
anaerobios (Weiland e Rozzi, 1991; Lema e Méndez, 1997)

CA FA UASB EB/FB
VCO (kg COD/m*-d) 2-7 20 16 33
Conc. influente (kg DOO/m’) 18 40 20 10
Conc. biomasa (kg VSS/m®) 5-10 5-20 30-50 10-40

Na Téaboa 1.2 preséntanse resumidos alguns valores tipicos para os diversos tipos
de reactores (Weiland e Rozzi 1991).
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Figura 1.3. Esquema dos tipos de reactores basicos: a) contacto anaerobio, b) filtro
anaerobio - FA (UAF - upflow anaerobic filter); c) UASB/EGSB (Upflow Anaerobic Sludge
Blanket/Expanded Granular Sludge Bed), d) reactor de leito expandido/fluidizado (EB/FB

- Expanded Bed/Fluidized Bed)

1.4.1 Reactor de Contacto Anaerobio (CA)

Tamén se denomina “proceso anaerobio de lodos activos” xa que de feito ¢ moi
similar 6 proceso aerobio de lodos activos (Figura 1.3 a). A acumulacion de
biomasa conséguese mediante a sedimentacion, pero a stia separacion non € sempre
efectiva debido a que o biogas pode arrastrar particulas de biomasa, dando lugar a
problemas de bulking, ou debido 4 baixa sedimentabilidade do lodo.

1.4.2 Filtro Anaerobio (FA)

Tratase de sistemas similares 0s filtros aerobios de escorregamento. Este sistema
consegue a acumulacion de biomasa no material de recheo, como poden ser aneis.
O fin deste material é aportar unha grande superficie para a adhesion da biomasa.
A rugosidade, porosidade e accesibilidade dos nutrientes son os factores que se cre
que tefien unha maior influencia na adhesion da biomasa (Hickey et al., 1991). O
tipo de auga residual pode ser tamén un factor relevante. Materias coma PVC,
barro ou ceramica son os mais empregados como recheo.

Os filtros anaerobios (FA) poden ser de fluxo ascendente (Figura 1.3 b) ou de fluxo
descendente. O primeiro € mais indicado cando o contido en s6lidos suspendidos €

1-34



Introduccion

baixo e o ultimo non ¢é tan sensible ¢ contido de so6lidos xa que se descargan co
efluente.

1.4.3 Upflow Anaerobic Sludge Blanket (UASB/EGSB)

Este sistema foi desenvolvido a principios dos anos oitenta (Lettinga et al., 1980,
1984) e tratase indubidablemente do sistema de alta carga mais amplamente
empregado (Weiland e Rozzi, 1991; Driessen e Yspeert, 1998). A auga residual
entra na base do reactor a través dun primeiro estrato de lodo expandido (leito) e
logo a través dun segundo que sera o blanket onde se separa o biogas dos granulos,
que caen de novo no leito (Figura 1.3 c). O lodo mantense expandido polo caudal
de influente e polo gas producido. Non se require da presencia dun soporte xa que a
biomasa forma granulos (de aprox. 1 mm de didmetro) que se mantefien dentro do
sistema debido &s suas propiedades de sedimentacion, permitindo esto una
seleccion continua da biomasa. Un separador de biogas no tope do reactor permite
arecollida do biogas.

O reactor EGSB (Expanded Granular Sludge Bed) ou reactor de leito de lodos
expandido, sup6n unha versidon moi prometedora dos reactores UASB nos que se
opera a elevadas velocidades ascensionais. Nestes sistemas emprégase lodo
granular adaptado e poédense aplicar 6 tratamento de augas residuais de baixa carga
(Kato et al., 1994) incluso a temperaturas inferiores 6s 10° C (Rebac et al., 1995).
Os sistemas EGSB resultan asi mesmo moi interesantes para o tratamento de
substratos que presentan unha toxicidade considerable como pode se-lo acido
laurico (Rinzema et al., 1993). Aplicaronse con éxito versions especiais do
concepto EGSB a escala industrial (Vellinga et al., 1986; Yspeert et al., 1993;
Versprille et al., 1994).

1.4.4 Reactores de leito expandido/fluidizado (Expanded/fluidised bed,
EB/FB)

O influente entra a través dun sistema de distribucion na base do leito, no que se
atopa o soporte, que pode ser area, carbon activo, etc., a unha velocidade suficiente
para expandir ou fluidiza-lo soporte (Figura 1.3 d).

Tratase dun sistema que non € moi sensible 6s problemas de colmatacién e permite
operar con elevadas velocidades de carga volumétrica. Sen embargo existen moi
poucas aplicacions a nivel industrial deste tipo de reactores, debido probablemente
a problemas operacionais, especialmente nos leitos fluidizados.
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2 Control e modelizacion da posta en marcha de equipos de tratamento
anaerobio de alta carga

2.1 Control da dixestion anaerobia

O control dun reactor tenta manter un entorno apropiado en resposta as variacions
das caracteristicas do influente (caudal, composicién), asi coma das condicions no
interior do sistema. As situacions tipicas que requiren control son a fase de posta en
marcha e sobrecargas de alimentacion ou shocks producidos pola entrada 6
dixestor de substancias toxicas. O control da dixestion anaerobia €, en xeral dificil,
debido 4 complexidade das reaccions implicadas e 6s tempos extremadamente
longos de reaccion, que fan que os mecanismos de control feed-back non sexan
eficientes (Lema ef al., 1991).

O control pode basearse na adicién/eliminaciéon dun composto quimico ou no
control da velocidade de carga de influente (Rozzi, 1991). Esta ultima pode ser
considerada unha opcion madis efectiva, xa que afecta a perturbacion directamente e
non trata unicamente de restablecer temporalmente as condicions ambientais do
sistema. Obviamente, esto soamente ¢ posible cando esta previsto que se poida
producir unha acumulacion de auga residual.

Ambalas técnicas de control deben usarse baseandose nun grupo de regras, ou
eventualmente nun modelo do proceso, € na monitorizacion do sistema.

As duas estratexias sinaladas poden combinarse, controlando en primeiro lugar o
reactor mediante a adicion quimica, como poderia se-la subministracion de
alcalinidade, e por outro lado, se a perturbacion € moi forte, por estrangulamento
da alimentacion (Rozzi, 1991).

Sen embargo, non existe unha estratexia de control 6ptima en ninglin caso practico,
da mesma maneira que non hai un reactor unico adecuado para cada auga residual.
A eleccion debe depender do tipo de reactor asi coma da auga residual, da
dispofiibilidade de espacio e das condicions de operacion, ainda que algins
investigadores observaron que os parametros e estratexias de operacion para levar a
cabo o control do proceso son similares para calquera tipo de reactor (Weiland e
Rozzi, 1991).

Téfiense proposto diversos softwares e sistemas para o control da dixestion
anaerobia, que logo foron implementados e testados con éxito en casos especificos
a escala laboratorio e piloto industrial (Lapointe et al., 1989; Ehlinger et al., 1994;
Chynoweth et al., 1994; Hawkes et al., 1994; Rozzi et al., 1995; Giraldo e Duque,
1998; Pullammanappallil et al., 1998). Holst et al. (1995) propuxeron un sistema
de control baseado na medida do pH, do caudal de biogas e da composicion de Ha
no biogéds, que permite a regulacion do caudal de alimentaciéon, mediante a

1-36



Introduccion

implementacion dun algoritmo de control via PLC. Este sistema, baseado nun
traballo anterior de Moletta et al. (1994), foi testado nun reactor industrial de leito
fluidizado que trata vifiazas, e acadou unha velocidade de carga organica de 40 kg
COD/m’-d en 3 semanas mantendo a estabilidade do equipo.

2.2 Modelizacion da dixestion anaerobia

Debido 4 complexidade das reaccions implicadas resulta moi dificil describi-lo
proceso con modelos matematicos. Alguns autores desenvolveron modelos
complexos, dende os que consideran un grupo simple de bacterias e un unico
substrato (Andrews, 1969) ata os que tefien en conta catro poboacions bacterianas e
unha variedade de productos intermedios e finais (Mosey, 1983; Rozzi et al., 1985;
Costello et al., 1991a,b); algins modelos inclien estatistica e control adaptativo
das medidas (Renard et al., 1988; Jones et al., 1989; Polihronakis et al., 1993;
Dochain, 1995). Sen embargo, alguns autores consideran que estes modelos
soamente son aplicables en estudios de investigacion (Iza et al., 1991), debido 6s
problemas que supoiieria a estimacion de parametros e a verificacion do modelo
usando datos de operacion reais (Hickey ef al., 1991). Polo tanto semella ser un
paso necesario a monitorizacion dos problemas antes de aplicar modelos
complexos que requiran datos que non se poden subministrar con suficiente
precision e rapidez. Jones e Hall (1989) concluiron que un modelo sé pode ser
considerado efectivo para os propositos de control se da prediccions satisfactorias
un TRH antes de que tefia lugar a perturbacion do proceso.

Os modelos simplificados que implican poucas variables son mais faciles de
aplicar en casos reais nos que a capacidade de monitorizacion esta limitada e se
require rapidez. Asi, resultan vantaxosos os modelos extensivos de caixa negra con
respecto Os intensivos, xa que estes ultimos requiren da entrada de diversos datos
microscopicos e en calquera caso, non poden describir tdédolos mecanismos
microbianos de forma precisa (Mejias Sanchez et al., 1996), pola complexidade ou
mesmo os cambios que se producen no proceso debido 4s variacions do influente
ou das condicions de operacion.

A maioria das estratexias de control baséanse na monitorizacion dun nimero de
indicadores do proceso que subministran informacién complementaria
(Switzenbaum et al., 1990; Vanrolleghem, 1995). Durante os ultimos anos,
fixéronse unha serie de esforzos para atopar mellores indicadores da
monitorizacion do proceso (Denac et al., 1988; Switzenbaum et al., 1990; Guiot et
al., 1995; Guwy et al., 1995; Vanrollenghem, 1995), facendo especial fincapé nas
variables da fase gas. Un indicador ideal seria aquel que fose facil de medir, que
estivese dispoilible en tempo real e nunha base on-line e, por suposto, que tefia un
significado intrinseco que reflicte o estado metabdlico do sistema no momento de
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medida (Switzenbaum et al., 1990). De acordo con iso, a informacion fiable sobre
o sistema para poder levar a cabo o control, resulta da combinacion dos datos
dispofiibles on-line, das medidas intermitentes off-/ine e dun maior cofiecemento e
entendemento dos mecanismos microbianos (Hickey et al., 1991).

2.3 Parametros de control

Un achegamento 6 exame dos posibles parametros de control poderia basearse na
fase de proceso da que son tomados os indicadores.

2.3.1 Fase solida

As medidas da fase solida, como a determinacion dos pardmetros cinéticos da
biomasa ou os tests de actividade metanoxénica serian de grande importancia, xa
que estan estrictamente conectados a biomasa, pero desafortunadamente a sua
determinacion non se pode levar a cabo on-line nin nunha base de tempo real
(Switzenbaum et al., 1990; Hickey et al., 1991).

2.3.2 Fase liquida

Os parametros da fase liquida son os mais comunmente empregados (Soto et al.,
1993a, b). As medidas de pH, AGV, e alcalinidade indican os desequilibrios que
estan a ocorrer e a capacidade tampon do sistema. A concentracion de substrato,
expresada como COT ou DQO non estd considerada coma de suficiente poder
discriminatorio para poder detectar un estado de inestabilidade (Weiland e Rozzi,
1991).

O pH ten efectos importantes sobre a actividade bacteriana, e tense desenvolveuse
instrumentacion para a sua medida on-line que esta sendo empregada actualmente.
Sen embargo, o pH non € un parametro moi sensible ¢ a s@a variacion,
condicionada pola capacidade tampon do sistema (Rozzi, 1991), ¢, en realidade, o
resultado dun desequilibrio avanzado, e polo tanto non resulta util como indicador
preventivo de alarmas (Switzenbaum ef al., 1990).

Os AGV (Acidos Graxos Volatiles) acumilanse cando a acidoxénese e a
metanoxénese presentan un desequilibrio, o que ¢ tipico de situacions de estrés.
Existen algunhas propostas de métodos de determinacion de AGV on-line (Powell
e Archer, 1989; Rozzi et al., 1985). Algins autores (Switzenbaum et al., 1990)
consideran que a monitorizacion de AGV seria 1til soamente no caso de fallos de
desenvolvemento lento, e polo tanto inadecuados para sistemas de alta carga, xa
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que soamente se poderia aprecia-la variacion da concentracion cando a
desestabilizacion xa acade un estado avanzado.

O descenso de Alcalinidade é directamente proporcional 6 incremento de AGV e
polo tanto & desestabilizacion do reactor: a relacion AI/AT (Alcalinidade
Intermedia/Alcalinidade Total) esta estrictamente relacionada coa acumulacion de
AGV. Unha concentracion suficiente de alcalinidade funcionaria como medio
preventivo contra os cambios de pH e contra a interrupcion da metanoxénese, e ese
¢ 0 motivo polo que habitualmente se subministra bicarbonato 6 medio. Esto pode
supor un custo relevante no proceso (Speece, 1996), e polo tanto unha razon para
que se implemente un sistema de control de alcalinidade. Varios autores (Powell e
Archer, 1989;Hawkes et al., 1993, 1994; Guwy et al., 1995 ¢ de Haas e Adam,
1995) estudiaron e testaron dispositivos para a sia monitorizacion on-line e
afirman que a monitorizacion da alcalinidade é unha ferramenta util para detectar
sobrecargas de forma rapida, empregandoa como parametro de control na dixestion
anaerobia (Ripley et al., 1986; Moosbrugger et al., 1993a, 1993b; de Haas e Adam,
1995; Wilcox et al., 1995; Buchauer, 1998). Sen embargo, algiins autores non
consideran a alcalinidade o suficientemente rapida para considerala un indicador
eficaz. Switzenbaum et al. (1990) sostefien que a utilidade da alcalinidade non esta
establecida cando se traballa en sistemas que poden estar sometidos a estres
provocados por substancias toxicas.

Ainda que a caracterizacion da fase liquida estd recoiiecida coma fonte de
indicadores adecuados sobre o estado do sistema, e existe moito traballo realizado
nesa direccion para implementar estes indicadores on-line, algins investigadores
(Switzenbaum et al., 1990) obxectan que as variacions destes parametros son o
resultado de desequilibrios que deben ser evitados e consideran que as técnicas de
medida actuais son problematicas a longo prazo porque precisan de calibracion e
mantemento.

2.3.3 Fase gas

Os indicadores da fase gas foron adaptados para a monitorizacion on-line de forma
xeralizada, xa que non existen os problemas que trae consigo a toma e preparacion
da mostra, que afecta 6s parametros da fase liquida. A produccion de gas ¢ a
composicion de metano son especialmente bos indicadores do estado do reactor
(Hickey et al., 1991). Un descenso na produccion de metano con respecto a carga
organica do influente, indica un exceso de AGV na fase liquida. Algiuns autores
(Switzenbaum et al., 1990; Hickey et al., 1991) opinan que a variaciéon da
produccién de metano soamente ¢ apreciable cando a situacion de desestabilacion
xa estd nun estado avanzado. Ademais as variacions na produccion de metano
deben interpretarse comparandoas coa carga organica do influente (Switzenbaum et
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al., 1990) e estan indirectamente relacionadas coa alcalinidade do bicarbonato, xa
que afecta a produccion de CO, (Rozzi, 1991).

2.3.4 Gases traza

Outros gases presentes en pequenas cantidades, coma CO ou H, estan considerados
indicadores interesantes xa que se trata de productos intermedios que poderian ser
alarmas en situacion de desequilibrio entre os grupos troficos, antes de que se
chegue a un estado de desestabilizacion no sistema. O tempo de resposta teorico
para diferentes substancias moéstrase na Taboa 1.3 (Switzenbaum et al., 1990).
Obtivéronse resultados interesantes con este tipo de indicadores traza, ainda que
debido 6 cofiecemento incompleto da ecoloxia dentro do dixestor, ¢ a que o seu
papel nas rutas metabdlicas non esta perfectamente definido, ¢ necesario o uso
destes indicadores traza xuntamente cos indicadores convencionais do estado do
proceso (Denac et al., 1988; Switzenbaum et al., 1990; Hickey et al., 1991; Guiot
et al., 1995; Guwy et al., 1995; Vanrollenghem, 1995).

Taboa 1.3. Tempo de resposta teorico para diferentes indicadores

Substancia Tempo de resposta

H2 155
CO, 1h
Acetato 2h
Propionato 4h
CH, 2d
co *)

® Posiblemente relacionado co do H,

O Hidroxeno esta presente en cantidades nun rango de 15-200 ppm en estado
estacionario (Soto et al., 1993a). Tratase dun producto intermedio importante na
fermentacion do metano, sendo xerado polas bacterias formadoras de &cidos
durante a hidrolise dos carbohidratos e doutros substratos, ¢ a posterior oxidacion
dos acidos graxos volatiles de elevado peso molecular. O hidréoxeno ¢ consumido
polas bacterias productoras de metano consumidoras obrigadas de hidroxeno
(Hickey e Switzenbaum, 1991). Varios investigadores encontraron que un
incremento na concentracion de H, precede a un estado de desequilibrio no reactor
(Moletta, 1998); eso poderia facer do hidroxeno un indicador de desestabilizacion
excepcional. Por outro lado alguns autores (Hawkes et al., 1994) obxectan que a
monitorizacion do hidréxeno ¢é relativamente cara e soamente aplicable en
condicions controladas a nivel laboratorio. Ademais Speece (1996) observou que
non existe variacion de H, (acumulacion) cando se produce inhibicion pola
presencia dalgun tipo de téxicos. Finalmente, a razén dos cambios na
concentracion de hidroxeno non é sempre evidente (Switzenbaum et al., 1990).
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O CO esta presente na fase gasosa en concentracions nun rango de 10-100 ppm
(Soto et al., 1993a) e pénsase que esta relacionado coa conversion do acetato a
metano. Hickey e Switzenbaum (1991) observaron a estreita relacion entre os AGV
¢ 0 CO durante uns experimentos realizados a escala laboratorio con lodo activado.
A monitorizacion do CO semella ser unha estratexia interesante para poder
controla-los procesos anaerobios. Sen embargo, necesitariase realizar mais traballo
para confirmar esta suposicion (Hickey e Switzenbaum, 1991).

2.4 Posta en marcha

O obxectivo da posta en marcha de reactores anaerobios de alta carga ¢
desenvolver e reter altas concentracions de biomasa activa e balanceada dentro do
reactor (Rintala, 1991). Esto obtense polo incremento progresivo da velocidade de
carga organica ata o valor de desefio (Soto ef al., 1993a) e usando unha pequena
cantidade de biomasa madura procedente doutro reactor como inéculo. A VCO
inicial debe ser bastante baixa, aproximadamente 0,1 kg DQO/kg SSV-d e de feito,
antes de que se acade o estado estacionario poden ser necesarios de 4-8 meses ou
incluso mais dun ano cando se trata de procesos termofilos (Henze e Harremoes,
1983).

Toédolos procesos anaerobios tefien problemas de posta en marcha (Henze e
Harremoes, 1983), debido 6s baixos rendementos celulares dos microorganismos
metanoxenos. En particular, os reactores UASB e os leitos fluidizados/expandidos
semellan se-los que dan mais problemas, en comparacion cos filtros anaerobios ou
con outros reactores que non son de alta carga (Henze e Harremoes, 1983; Rintala,
1991; Speece, 1996).

As dificultades mais tipicas asociadas a cada tipo de reactor aparecen na Téaboa 1.4,
tomada de Weiland e Rozzi (1991), encontrando que a longa duracion da posta en
marcha ¢ unha das mais importantes desvantaxes que leva consigo a dixestion
anaerobia.

A duracion da posta en marcha depende de numerosos parametros bioloxicos,
quimicos e fisicos. Esta influenciada pola composicién e concentracion da auga
residual, polo volume, actividade e capacidade de adaptacion do indculo, por
parametros ambientais, parametros operacionais € pola configuracion, xeometria e
tamafio do reactor (Bermudez et al., 1988; Hickey et al., 1991; Weiland e Rozzi,
1991).

Hai unha forte conexion entre os citados parametros, e asi para unha auga residual
determinada e un tipo de reactor de alta carga, a posta en marcha do sistema
depende soamente nun grao limitado do tipo de reactor e da configuracion do
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mesmo e nun grao considerable da cantidade e calidade da biomasa inoculada e dos
parametros ambientais e operacionais (Weiland e Rozzi, 1991).

Taboa 1.4. Problemas tipicos na posta en marcha de reactores de alta carga

UASB FA EB/FB
e formacion de lodo e definicion de e interaccion
granular aditivos ou particular a baixas
e altos custos e baixa condicions que velocidades de
disporiibilidade do melloren a adhesion produccion de gas
lodo granular da biomasa o fluidizacion inicial
e control da altura do e medida da biomasa do medio de soporte
leito de lodo retida e perda de biomasa
e baixa mestura na fase e velocidade de e coagulacién do
liquida a baixas recirculacion soporte despois
velocidades de carga adecuada do efluente dunha
e distribucion desestabilizacion
uniforme do indculo e definicion dos

aditivos ou
condicions que
melloren a adhesion
da biomasa

Tefiense observado e estudiado en casos especificos algunhas influencias dos
factores citados sobre o desenvolvemento da biomasa, especialmente sobre a
adhesion ou granulacion, dependendo do tipo de reactor, encontrandose datos
contradictorios na literatura (Hickey et al., 1991), fundamentalmente debido a
natureza complexa das interaccions implicadas no proceso. De feito, non estan
ainda claros tddolos factores que afectan 6 proceso de adhesion da biomasa e
algtins autores (Iza et al., 1991; Weiland e Rozzi, 1991) sinalaron que o estudio
sobre o desenvolvemento da biomasa ¢ un dos temas de investigacion mais
necesarios no campo da biotecnoloxia anaerobia.

2.4.1 Factores que afectan ¢ desenvolvemento da biomasa
2.4.1.1 Natureza do soporte

E especialmente importante para os reactores FA (Filtro Anaerobio), EB
(Expanded Bed) e FB (Fluidised Bed), nos que ten lugar adhesion de biomasa. A
formacion da primeira capa de biomasa depende das propiedades da superficie do
medio de soporte. En particular, a porosidade ¢ a rugosidade xogan un papel moi
impotante durante a primeira fase da posta en marcha (Weiland e Rozzi, 1991). A
hidrofobia e hidrofilia do material de soporte tamén foi estudiada, encontrando que
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os materiais hidrofobicos, coma o polipropileno e polietileno son vantaxosos con
respecto a outros mais hidrofilos coma o PVC (Speece, 1996). Levaronse a cabo
varias investigacions en materiais de soporte especificos (Hickey et al., 1991;
Veiga et al., 1992), encontrando, mesmo os propios autores, resultados as veces
contradictorios, debido, probablemente, 4 gran cantidade de interrelacions entre as
condicions de operacion e da composicion da auga residual.

O tamafio do reactor pode influir na duraciéon da posta en marcha, debido as
interaccions entre a hidraulica do reactor, as propiedades do soporte e o espesor da
biomasa, polo que se debe ser cauteloso cando se fai o escalado a partir de
resultados obtidos en reactores de laboratorio (Weiland ¢ Rozzi, 1991). O deseio
do reactor tamén influe sobre a existencia de zonas de alta friccion ou turbulencia
que dificultan a captura de biomasa.

2.4.1.2 Inoculo

A velocidade de posta en marcha dun reactor depende nunha grande medida das
propiedades da biomasa empregada como inoculo (Hickey et al., 1991; Lettinga et
al., 1980; Weiland e Rozzi, 1991).

Para todolos tipos de reactores ¢ necesario que o volume de indculo sexa polo
menos o 10 % do volume (Soto et al., 1993a), e que teha a suficiente actividade e
capacidade de adaptacion as propiedades especificas da auga residual (Weiland e
Rozzi, 1991; Soto et al., 1993a). A fonte de inodculo debe ser seleccionada a partir
de tests de actividade coa propia auga residual e debe conte-los diferentes grupos
troficos necesarios para levar a cabo todo o proceso. Resulta, polo tanto,
aconsellable empregar unha mestura de diferentes fontes de biomasa (Weiland e
Thomsen, 1990) ou un inéculo procedente dun reactor tratando un tipo de auga
residual similar, cunhas condicions de operacion tamén semellantes (Rintala,
1991). Sen embargo, podense empregar unha grande variedade de inoculos, como
pode se-lo lodo dixerido procedente do tratamento de augas urbanas, ou diferentes
tipos de esterco, lodo aerobio activado ou material organico e inorganico inerte que
funciona como soporte € que leva microorganismos anaerobios. A presencia de
materiais soporte apropiados (tamafio, gravidade, propiedades superficiais, etc. )
son esenciais para a adhesion bacteriana no reactor. En xeral, considérase que unha
mestura de varios lodos resulta ideal porque ten poboacion microbiana diversa que
pode ser adecuada para diferentes tipos de auga residual.

Cando se emprega lodo procedente de reactores existentes para inocular reactores
que van tratar un tipo semellante de auga residual, normalmente non aparecen
problemas asociados coa posta en marcha. No caso do tratamento de augas
residuais procedentes da industria alimentaria, os lodos son capaces, en xeral, de
adaptarse rapidamente 4 nova auga residual.
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E posible que sexa necesario un periodo de aclimatacion antes de que se poida
aplica-la velocidade de carga organica de desefio. A caracterizacion da
composicion da auga que se vai tratar, e a siia biodegradabilidade polos lodos que
se empregaran como indculo axudard a determina-la posibilidade de usar esa
biomasa para levar a cabo a posta en marcha. Cando a composicion da auga
residual que se trata no reactor do que se toman os lodos € moi diferente da auga a
tratar no novo proceso, poédese precisar dun periodo de aclimatacion para que tefian
lugar cambios na poboacion microbiana. O periodo de aclimatacion necesario
variara, en xeral, de acordo coa biodegradabilidade dos compostos da auga residual
e coa velocidade de crecemento dos microorganismos requiridos para degrada-la
auga que se vai tratar. As bacterias hidroliticas fermentativas tefien altas
velocidades de crecemento e adaptanse rapidamente, mentres que as bacterias
sintroficas consumidoras de acidos graxos volatiles e as bacterias que degradan
compostos aromaticos ou proteina medran moito mais a modo (tempos de
duplicacion de 3 a 9 dias) e requiriran, polo tanto, longos periodos de aclimatacion.

O emprego como inoculo de lodo granular procedende de reactores UASB en
operacion esta amplamente estendido, especialmente en Europa occidental, onde
existe un maior nimero de reactores UASB en operacion. Asi o excedente de lodo
granular procedente da operacion destes reactores podese almacenar e ser usado
cando se necesite para inocular novos equipos. O emprego de lodo granular como
in6culo ten a vantaxe de que permite acadar altas eficacias de eliminaciéon de DQO
en periodos de tempo mais curtos, co que permitiria acurta-lo tempo de posta en
marcha.

Cando non hai lodo granular dispoiiible para a posta en marcha, pddese empregar
material non granular. Nos anos oitenta, concentrouse unha gran parte de
investigacion no entendemento e mellora da posta en marcha de reactores UASB e
na formacion de granulos a partir de material non granular. Diferentes materiais
non granulares, coma lodo anaerobio dixerido (Hulshoff Pol et al., 1982, 1983),
lodo activado (Wu et al., 1987) e esterco de vaca (Wiegant ef al., 1985; Wiegant
and de Man, 1986) foron empregados con éxito como inoculo na posta en marcha
de reactores UASB, chegando a obter lodos granulares. O cultivo de lodo granular
require, xeralmente, de 2 a 6 meses nun rango de operacion mesofilo e
aproximadamente de 10 a 12 meses a temperatura ambiente.

r

Para facer unha axeitada seleccion dos materiais iniciais, ¢ aconsellable unha
comparacion das diferentes fontes de lodo. Cando se emprega lodo activado como
indculo, débese incubar e alimentar en descontinuo durante uns 10-20 dias para
favorece-la actividade metanoxénica, antes da posta en marcha con alimentaciéon en
continuo (Wu et al., 1987). Para o tratamento de augas que contefian substancias
toxicas ou inhibitorias, ¢ importante facer un test dos diferentes lodos dos que se
dispon para determinar cal é o mais adecuado para o toxico a tratar. Os tests de
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toxicidade e biodegradabilidade que aparecen na bibliografia son métodos
relativamente simples e rapidos que permiten face-la seleccion do indculo.

A cantidade de in6culo non granular necesaria para facer unha posta en marcha foi
estudiada por varios investigadores (Lettinga et al., 1983,1984; Wu et al., 1987).
Para obter lodos ganulares con boas propiedades de sedimentacion e asi poder
evita-lo seu lavado, recoméndase o emprego de lodo procedente de tratamento de
augas urbanas cunha concentracion de solidos relativamente alta (60-75 g SSV/I)
mellor que outros materiais menos concentrados (<40 g SSV/1) (Lettinga et al.,
1984). As concentracions recomendadas de lodo dixerido inoculado son de 10 a 20
g SSV/I (na zona do reactor) (Lettinga et al., 1983, 1984; Wu et al., 1987).

2.4.1.3 Auga residual

As fluctuaciéns na concentracion e na composicion da auga residual son
xeralmente desfavorables para a posta en marcha dun reactor (Weiland e Wulfert,
1986). A posta en marcha vese xeralmente mellorada se o contido en solidos en
suspension ¢ baixo, e cando a auga residual é parcialmente fermentada nun reactor
separado no que ten lugar a hidrdlise e a acidificacion (Weiland e Rozzi, 1991).
Soto et al. (1993a,b) afirman que unha concentracion relativamente elevada de
substrato axuda a acelera-lo crecemento bacteriano, polo que consideran que seria
adecuada a adicion eventual dun cosubstrato facilmente degradable cando o
influente ten unha concentracion moi baixa ou cando non ¢é facilmente
biodegradable. Sen embargo, Lettinga (1995) afirma que a granulacion ¢ mais
rapida cando a concentracion de substrato no influente é baixa, no rango de 1-3 g
DQOpiodegradable/l. A composicion da auga residual afecta tamén 4 posta en marcha
(Lettinga, 1995), e asi cando se tratan augas con proteina soluble facilmente
degradable e carbohidratos lixeiramente acidificados, a granulacion é mais rapida
que no caso de operar con substratos que consisten simplemente en AGV. A
operacion con elevadas concentracions de sales de Ca dos AGV levara a ter
problemas de escalado pola presencia de CaCOs;. A presencia de materiais
organicos e inorganicos dispersos retardan a granulacion, polo que non deben
superar concentracions aproximadas de 100-200 mg/l. A presencia de toxicos debe
ser limitada, e en ningun caso alcanzar concentracions inhibitorias.

2.4.1.4 Influencia dos nutrientes e dos factores ambientais

Para poder obter unha velocidade de crecemento elevada do cultivo de partida,
précisase que os parametros ambientais sexan optimos. Os elementos traza coma o
ferro, niquel, cobalto e molibdeno son esenciais para o crecemento dos
metanoxenos, ¢ poden afectar considerablemente 4 duracion da posta en marcha,
polo que resulta aconsellable adicionalos 6 medio se a auga residual é deficiente en
calquera deles (Hickey et al., 1991). A carencia destas substancias deberia
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revisarse mediante a stia adicion gradual a4 alimentacion do reactor (Weiland and
Rozzi, 1991).

A presencia de elevadas concentracions de sulfato na auga residual pode favorece-
lo crecemento das bacterias sulfato reductoras (BSR) no ecosistema anaerobio. Se
o HjS producido polas BSR se acumula ata niveis altos, chegara a producir
inhibicidon do crecemento dos metandxenos e da sua actividade. Os metandxenos
utilizadores de acetato presentan inhibicion con concentracion de 0,8 a 1,0 mM de
sulfuro (a pH 7,0-7,2), mentres que os metandoxenos que empregan H,-CO, como
substrato poden tolerar niveis de sulfuro elevados (2 a 3 mM).

A presencia de concentraciéns baixas de calcio (80 a 200 mg/l) parece ser
beneficiosa para o desenvolvemento dos granulos en reactores UASB (Lettinga et
al., 1980; Hulshoff Pol et al., 1983). Sen embargo, experimentos realizados a
escala laboratorio, nos que se tentaba de obter granulacién a partir de lodos
dixeridos, demostraron que a operacion con concentracions de calcio de 450 mg/1
favorecia o lavado de lodo (Hulshoff Pol et al., 1983). Concentracions de calcio
mais elevadas (800 a 1000 mg/l) provocaron un descenso na actividade especifica
do lodo ganular (Thiele et al., 1990).

En experimentos realizados a escala laboratorio demostrouse que se poden obter
lodos granulares en reactores UASB operando en rangos de pH de 6,0 a 7,5 (ten
Brummeler et al., 1985). Sen embargo, recoméndase mante-lo pH de operacion no
reactor entre 6,5 e 7,5, xa que se considera este rango coma o Optimo para o
crecemento dos metanoxenos ¢ 6 mesmo tempo subministra capacidade tampon
para evita-lo shock acido debido a unha sobrecarga.

2.4.1.5 Parametros operacionais

A VCO inicial debe estar en torno a 0,1 kg DQO/kg SSV-d (Soto et al., 1993a;
Henze e¢ Harremoées, 1983), e os incrementos de VCO serdn dun 50 %
aproximadamente cada semana, no caso de que non aparezan problemas durante a
operacion. Os incrementos da velocidade de carga organica (VCO) deberian
facerse, no caso de que sexa posible, diminuindo o tempo de retencioén hidraulico
(TRH) na vez de aumenta-la concentracion de DQO. Este procedemento permite
lava-lo lodo que presenta actividades baixas e mellora-las caracteristicas de
mestura do sistema. Os tempos de retencion hidraulicos deben manterse en valores
en torno a 1 dia, de acordo co proposto por Hickey et al. (1991). O emprego dalgtiin
sistema de mestura ou homoxeneizacion, especialmente a recirculacion, axudan a
minimiza-las fluctuacions da alimentacion e a acadar unha mellor distribucion do
substrato (Soto et al., 1993a). Sen embargo, deben evitarse as velocidades de
liquido moi elevadas xa que producen un descenso na acumulacion da biopelicula,
no caso dos reactores nos que a adhesion da biomasa ¢ unha forma importante de
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retencion (Speece, 1996). A velocidade ascensional ten un efecto considerable
sobre o lodo e sobre a velocidade de posta en marcha, sendo neste caso o espacio
de tempo requirido para obter granulacion. Campos e Anderson (1992) observaron,
tratando augas sintéticas de 1-3 g DQO/I en reactores UASB, que a velocidade
ascensional optima para levar a cabo a posta en marcha e obter granulacion estaba
no rango de 0,03 a 0,04 m/h,. A baixas velocidades de carga organica, a posta en
marcha dun reactor UASB pode verse favorecida pola mestura levada a cabo pola
recirculacion de biogas. De feito esto traeria importantes consecuencias: 1)
encontrouse que a eficacia do proceso incrementa e prevalecen as condicions de
estabilidade; ii) o perfil de s6lidos 6 longo do reactor ¢ mais homoxéneo e a
reduccion de AGV ¢ adecuada; iii) o contido de metano no biogas incrementa
debido 4 conversion do exceso de hidroxeno presente na zona menos activa
(Jayantha e Ramanujam 1995). O nivel de concentraciéon de substrato
predeterminado para o reactor, deberia alcanzarse cando os granulos xa estea
formados, sempre que sexa superior a 2000 mg/l. No caso de reactores de leito
expandido/fluidizado (EB/FB), o grao de fluidizacion inicial tamén exerce
influencia na velocidade de colonizacion, e asi Hickey et al. (1991) encontraron
que alglns estudios revelaron que a extension Optima no caso de empregar area
como soporte era dun 25 % (a area ¢ o soporte mais empregado en reactores a
escala industrial neste momento).

Resulta esencial rete-las substancias mais pesadas do inéculo e levar a cabo unha
eliminacion completa e continua das fraccions mais lixeiras do mesmo (mediante a
aplicacion da suficiente presion). Neste sentido podense face-las seguintes
recomendacions:

¢ O lodo finamente disperso que foi lavado do reactor non se debe retornar;

e Débese aplicar recirculacion do efluente no caso de que a DQOpjiodegradable dO
influente exceda dunha concentraciéon de 3 g/l, para forza-la presion de
seleccion;

e A Velocidade de Carga Orgénica (VCO) debe incrementarse de forma
gradual sempre que se acadara a eliminacion de, polo menos, o 80 % da
DQOpiodegradable- A concentracion de acetato debe manterse a un nivel baixo,
inferior a aproximadamente 200 mg/l, co que se ve favorecido o
crecemento dos microorganismos con alta afinidade por este substrato;

e A presencia dalgin sistema de mestura mecanico no reactor pode ser
beneficioso porque favorece a segregacion do lodo.
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3 Hidrodinamica de reactores

O comportamento hidrodindmico dos reactores para o tratamento anaerobio de
augas residuais permite determina-la existencia de curtocircuitos de liquido,
camifios preferenciais, mala distribucion do influente, rexions estancadas ou mal
mesturadas, que presentan efectos moi negativos sobre o funcionamento do
sistema.

Unha mestura axeitada é esencial para asegurar unha transferencia de enerxia
efectiva, unha distribucion uniforme do sustrato e dos productos, un contacto o
suficientemente bo entre o indculo e o soporte empregado, e posteriormente entre
0s microorganismos € os nutrientes que estes necesitan, ¢ en definitiva para preve-
las sobrecargas artificiais debidas a altas concentracions locais de acidos graxos
volatiles (Thirumurthi, 1988). Smith et al. (1996) suxeriron que un grao de mestura
intermedio resulta o 6ptimo para a conversion do substrato en filtros anaerobios.

O proceso de mestura depende dunha serie de factores, como son a xeometria do
reactor, o tipo de medio, o desefio da entrada e saida do liquido, a cantidade de
biogas producido, a estructura do soporte e a sua distribuciébn no reactor, o
crecemento da biomasa, aspectos hidraulicos e velocidades de fluxo do influente,
recirculacion do efluente, e calquera outro sistema mecéanico de mestura do que se
poida dispotier.

3.1 Distribucion do Tempo de Residencia (DTR)

De forma ideal os reactores poden presentar dous comportamentos diferentes,
claramente definidos: como fluxo de Mestura Completa, ou como Fluxo en Piston,
ainda que na realidade, os fluxos non son ideais, ¢ 0 modelo de fluxo real de
calquera reactor desviase en maior ou menor grao destes modelos ideais.

Tratase de cofiecer canto tempo permanece cada unha das moléculas no recipiente,
ou mais exactamente, a distribucion dos tempos de residencia (DTR) da corriente
do fluido, que ¢ a distribucion dos tempos que tardan en pasa-los distintos
elementos do fluido (6 seguir en diferentes camifios) 6 longo do reactor na corrente
de fluido que abandona o recipiente.

A forma de determinar esta DTR ¢ por medio dunha serie de técnicas
experimentais que se engloban na denominaciéon xeral de "técnicas estimulo-
resposta". Estas técnicas consisten en estimula-lo sistema mediante unha
perturbacion e observar posteriormente como responde este ¢ estimulo. A analise
da resposta da a informacion sobre o sistema. Este método de experimentacion
emprégase amplamente na investigacion cientifica.
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O estimulo ¢ unha inxecion de trazador no fluido de entrada 6 recipiente, mentres
que a resposta ¢ unha representacion da concentracion a saida do recipiente fronte
o tempo. O trazador pode ser fisico (ou non reactivo) ou quimico. O estudio con

trazador fisico é moito mais facil de seguir e ¢ utilizado na maior parte das
ocasions e tamén no noso caso particular.

O trazador empregado debe cumprir unha serie de caracteristicas importantes,
como son: que se poida determinar con facilidade e precision a stia concentracion a
saida; que sexa inerte; que tefia unha densidade igual ou similar 4 do fluido; que
non sexa adsorbible ou que non se perda; polo que debe cumprirse que Vey = Vi
(polo tanto a andlise non se pode utilizar se se vaporiza unha fase ou se o trazador
desaparece, xa sexa por adsorcion nun sélido, ou por transferencia noutra fase). En
definitiva, pode empregarse como trazador calquera substancia que se poida
detectar e que non perturbe o tipo de fluxo no recipiente.

Hai varias formas de provoca-lo sinal de estimulo, asi, esta pode ser un sinal 6
chou, un sinal periddico, un sinal en escalon, ou un sinal en impulso. Na Figura 1.4
podese observar cada un destes sinais, asi como as suas respostas caracteristicas,
sendo o sinal de impulso o mais empregado na maioria dos casos.

Sinal de entrada do . W NS '\I’_{, Sinal de saida do

trarador (estimulo) T Resipiente 217 trazador fresposta)
4 r
Sinal de entrada 6 chou Sinal de entrada ciclica
o
B DS -
0 .
Sinal de salda "
Sinal de salda
- -
4 Sinal de entrada en escaldn 4 Sinal de entrada en impulso
5 Sinal de salda
=
&) Sinal de salda
. -
Tempo Tempo

Figura 1.4. Técnicas estimulo-resposta empregadas habitualmente para o estudio do fluxo
no recipiente.

3.2 Sinal de Impulso

Neste caso introducense instantaneamente M unidades de trazador (moles ou kg)
no fluido que entra no recipiente, ¢ midese a concentracion 4 saida do reactor,
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representando C fronte a ¢. Os resultados permiten comproba-la consistencia da
curva, € dicir, que o experimento se fixo axeitadamente e que os resultados obtidos
son validos e asemade obte-lo modelo de fluxo a partir da adimensionalizacién da
curva (curva E).

3.3 Datos de Interese

As dias medidas mais utiles para describi-las curvas de trazador son a media (t,,) €
a varianza (o°). A hora de calcular estes dous parametros con datos reais (un
nimero determinado de valores discretos) as ecuacions que compre aplicar son
lixeiramente diferentes segundo o nlimero ¢ o tipo de datos dos que se dispona.

Polo que respecta 6 tipo de datos dispoiiibles, existen duas técnicas. Unha delas ¢é a
de lecturas de copas mesturadas, onde para diversos intervalos de tempo se recolle
o fluido que sae do reactor en pequenos recipientes (copas), homoxeinizase e
analizase. A outra técnica baséase na lectura de datos mediante lecturas
instantaneas, medindo a concentracion de trazador & saida do recipiente a diferentes
tempos. A nosa atencion vaise centrar nesta ultima técnica de traballo.

3.4 Modelos de Fluxo

Podense empregar diversos modelos para caracteriza-los tipos de fluxo non ideal
nos recipientes. Nuns establécese a analoxia entre a mestura nos procesos
difusionais, e denominanse procesos de dispersion. Noutros casos considérase un
conxunto de tanques de mestura ideal, e ainda hai outros que supofien varias
rexions de fluxo conectados en serie ou en paralelo.

Os diferentes modelos varian en complexidade. Por exemplo, hai modelos dun
parametro que representan axeitadamente os leitos de recheo ou os reactores
tubulares; mentres que se propuxeron modelos de dous a seis parametros para
representa-los leitos fluidizados.

O comportamente real desviase dos modelos ideais, fluxo en piston e mestura
completa, ben debido 4 existencia de camifios preferenciais seguidos por unha
fraccion do fluido, ou ben pola existencia de zonas estancadas ou mortas de dificil
acceso 0 trazador. Os modelos mais empregados son os seguintes:

e Modelo de dispersion.
e Modelo de tanques en serie.
e Modelo multiparametro ou de compartimentos.

e Modelo para leito fluidizado.
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e  Modelo de adxeccion para fluxo
e Modelo de recirculacion.

sendo os dous primeiros os mais utilizados por seren os mais sinxelos.

3.4.1 Modelo de Dispersion

Neste modelo partese dun fluxo en piston dun fluido 6 que se lle supon un certo
grao de retromestura ou intermestura. Desta maneira, variando as intensidades de
turbulencia, pédense varia-las caracteristicas de fluxo dende o fluxo ideal en piston
ata o fluxo en mestura completa. Consecuentemente, o volume necesario para o
reactor real estara comprendido entre os volumes calculados para o fluxo en piston
e de mestura completa.

A ecuacion diferencial basica que representa este modelo de dispersion pode
representarse en forma adimensional mediante a seguinte ecuacion:

x(Djazc a

o0 \u-L) z* &
onde:
C Concentracion (g/1)
u velocidade lineal (m/s)
t tempo (s)
L Lonxitude do reactor (m)
D Coeficiente de dispersion (m?*/s).
z x/L
0 tu/L

e o grupo adimensional D /uL ¢ o denominado moédulo de dispersion do recipiente e
representa a inversa do Numero de Peclet (Pe = fluxo convectivo/fluxo dispersivo),
e vén a se-lo parametro que mide o grao de dispersion axial (Levenspiel, 1988).

Polo tanto, pédense presenta-los seguintes casos extremos:

e 1/Pe=0 Dispersion desprezable, téndese a fluxo en piston.
e 1/Pe—> Dispersion grande, téndese a fluxo de mestura
completa.

En xeral, este modelo representa ben o fluxo cando non se desvia moito do
fluxo en piston, como por exemplo en leitos de recheo e en tuberias (con realcion
L/D elevadas cando o fluxo ¢ laminar).
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Considérase desviacion pequena 6 fluxo en pistéon cando //Pe < 0,01. Neste caso a
curva do trazador non cambia de forma significativamente 6 seu paso polo punto
de medida (durante o tempo que se est¢é medindo) polo cal ten unha forma
simétrica (gaussiana).

Considérase que o fluxo se desvia moito do fluxo en piston, cando //Pe > 0,01.
Neste caso a resposta a un impulso anchéase a stia forma cambia lentamente cando
se esta a realiza-la medida. Obtense unha curva experimental asimétrica cunha cola
mais ou menos longa. Asi, o que ocorre a entrada e a saida do recipiente afecta de
maneira determinante 4 forma da curva e por conseguinte & relacion entre os
parametros da curva e Pe. Pddense considerar dous tipos de condicions limite,
abertas e pechadas. Condicions limite abertas son aquelas nas que as medidas se
realizan na seccion do reactor, mentres que no caso de face-la medida nun tubo
estreito a saida do dixestor, no que o fluxo é de tipo piston as condicions limites
seran pechadas.

3.4.2 Modelo de Tanques en Serie

Tratase, xunto co anterior modelo, do modelo dun parametro de aplicaciéon mais
estendida para representa-lo fluxo non ideal. Para unha desviaciéon non demasiado
grande do fluxo en piston, ambolos modelos dan idénticos resultados dende un
punto de vista practico.

Este modelo baséase na suposicion de que o reactor pode representarse por varios
tanques ideais de mestura completa do mesmo tamafio en serie, sendo o Unico
parametro o numero de tanques.

O modelo de dispersion ten a vantaxe de que, en xeral, as correlacions para
sistemas reais usan este modelo. O modelo de tanques en serie ten 6 seu favor o
feito de ser sinxelo e de que pode estenderse sen demasiada dificultade a calquera
disposicion de recipientes ou compartimentos, con ou sen recirculacion.

Canto maior ¢ o nimero de tanques, mais nos achegamos 6 fluxo en piston. Asi
temos que sendo N o numero de tanques:

Se N — téndese a fluxo en piston
SeN—>1 téndese a fluxo de mestura completa.

Este modelo ten a vantaxe de que a curva experimental se obtén con facilidade xa
que ¢ totalmente independente do sistema de inxeccion e da medida do trazador.

Para calquera nimero de tanques a DTR e a varianza para este modelo, vefian
dados por:
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Para calcula-lo valor do parametro (N) podese partir do maximo da curva, da
distancia entre os puntos de inflexion ou da varianza da curva.

Co aumento de N a curva DTR vaise facendo mais simétrica, xa que supon unha
desviacion pequena do fluxo en piston (N>50). Desta forma, para este caso
particular chégase a obte-la seguinte relacion entre o modelo de dispersion e o de
tanques en serie:

2

1
N e

3.4.3 Modelos de Compartimentos

Cando os modelos dun so parametro non representan axeitadamente as desviacions
do fluxo ideal en piston ou de mestura completa, débense ensaiar modelos mais
complicados.

Nestes modelos de mais dun parametro, que tamén se cofiecen co nome de modelos
multiparametro ou modelos combinados, suponse que o reactor real esta
constituido por unha serie de rexions (de fluxo en piston, de fluxo disperso con
piston, de fluxo de mestura completa, de augas mortas) interconectadas entre si de
diversas formas (fluxo de bypass, fluxo de recirculacion ou fluxo cruzado).

O termo "augas mortas" refirese a porcion de fluido contida no recipiente cun
movemento relativo lento, e que algunhas veces, como idealizacion, suponse que
esta completamente estancado.

Cada unha das combinacions posibles entre os diferentes fluxos da lugar a
diferentes curvas tedricas, que se poden comparar coa curva obtida para o
recipiente real, e desta forma determinar cal das combinacions posibles se axusta
mellor 6 modelo real. Este método € moi 1til para caracterizar fluxos descofiecidos,
e emprégase con frecuencia para diagnosticar fluxos anoémalos.

3.5 Estudios de mestura en Filtros Anaerobios
3.5.1 Importancia do grao de mestura

Acadar un alto grao de mestura no dixestor ¢ un factor fundamental para poder ter
un bo nivel de eficacia do mesmo. No caso de dixestores nos que a mestura non
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sexa correcta chégase con grande facilidade a4 formacion de taponamentos nas
canles, cos seus conseguintes efectos negativos. O mesmo tempo esta mestura
deficiente poderia chegar a ter un efecto indesexable sobre a velocidade de
eliminacion de DQO e sobre a velocidade de produccion de biogas. Os principais
factores que afectan 6 grao de mestura son:

e  QGas ascendente producido no propio dixestor que pode proporcionar un
mellor contacto entre o substrato e os microorganismos (Chiang and
Dague, 1992).

. A recirculacién do efluente que mellora o grao de mestura.

O emprego de trazadores (Monteith e Stephenson, 1981; Battaglia et al., 1993)
para realizar estudios de mestura son de grande utilidade & hora de determina-lo
tempo de retencion efectivo nos reactores, a presencia ou ausencia de espacios
mortos ou curtocircuitos, asi como a distribucion do liquido na parte superior dos
reactores.

Demostrouse que o propio crecemento bacteriano produce valores excesivamente
altos de espacio morto nos reactores. Este efecto esta directamente relacionado coa
altura do reactor, encontrandose que a maior altura de reactor rediicese 6 espacio
morto. A explicacion deste fenomeno atribliese 4 maior atriccion nas zonas
superiores do reactor polo efecto do fluxo bifasico gas/liquido, o que diminte o
efecto de taponamento da biomasa. Tanto este feito, coma outros resultados
extraidos de diferentes estudios de mestura efectuados en filtros anaerobios (FA),
levan & conclusion de que, para reactores de gran tamafio, pode ser preferible
realiza-lo escalado verticalmente no sitio de facelo horizontalmente, co cal poderia
maximiza-la velocidade do liquido e a cantidade do gas.

Algunhas das medidas que se poden levar a cabo para mellora-lo grao de mestura
son:

e  Aplicar unha relacién de recirculacion axeitada.

e Empregar un sistema axeitado de distribucion de liquido na parte inferior
do dixestor para mellorar de forma significativa a mestura.

3.5.2 Realizacion experimental. Trazadores

A hora de realizar experimentalmente estes estudios de mestura os trazadores
empregados nos diferentes traballos foron ben cloruro de litio (Heertjes et al.,
1982; Joubert ¢ Britz, 1987) ou ben auga tritiada. Para o caso do cloruro de litio, a
concentracion necesaria debe ser aquela que asegure unha lectura maxima no
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efluente do reactor de 30 mg/l de Li". Anderson et al. (1991) verificaron que a
presencia de concentracions superiores a 2 g Li'/l son inhibidoras da actividade
metanoxénica. O feito de empregar un destes trazadores estriba en que presenten
ambos un baixo nivel de retencidén na biomasa presente no reactor en comparacion
con outros posibles trazadores, asi como baixos niveis de adsorcion nas paredes do
reactor (Riemer et al., 1980; Jiménez ef al., 1988). O procedemento experimental
consistiu en inxecta-lo trazador coma un pulso na alimentacion durante a operacion
normal dos reactores.
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Capitulo 2

Métodos Analiticos

Resumo

Neste capitulo, describense os procedementos analiticos seguidos no traballo.
Procederase a facer unha explicacion breve de cada parametro antes da descricion
do procedemento. Os métodos especificos utilizados en cada experimento
describense nos capitulos correspondentes, asi coma as montaxes experimentais
que se empregaron en cada caso.

Os parametros medidos foron pH, Demanda Quimica de Osixeno (DQO), Carbono
Organico Total (COT), alcalinidade, Acidos Graxos Volatiles (AGV), Nitroxeno
Total Kjeldahl (NTK), nitroxeno amoniacal, fosfato, azucres totais e reductores,
proteina soluble, Solidos en Suspension Totais (SST), Solidos en Suspension
Volatiles (SSV), actividade metanoxénica, composiciéon do biogas e i6n litio.
Omitiranse os procedementos de calibrado dos equipos, xa que non se consideran
relevantes para o entendemento do traballo e poden ser atopados nos manuais dos
equipos.
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1 pH

1.1 Introduccion

O pH ¢ un dos parametros mais importantes para a caracterizacion de augas, xa que
moitas reaccions coma a precipitacion, a coagulacion ou a neutralizacion acido-
base dependen fortemente del, e 6 mesmo tempo afecta decisivamente a vida e a
actividade dos microorganismos. O pH definese como:

pH=-log [H']

estando o seu valor comprendido entre 1 ¢ 14 e representando a intensidade do
caracter acido ou basico da auga (APHA, 1992).

1.2 Materiais e métodos

As medidas de pH levaronse a cabo cun electrodo Ingold U-455 conectado a un
medidor pH/mV Crison 506. Posteriormente empregouse un electrodo Crison
Instruments, S.A. (cat. n° 52-03), equipado cun compensador automatico de
temperatura Crison Instruments, S.A. (cat. n° 21-910-01), e conectado a un
medidor de pH/mV Crison Instruments, S.A. pH/mV modelo micro pH 2001. A
sensibilidade do medidor era de + 1 mV, o que corresponde a 0,01 unidades de pH.

Antes de medir, realizase un calibrado con duas disolucions tampoén estandar
(Crison Instruments S.A.) de pH 7,02 ¢ 4,00 medidas a 20°C.

2 DQO (Demanda Quimica de Osixeno)

2.1 Introduccion

A determinacion da DQO representa un pardmetro conveniente para a medida da
materia organica oxidable por procedementos quimicos. O ensaio de DQO dura
soamente duas horas, mentres que a determinacion da DBO (Demanda Bioloxica
de Osixeno) precisa normalmente de cinco dias. A DQO definese coma a cantidade
de osixeno equivalente (mg/1 or g/l) que fai falla para oxidar quimicamente todolos
compostos oxidables presentes na auga.

Para a maioria dos compostos organicos, a DQO representa o 95-100% (APHA,
1992) da DTO (Demanda Teorica de Osixeno), que se calcula segundo unha base
estequiométrica.
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Podense obter correlacions empiricas entre a DQO e a DBO para cada tipo de auga.
O cociente entre ambas ¢ indicativo da biodegradabilidade dos compostos
presentes nunha auga residual particular.

2.2 Materiais e métodos

O equipo precisado para realiza-lo test de DQO estd composto por un bloque
calefactor Hach (mod. 16500-10), un axitador magnético Hanna HI190M e unha
bureta para levar a cabo a valoracion. Emprégase un método (Soto et al., 1989)
derivado do método 508 (A-B) do Standard Methods (APHA, 1992).

Para levar a cabo o test empregaronse as seguintes disolucions:

° Solucién dixestora: 10,216 g K,Cr,O7 e 33 g HgSO, disoltos en 500 ml de
auga, 0s que se engaden 167 ml de H,SO, comercial;

° Solucion catalitica: 10,700 g Ag,SO4 en 1 1 de H,SO,4 concentrado;

° Solucién de Ferroina: 1,485 g C;sHgN,-H,O (fenantrolina monohidrato) e
0,695 g SO4Fe-7H,0 disoltos en 100 ml de auga;

. Solucion FAS: 13,72 g Fe(NH)4(SO),-6H,0 disoltos en auga destilada, 6s
que se engaden 20 ml de H,SO,4 concentrado e posteriormente diluidos a
1000 ml;

. Solucidn estandar de K,Cr,O; 0,05 N.

Considerando un valor previsto da DQO, faise a dilucion das mostras para entrar
dentro do rango de 90-900 mg DQO/I. Témanse 2,5 ml de mostra diluida nun tubo
Pyrex de 10 ml, engadense 1,5 ml de disolucion dixestora e 3,5 ml de disolucion
catalitica. Empregaronse pipetas HTL con rangos de medida de 0,10-1,00 ml e
1,00-5,00 ml para asegurar medidas precisas dos volumes e fixéronse as adicions,
de forma que non se producise a mestura da solucién catalitica coa mostra ata o
momento de comenza-la dixestion no bloque calefactor.

Preparouse un tubo con 2,5 ml de auga destilada coas mesmas cantidades de
solucién dixestora e catalitica para ter un valor de referencia “branco” que
representa a DQO da auga.

Os tubos foron selados con cinta Teflon e pechados con tapa de Bakelita. Unha vez
pechados procedeuse 4 mestura da mostra e foron introducidos no bloque
calefactor a 150 °C durante duas horas.

Unha vez que os viais estaban frios, engadéuselles unha gota de ferroina e
procedeuse 4 stia valoracion con disolucion FAS, ata que se chegou 6 punto de
viraxe azul-vermello. Posteriormente valorouse o FAS ata acada-lo punto de viraxe
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azul-vermello sobre 5 ml de solucion estandar K,Cr,O; 0,05 N. As valoracions
levaronse a cabo nun Erlenmeyer de 50 ml no que se mantivo a mostra
homoxeneizada mediante axitacion.

A concentraciéon de DQO, expresada en mg/l, pddese calcular segundo os
resultados obtidos, e eventualmente corrixila segundo a dilucion previa:

DQO = (B - A) - Nias - 8000 /2,5

sendo B ¢ A os volumes (ml) de FAS de valoraciéon do blanco e da mostra
analizada, respectivamente, ¢ Nras a normalidade da solucion de FAS, que pode
calcularse a partir de:

Nras=5:0,05/C
onde C € o volume de valoracion da solucion de FAS en ml.

A determinacion da DQO total realizase sobre a mostra bruta, mentres que a
determinacion da DQO soluble realizase sobre a mostra previamente filtrada con
filtros WHATMAN do modelo GF/C de 4,7 cm de diametro.

3 COT (Carbono Organico Total)

3.1 Introduccion

O Carbono Organico Total ¢ unha medida directa do contido organico total
(APHA, 1992). O test de COT ¢ mais rapido que o de DQO, ainda que requira dun
equipamento mais caro e complexo.

En realidade, a DQO e o COT non tefien por qué te-lo mesmo valor para as
mesmas substancias, xa que o COT ¢ independente do estado de oxidacion da
materia organica, 6 contrario do que ocorre coa DQO e coa DBO, e non mide
outros elementos organicos coma o nitroxeno ou hidréxeno, que contriblien 6s
valores de DQO e DBO (APHA, 1992).

Normalmente, podese establecer una correlacion entre os datos de COT e DQO,
pero tratase dunha correlacion independente para cada tipo de composto (APHA,
1992).

3.2 Materiais e métodos

O Carbono Organico Total (COT) mediuse cun analizador Shimadzu TOC-5000,
que calcula o COT como a diferencia entre o Carbono Total (CT) e Inorgénico (CI)
na mostra. Utilizouse aire sintético de alta pureza como gas portador (150 ml/min).
O equipo determina o carbono total a partir do CO, que se produce durante a
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combustion catalitica da mostra a 680° C, empregando como catalizador de
oxidacion Platino inmobilizado sobre esferas de alimina. O carbono inorganico
obtense a partir do CO, que se produce por reaccion con H;PO, 25%. O CO,
midese opticamente, despois de terlle eliminada a humidade, nun Detector de Infra-
Vermello Non-Dispersivo (NDIR).

4 Alcalinidade

4.1 Introduccion

A alcalinidade ¢ unha medida da capacidade de neutralizacion de acidos e débese a
presencia de substancias tampon, o comportamento das cales pode variar de forma
acusada co pH da disolucion (APHA, 1992). Tratase dun parametro “global” que
comprende todalas bases valorables. A pHs proximos 6s valores de neutralidade, os
compostos tampon mais tipicos son carbonatos, bicarbonatos e hidroxidos,
podéndose encontrar tamén fosfatos, silicatos, boratos e outras bases (APHA,
1992).

A alcalinidade podese usar como parametro indicador da desestabilizacion do
proceso de degradacion anaerobia. Un sintoma tipico do funcionamento anémalo
nun reactor anaerobio ¢ o incremento da concentracion de acidos organicos, feito
que ten lugar cando a sua produccion sobrepasa o consumo. Debido 6 incremento
de AGV producese un descenso na concentracion de bicarbonato, igual en termos
de equivalentes quimicos 6 incremento de AGV, de acordo coa seguinte reaccion:

HA + NaHCO3 — NaA + Hzo + C02
onde HA representa un acido xenérico disociado nos ions A" e H'.

A Alcalinidade Total (AT) pode considerarse, aproximadamente, a suma da
alcalinidade debida 6 bicarbonato e 6s Acidos Graxos Volatiles (AGV), expresada
como CaCO;. A Alcalinidade Parcial (AP), medida mediante valoracion ata pH
5,75, corresponde 4 alcalinidade do bicarbonato (Jenkins et al., 1983), mentres que
a Alcalinidade Intermedia (Al), que é a diferencia entre as alcalinidades total (pH
4,30) e parcial, aproxima a concentracion de AGV (Ripley et al., 1986). Tendo en
conta que unha boa operaciéon no dixestor depende dunha adecuada capacidade
tampoén e dunha non-excesiva concentracion de AGV, a relacion AI/AT pode
usarse como parametro de control, recomendando non supera-lo valor de 0,3
(Ripley et al., 1986; Wetzel et al., 1994) para evita-la acidificacion do reactor. Asi
mesmo, como valor de alcalinidade é recomendable manter unha concentracion
superior a 1,5 g/l (Lema & Méndez, 1994).
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4.2 Materiais e métodos

As alcalinidades parcial (AP) e total (AT) determinaronse mediante valoracion de
25 ml de mostra cunha disolucion de H,SO, (contravalorada cunha disolucion
estandar de CaCOs) ata pH de 5,75 e 4,3, respectivamente, seguindo o método 403
proposto en Standard Methods (APHA, 1992). O equipo de medida de pH ¢ o
mesmo co6 descrito no apartado de pH. Os valores da alcalinidade estan expresados
en termos de mg CaCQs/1, e calctilanse da seguinte maneira (APHA, 1992):

AP=A-N-50000/V
AT=B-N-50000/V

onde V ¢ o volume de mostra en mL (25), N a normalidade de H,SO,4, A e B son
respectivamente, os volumes de H,SO, (en ml) necesarios para chegar 6s puntos de
valoracion requiridos.

5 AGV (Acidos Graxos Volatiles)

5.1 Introduccion

Os Acidos Graxos Volatiles son acético, propidénico, n-butirico, i-butirico, i-
valérico e n-valérico, ¢ a sua importancia débese a que son productos intermedios
na dixestion anaerobia. A acumulacion destes acidos reflicte un desequilibrio
cinético entre os productores e os consumidores de acidos (Switzenbaum et al.,
1990), que ten lugar cando se produce unha desestabilizacion.

5.2 Materiais e métodos

Os AGV determinaronse mediante cromatografia gasosa empregando un equipo
Hewlett Packard 5890A cun Detector de Ionizacion de Chama (DICh), conectado a
un inxector automatico Hewlett-Packard 7673A. A temperatura do inxector foi de
260 °C. Usouse unha columna (3000 mm de lonxitude e 2 mm de diametro interno)
de vidro rechea con Chromosorb WAW (web 100/120) impregnado con NPGA
25% e H;PO4 2%, que se mantivo a 105 °C. Os AGV, despois de seren separados
na columna, en funcién dos seus diferentes pesos moleculares, foron queimados
nunha chama de Hj-aire ¢ medidos co DICh a 280 °C. O rango de medida de
concentracion estaba en 0,050-1,500 g/1.
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O gas portador foi nitroxeno saturado con acido férmico antes de entrar no
inxector, cun caudal de 24 ml/min. Como gases auxiliares utilizaronse aire e
hidroxeno con caudais de 400 e 30 ml/min, respectivamente. As analises
realizaronse empregando &cido trimetil acético (acido pivalico) como patron
interno.

6 Nitroxeno

6.1 Introduccion

O Nitréoxeno Total Kjeldahl (NTK) comprende o nitroxeno organico e o nitréxeno
amoniacal, co nitréxeno nun estado de oxidacion N*7; de feito o nitroxeno organico
pode definirse como nitroxeno ligado organicamente nun estado de oxidacion tri-
negativo (APHA, 1992).

O NTK correspondese normalmente coa maior parte do nitréxeno presente nas
augas residuais (excepto nalgins campos especificos coma a industria galvanica),
xa que o nitroxeno eliminado ¢é frecuentemente orgdnico e non adoita haber
oxidacion do nitroxeno nos sistemas de drenaxe e sumidoiros. En realidade ten
lugar a desnitrificacion de pequenas cantidades de nitrato presentes na auga
aportada 6 sistema.

O nitroxeno ¢ relevante como nutriente necesario para o metabolismo dos
microorganismos, ¢ de feito pénsase que ten relacion sobre os mecanismos de
agregacion da biomasa, tanto sobre soportes fixos (Veiga et al., 1992) como na
formacion de granulos (Thaveesri et al., 1994; Wetzel et al., 1994).

6.2 NTK (Nitroxeno Total Kjeldahl)

O Nitroxeno Total Kjeldahl (NTK) mediuse nun analizador de nitréxeno organico
Dohrmann DN-1900, coma a diferencia entre o Nitroxeno Total (NT) e o
Nitroxeno Inorganico (NI). O gas portador foi osixeno cun 99,99% de pureza. O
nitréxeno total computase a partir de NO, que se produce durante a combustion
catalitica (Cu) da mostra a 850° C. Posteriormente, mediante unha reduccion
quimica con H,SO, catalizada por Cl;Va a 80° C determinase o NI (NO5", NOy). 0O
NO producto desta reaccion eliminaselle a humidade e faise reaccionar con O; para
obter NO, nun estado excitado. A volta deste 0xido 0 seu estado fundamental
provoca a emision dun proton, a partir do cal se pode levar a cabo a determinacion
de NI mediante quimioluminiscencia, empregando un tubo multiplicador.
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No analizador de nitréxeno realizaronse tres medidas empregando volumes de
mostra de 0,9 ml, a partir das cales se obtivo a media ponderada como valor
representativo.

6.3 Nitroxeno amoniacal por medio dun electrodo selectivo

Utilizouse un electrodo selectivo de amonio do modelo Ingold Type 15 230 3000,
conectado a un medidor Crison micro pH 2001. O procedemento é o indicado no
método 417E proposto por Standard Methods (APHA, 1992).

Para realiza-la medida asi coma o calibrado proceudese da seguinte maneira:

Sobre 25 ml de mostra axitada engadironse aproximadamente 0,25 ml de NaOH 10
M para leva-lo pH a un valor superior a 12. Nesas condicions de pH o nitroxeno
amoniacal contido na mostra ¢ liberado en forma de amoniaco, co que pode ser
detectado pola célula do electrodo.

7 Solidos en Suspension Totais (SST) e Volatiles (SSV)

7.1 Introduccion

Os solidos contidos na auga poden estar, ben disoltos ou ben suspendidos e estes
ultimos poden 4 stia vez dividirse en organicos e inorganicos. Os Soélidos en
Suspension Totais (SST) determinaronse mediante a filtracion da mostra
eliminando a auga que permanece na mostra. Os Solidos en Suspension Volatiles
(SSV) definense como aqueles que volatilizan a unha temperatura inferior a 605
°C, e de feito correspoéndense bastante ben cos organicos —as diferencias poden ser
debidas a algins sales minerais que volatilizan ou que se descompoiien a esas
temperaturas (APHA, 1992).

7.2 Materiais e métodos

Os Solidos Totais inclien sélidos en suspension e en disolucién. Os soélidos
volatiles determindronse mediante a ignicion da mostra a alta temperatura (550°C)
nunha mufla (Selecta). Para estas analises utilizaronse os métodos 209 A, 209 C e
209 D, descritos no Standard Methods (APHA, 1992).

Os SST determinaronse por filtracion dun volume cofiecido de mostra con filtros
de fibra de vidro WHATMAN do modelo GF/C de 4,7 cm de didmetro, que
posteriormente foron secados a 103-105°C. A diferencia de peso dos filtros antes e
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despois do secado permitiu calcula-lo contido en SST. Os SSV, determinaronse por
diferencia de peso antes e despois da calcinacion a 550°C.

8 Ensaios Anaerobios

Os tests de actividade metanoxénica e non-metanoxénica levaronse a cabo
empregando pequenas cantidades de lodo en botellas de 125 ml cun volume til de
100 ml (Soto et al., 1993). O procedemento paso a paso ¢ o seguinte: a)
introduccion dentro dos viais dunha cantidade de auga previamente calculada; b)
adicion de solucion reductora (para obter unha concentracion final de 100 mg
Na,S-9H,0/1) e de solucion tampoén (para obter unha concentracion final de 1 g
NaHCO3/1); c) adicion do lodo; d) axuste do pH entre 7,0-7,1, usando solucions 1N
ou 5N de HCI ou NaOH; e) gurgullo dunha mestura de gas N,/CO, 85/15%; f)
selado dos viais e conexion ¢ sistema de medida de metano nos casos pertinentes
(tests metanoxénicos); g) adicion dos diferentes substratos e homoxeneizacion
mediante axitacion suave. Non se fixo adiciéon de nutrientes. Debido a que a
concentracion de biomasa poderia afectar 6 resultado dos tests, polas dificultades
na transferencia de materia, mantivose un valor entre 1 e¢ 2,5 g/l en tddolos
experimentos, de acordo co establecido por diferentes autores (Dolfing, 1985;
Guiot, 1991; Soto et al, 1992; 1993).

N

NN

Figura 2.1. Montaxe experimental dos tests de actividade. 1. Vial; 2. Punto de mostraxe, 3.
Conduccion de gas; 4. Tubo de seguridade; 5. Frasco Mariotte; 6. Probeta.
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Como substrato para os tests de actividade metanoxénica empregouse una
solucion de AGV previamente neutralizada con NaOH. As concentracions dentro
de cada vial foron de 1,0 g acido acético/l; 0,5 g acido propidnico/l e 0,5 g acido n-
butirico/l. Os substratos empregados para a determinacion de actividade hidrolitica
e acidoxénica foron solucions de soro de leite (cun alto contido en lactosa) e
glicosa, respectivamente cunha concentracion de 1,5 g/l.

A actividade metanoxénica especifica do lodo (AME) determinouse
medindo a produccion de metano cun frasco Mariotte invertido conectado 6 vial,
que contifia uhna soluciéon de NaOH 6 2,5%. Na Figura 2.1 mdstrase un esquema
da montaxe experimental. Para os tests non-metanoxénicos, as botellas de 100 ml
pecharonse con tapéns de septum, a través dos cales se tomaron, periodicamente,
mostras de 0,5-1,5 ml que foron centrifugadas a 5000 rpm (4000 g) durante 15
minutos, e posteriormente analizouse o sobrenadante para determina-la
concentracion de substrato. A actividade metanoxénica calculouse a partir da
velocidade de produccion de metano mentres que as actividades hidrolitica e
acidoxénica determinaronse a partir da velocidade de consumo de substrato
(lactosa ou glicosa). Para calcula-las actividades especificas dividironse os valores
obtidos pola concentracion de SSV en cada caso.

9 Composicion do biogas

9.1 Introduccion

A composicion do biogds ¢ moi util para determina-la cantidade da carga
alimentada que foi metanizada, e polo tanto para poder face-los balances de DQO e
detectar situacions de desequilibrio. A proporcion entre o metano e o dioxido de
carbono no gas, pode aportar indicacions da variacion da concentracion de acidos,
e de feito cando se neutralizan os AGV producese CO, - debido 6 efecto tampdn da
alcalinidade do bicarbonato -, de ai que o incremento da sia concentraciéon no
biogas presente paralelismo co consumo de alcalinidade. Os gases medidos foron
Nz, CH4, C02 [§] st

9.2 Materiais e métodos

A composicion do gas (CHy, CO, e SH;) determinouse mediante cromatografia
gasosa empregando un equipo Hewlett Packard 5980 serie II cun Detector de
Conductividade Térmica (DCT). A columna empregada ¢ de aceiro inoxidable de 2
m de lonxitude e de 1/8" de diametro externo, rechea de Porapack Q 80/100 de
malla. A columna mantivose a 35 °C, mentres que a temperatura do inxector ¢ do
detector foi de 110°C. Os diferentes gases, unha vez separados na columna por
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polaridade e polo tamafio de molécula, foron detectados polo DCT, que mide a sua
concentracion en funcion da variacion da conductividade térmica. Como gas
portador empregouse He cun caudal de 15 ml/min. O volume de mostra inxectado
foi de 1 ml, tomado cunha xeringa e introducido no equipo a través dun septum na
entrada do dispositivo de medida de gas. As medidas basearonse nunha mestura
estandar que contina 66,04 % de CH,, 30,0% de CO, e 1,9% de H,S.

10 Sedimentabilidade

10.1 Introduccion

A separacion dunha mestura sélido-liquido por gravidade para obter, por un lado o
liquido clarificado, e por outro lodo - coa maior parte dos solidos - denominase
sedimentacion. A mellor maneira de estudia-lo proceso ¢ vendo o que ocorre nun
experimento en descontinuo. Para este fin dispixose dunha probeta graduada de 1
I, que se encheu coa mestura so6lido-liquido. Nun principio a concentracion é
uniforme, pero cando as particulas comezan a sedimentar poden acadar
rapidamente a sta velocidade final nas condiciéns de sedimentacion. O volume
ocupado polo lodo sedimentado podese representar como unha funcioén do tempo, a
partir da cal se pode determina-la velocidade de sedimentacion, expresando o
resultado en funcién dun volume (ml/l) ou dun peso (mg/l).

e
(a) (b) (c) (d) (e)

Figura 2.2. Distribucion da biomasa no proceso de sedimentacion.

As diferentes areas que se observan no volume de mostra indicanse na Figura 2.2.
Na zona D localizanse as particulas sedimentadas. C ¢ unha rexidon cunha
distribucion de tamafio de particula variable, onde a concentracion non é uniforme.
A rexion B ten unha concentracion uniforme, parecida ¢ valor inicial, e por ltimo,
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A ¢é a zona superior de liquido clarificado. Este comportamento corresponde a unha
distribucion normal de tamafio de particula. Se as bioparticulas presentan un
gradiente moi acusado nas sflas caracteristicas, a separacion entre algunhas das
zonas definidas pode aparecer difusa, chegando caudais a distinguir tres rexions.

Cando tdédolos sdlidos se atopan en D (punto critico de sedimentacidon), o proceso
continua cunha lenta compresion dos mesmos.

Nunha operacion descontinua, a altura das diferentes areas varia co tempo. Nun
proceso en continuo, existen as mesmas areas, obtendo un valor constante para a
altura das diferentes rexions, unha vez acadado o estado estacionario.

10.2 Materiais e métodos

A proba volumétrica require soamente un cono Imhoff (APHA, 1992), que se debe
encher ata a marca de 1 1 cunha mostra ben mesturada. Hai que deixar sedimentar
durante 45 minutos, removendo a continuacidén suavemente as paredes do cono
cunha varifia ou mediante rotacion; manter en repouso 15 minutos mais e rexistra-
lo volume de sélidos sedimentables do cono como mililitros por litro. Se a materia
sedimentada contén bolsas de liquido entre particulas grosas, ¢ preciso avaliar este
volume e restalo do volume de sélidos sedimentados. O limite inferior practico da
medicion depende da composicion da mostra e, en xeral, € da orde de 0,1 a 1,0
ml/l. En caso de producirse unha separacion de materiais sedimentables e flotables,
non deben valorarse estes ultimos como material sedimentable.

11 Azucres
11.1 Introduccion

O método utilizado para determina-los azucres totais (azucres simples,
oligosacaridos, polisacaridos ¢ os seus derivados) ¢ un método colorimétrico que
emprega sulfato de hidracina en acido sulfurico como reactivo oxidante (Miller,
1959). Os azucres reductores (glicosa) determinaronse empregando a reacciéon con
acido di-nitro salicilico (DNS) (Miller, 1959).

11.2 Materiais e métodos

Para a determinacion de azucres totais empregaronse como reactivos fenol
05 % (5 g de fenol en 100 ml de auga destilada e unha solucion de sulfato de
hidracina en acido sulfurico (2,5 g de N,H4SO4 en 500 ml de H,SO, concentrado
que se deixan disolver de forma lenta durante 24 horas).
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Nun tubo de ensaio, tomouse 1 ml de mostra diluida de acordo 6 rango de
determinacion do método (0-1 g/l), e engadiuselle 1 ml de solucion de fenol 6 5 %
e 5ml de disolucion de sulfato de hidracina, axitando de forma inmediata durante
uns minutos. Deixouse reaccionar durante 30 minutos e mediuse a absorbancia
(espectrofotometro Hitachi, modelo U-2000) a 490 nm fronte a un branco 6 que se
lle fixo 0 mesmo tratamento que 4 mostra.

Para a determinacion de azucres reductores empregouse unha disolucion
contendo 1 g de acido DNS (3,5 dinitrosalicilico); 20 ml de NaOH 2N; 4 g de
tartrato sodico-potasico tetrahidratado; e 100 ml de auga destilada.

Tomouse 1 ml de mostra e 1 ml de reactivo que se someteron nun bafio de auga a
ebulicion durante 5 minutos. Posteriormente deixouse arrefriar a temperatura
ambiente, engadironselle 10 ml de auga destilada e mediuselle a absorbancia fronte
a un branco a 540 nm (espectrofotometro Shimadzu UV-160).

De cada vez que se levou a cabo un grupo de analises realizouse unha
curva de calibrado empregando como patron unha disolucion de glicosa.

12 Proteina soluble

12.1 Introduccion

Esta determinacion levouse a cabo segundo o método de Lowry (Lowry ef al.,
1951). Tratase dun método colorimétrico que se basea nunha reaccion inicial da
proteina co i6n cobre en medio alcalino, formandose o complexo Biuret que
presenta un tipico color azul-purpura, seguido doutra reacciéon na que o reactivo de
Folin é reducido polos aminoacidos aromaticos presentes na proteina.

12.2 Materiais e métodos

Prepararonse disolucions de carbonato 6 2 % en NaOH 0,1 M (20 g de Na,COs ¢ 4
g de NaOH levados a 1 I); e sulfato cuprico (0,5 %)-tartrato (1%) (2,5 g de
CuSO45H,0 e 6,76 g de tartrato sddico-potasico tetrahidratado levados a 0,5 I).
Tomaronse 50 ml da primeira solucion ¢ 1 ml da segunda para prepara-lo reactivo
A. O reactivo B preparouse cunha mestura 1:1 (v/v) de auga destilada e de reactivo
de Folin-Ciocalteau.

Sobre 1 ml de mostra (diluida por debaixo dunha concentraciéon de 0,25 g
proteina/l) engadironse 5 ml de reactivo A e deixouse repousa-la mestura durante
10 minutos. Posteriormente engadironse 0,5 ml de reactivo B e deixouse repousar 3
horas na escuridade antes de face-la lectura de absorbancia (espectrofotometro
Shimadzu UV-160A) fronte a un branco a 750 nm, cando a concentracién de
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proteina é pequena. Se a concentracion de proteina é grande débese realiza-la
medida a 500 nm. Neste caso empregouse sempre a lonxitude de onda maior por
ser mais sensible. Cada vez que se levou a cabo a medida fixose un calibrado
empregando como patrén disolucions de soro bovino de diferentes concentracions.

13 Fosfatos

13.1 Introduccion

Seguiuse o método 424 E descrito no Standard Methods (APHA, 1992).
Determinase o fosforo en forma de ortofosfasto, seguindo un método colorimétrico
baseado na formacion do acido molibdofosforico que posteriormente é reducido
polo cloruro estannoso a molibdeno dando lugar a unha coloracién azul.

13.2 Materiais e métodos

Empregouse unha disolucion indicadora de fenolftaleina; unha disolucion de
molibdato amoénico (25 g de (NHy)sM070,4-4H,0 e 280 ml de H,SO,4 concentrado
levados a 1 I); e unha disolucién de cloruro estannoso (2,5 g de Cl,Sn-2H,0 en
100ml de glicerina).

Sobre 25 ml de mostra engadiuse 1 ml da disoluciéon de molibdato amoénico,
axitouse e engadironse 3 gotas da solucion de cloruro estannoso. 11 minutos
despois da ultima adicion realizouse a medida da absorbancia a 690 nm
(espectrofotometro Hitachi, modelo U-2000) fronte a un branco, tomando como
base un calibrado con disolucion patron de KH,PO, anhidro, previo a cada tanda de
medidas.

14 Modelo de fluxo

Para determina-lo tipo de fluxo de reactores anaerobios empregouse unha técnica
estimulo-resposta (Levenspiel, 1988), usando LiCl como trazador. Inxectouse un
volume determinado de LiCl, cunha concentracion cofiecida, 4 entrada do reactor e
tomaronse mostras a4 saida durante un tempo correspondente a 2-3 veces o tempo
de retencion hidraulico (TRH) de operacion, as cales se lles determinou a
concentracion de Litio mediante Espectrofotometria de Absorcion Atdmica
(Perkin-Elmer ICP/5000).

Necesitase un calibrado previo para relaciona-la concentracion de Litio medida coa
absorbancia de diversas disolucions de LiCl de concentracion cofiecida

A analise da informacion realizouse mediante un programa en BASIC (Bouzas et
al., 1988) que axusta as curvas experimentais 6 modelo de Dispersion axial e 6

2-78



Meétodos Analiticos

modelo de Tanques en serie, € tamén se empregaron modelos multiparametro para
mestura completa con espacio morto e con recirculacion.
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Capitulo 3

Filtro anaerobio multialimentado

Resumo

A eleccion dunha tecnoloxia para o tratamento de augas residuais € un paso previo
moi importante no desefio dunha planta. E por iso que afondar no cofiecemento
destes equipos € algo necesario para poder facer unha eleccion mais axeitada.

Un traballo previo (Veiga et al., 1994) realizado neste grupo indicaba que se
poderian obter certas vantaxes no funcionamento dun filtro anaerobio se a
alimentacion se repartia 6 longo do equipo. Este foi o punto de partida para realizar
este estudio, no que se segue o funcionamento de ambolos dous reactores.

O presente traballo estudia, comparativamente o comportamento de dous equipos:
un mais cofiecido, o filtro anaerobio monoalimentado e outro que s6 presenta unha
variante respecto O anterior: a entrada de alimentacion repartida en diferentes
tomas 6 longo do reactor, o filtro multialimentado. En particular o equipo estudiado

presenta catro entradas de alimentacion repartidas 6 seu longo.

Coa estratexia formulada, 6 final da operacién (30 kg DQO/m’-d) no
reactor multialimentado obtivéronse eficacias de operacion, en termos de
eliminacion de DQO, superiores 6 80 %, mentres que no reactor monoalimentado
foron inferiores 6 60 %. Asi mesmo, obtivose unha maior resistencia da biomasa
ante sobrecargas de natureza hidraulica ou organica.

O que se pretende con esa distribucion de alimentacion é acadar unha maior
homoxeneidade na distribucion de biomasa no reactor e que desa maneira a
actividade dos microorganismos non estea localizada maioritariamente na zona de
entrada do influente. Asi, 6 final da operacion acadouse un 87 % de volume 1til no
reactor multialimentado, mentres que no monoalimentado se mantivo no 65 %. E
importante no seguimento do funcionamento destes equipos estudia-los perfis de
biomasa e¢ o modelo de fluxo, pois son indicadores do grao de mestura na biomasa
do reactor. Ambolos estudios indicaron que habia un maior grao de homoxeneidade
no sistema no que se empregou a estratexia de multialimentacion.
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1 Introduccion

1.1 Filtros Anaerobios de Fluxo Ascendente (UAF)

Os filtros anaerobios de fluxo ascendente (UAF- Upflow Anaerobic Filters) foron
descritos por primeira vez en 1968 (Young e¢ McCarty, 1969). Estes sistemas
foronse modificando ata chegar 4 actual tecnoloxia, sendo usados de forma efectiva
para o tratamento dunha gran variedade de augas residuais procedentes da industria
(Speece, 1983; Bonastre e Paris 1989; Young e Young, 1991), especialmente para
augas residuais de alta carga (Wilkie e Colleran 1989; Méndez et al., 1989, 1995).
Nos filtros anaerobios de fluxo ascendente a auga residual pasa a través do recheo
do reactor no que estan retidos os microorganismos. O recheo desordenado permite
o desenvolvemento da biomasa ocluida, como lodo granular ou floculento, ¢ da
biomasa adherida. Os compostos organicos solubles presentes na auga residual
entran asi en contacto coa biomasa e difundense a través da superficie da biomasa
adherida ou ocluida, onde os compostos organicos son convertidos en productos
intermedios e finalmente en metano e didxido de carbono.

Ainda que os UAF poden traballar con elevadas cargas de materia organica
(Young, 1991; Weiland e Rozzi, 1991), a sia maior desvantaxe ¢ a presencia de
zonas mortas e canalizacion (Weiland e Rozzi, 1991; Iza et al. 1991). Estes
problemas aparecen asociados 4 acumulaciéon de sélidos no reactor, xa que o
material de recheo é un obstaculo para a mestura, provocando a acumulacion de
grandes cantidades de solidos suspendidos na zona inferior, onde a mestura que se
produce debido 4 evolucion do gas ¢ bastante pequena (Tilche e Vieira, 1991). Os
problemas de obturacion aumentan cando o reactor opera a altas velocidades de
carga organica con substratos, coma os carbohidratos, que dan lugar a un elevado
crecemento, ou ben cando a auga residual contén solidos en suspension
dificilmente degradables, carbonato célcico ou outros precipitados minerais
(Hickey et al., 1991). Ademais, os diferentes grupos tréficos que xogan un
importante papel na bioconversion de substratos complexos desenvolvense en
diferentes partes do UAF e de ai que as actividades hidrolitica, acidoxénica e
metanoxénica aparecen estratificadas ¢ longo do sistema (Soto er al., 1992).
Finalmente, existe unha importante fraccion de volume na parte superior do UAF
ocupada polo gas producido, o que dificulta o contacto entre o subtsrato e a
biomasa.

Alguns autores estudiaron a relacion entre a concentracion de biomasa e as suas
caracteristicas e a capacidade de degradacion dos sistemas anaerobios. A maioria
deles estudiaron a distribucion de Soélidos en Suspension Volatiles (SSV) 6 longo
do filtro (DeWalle e Chian, 1976; Weiland, 1987) mentres que outros centraronse
nas caracteristicas da biomasa (Wilkie et al., 1984; Soto et al., 1992; Chung e
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Choi, 1993; Hanaki et al, 1994); a distribucion relativa dos diferentes
metandxenos (Ehlinger et al., 1987) ou das bacterias acidoxénicas/metanoxénicas
(Kennedy e Guiot, 1986).

Para solucionar algiin dos problemas mencionados, varios autores (Guiot € van den
Berg, 1985; Reynolds e Colleran, 1986; Cordoba et al., 1995) tefien proposto o
emprego de reactores anaerobios hibridos, nos que a zona inferior ¢ un UASB
(Upflow Anaerobic Sludge Blanket) e a parte superior ¢ un UAF, ou o uso de
Filtros Anaerobios modulares de duas etapas (Young e Young, 1988).

Ainda que na literatura existen referencias a procesos en etapas (El-Schafie e
Bloodgood, 1973; Harper e Pohland, 1987; Grobicki e Stuckey, 1991; van Lier et
al., 1994; Guiot et al., 1995), a aplicacion en dixestores de leito fixo non estd moi
estendida. Os procesos segmentados favorecen as condicions ambientais Optimas
para a degradacion de intermedios (Lettinga, 1995), sendo esto especialmente
importante cando se tratan efluentes complexos. E de esperar que un proceso
segmentado, no que o comportamento hidraulico se aproxima mais 6 fluxo en
piston, sexa mais eficaz que un proceso que ten lugar nun Unico compartimento
(Lettinga, 1995). Segundo Lettinga et al. (1997) a secuencia debe ser optimizada e
flexible de acordo co tipo de efluente que se vaia a tratar. Para efluentes con
solidos, o primeiro modulo debe te-la capacidade de eliminar eses so6lidos, levando
a cabo a hidrolise e a acidoxénese, e deixando a metanoxénese para etapas
posteriores. Para efluentes con lipidos, coma no caso das industrias lacteas,
Lettinga et al. (1997) aconsellan que o primeiro modulo debe permiti-la
eliminacion da emulsion lipidico-proteica que se forma nestes efluentes, asi coma a
acificacion dos compoiientes mais facilmente degradables.

El-Shafie e Bloodgood (1973) estudiaron a degradacion dun efluente sintético
complexo nun sistema de leito fixo distribuido en seis zonas e Cheng et al. (1986)
estudiaron un sistema de leito fixo partido en tres zonas aplicado 6 tratamento dun
efluente lacteo sintético, realizando observacions microscopicas da poboacion
microbiana de cada zona do reactor. Arroja (1993) estudiou a operacion dun leito
fixo horizontal en cinco etapas para o tratamento dun efluente sintético con glicosa
como fonte de carbono. En ningun destes traballos se comparou a operacion cun
sistema nunha soa etapa, nin se fixo a caracterizacion fisica ou bioloxica da
biomasa desenvolvida no sistema.

Harper ¢ Pohland (1987) consideraron que a eliminacion do biogéas formado nas
primeiras etapas de degradacion evitaria o efecto toxico ou inhibitorio dalguns
compofientes do gas, coma o sulfuro, favorecendo a metanoxénese nas zonas
superiores do dixestor. Por outro lado, estes autores encontraron que a eliminacion
do biogas permitia mante-lo hidroxeno en niveis moi baixos, co que se favorecia a
degradacion do acetato e do propionato.
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van Lier et al. (1994) constataron que a concentracion de hidréxeno era moi baixa,
asi como as concentracions de AGV, no caso de traballar con reactores con etapas
para o tratamento termofilo. Estes autores obtiveron eficacias do 90-95 %
traballando con cargas organicas de 50-100 kg DQO/m’-d, sen lavado da biomasa
do reactor a pesar da elevada produccion de biogads. Asi mesmo, observaron a
importancia de evita-la segregacion das poblacions microbianas 6 longo do
dixestor, resultando esto mais facil de conseguir no caso de operacidén en rango
termofilo que cando se traballa no rango mesofilo.

Alglns destes autores refiren a existencia de segregacion microbiana baseandose
nas curvas de degradacion de substratos. Nachaiyasit e Stuckey (1995) estudiaron a
resposta microbiana dun dixestor horizontal en etapas as variacions das condicions
de operaciéon, coma temperatura e tempo de retencion hidraulico. A analise
baseouse na distribucion dos AGV 6 longo do sistema. Harper e Pohland (1997)
empregaron microscopia electrénica de varrido para identifica-los tipos de
bacterias mais abundantes, presentes en sistemas de leito fixo segmentados en
zonas con diferentes configuracions. Concluiron que a proporcion de bacterias non
filamentosas diminuia co aumento do tempo de retencidon hidraulico, en favor das
filamentosas. Nunha configuracion de reactor con recirculacion de biogas, na que o
réxime hidraulico € proximo & mestura completa, a distribucion espacial das
poboacions era mais uniforme que nunha configuracién na que se separa o biogas
producido en cada zona e na que se observou unha estratificacion dos
microorganismos.

van Lier et al. (1996) concluiron que a degradacion por etapas en reactores UASB
conduce a unha segregaciéon da biomasa en termos fisicos e bioloxicos. Esta
caracterizacion baseouse na determinacion das actividades metanoxénicas a partir
da degradacion de acetato, propionato e butirato.

Alves (1998) traballou con dous reactores de leito fixo, un deles convencional e o
outro segmentado en tres etapas, encontrando que a adicion de macro e micro
nutrientes era esencial para a eficacia e estabilidade operacional. Por outro lado, o
aumento na concentracion de substrato non afectou de forma global 4 eficacia dos
sistemas, ainda que deu lugar a unha maior estratificacion dos intermedios de
reaccion 6 longo do reactor segmentado, debido 6 tipo de fluxo do sistema. Este
autor encontrou que o efecto de mestura era madis acentuado no reactor sen
segmentacion, mentres que no caso do reactor segmentado o grao de mestura
aumentaba co aumento da concentracion de substrato no influente. A actividade
dos diferentes grupos troficos distribuiuse 6 longo da altura dos dixestores de modo
similar en &mbalas configuracions, ainda que con maior estratificacion no caso do
reactor segmentado. A introduccion de alimentacidn lateral nas diferentes zonas do
reactor segmentado deu lugar a unha distribucion da actividade semellante en
ambolos reactores.
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No proceso de degradacion anaerobia, os diferentes grupos bacterianos
relaciénanse pola sua especificidade trofica e a seleccion microbiana esta
esencialmente determinada polas condicions de operacion coma o pH, a
temperatura, a composicion do substrato e a carga organica e hidraulica que afectan
6 comportamento fisioloxico das bacterias e as stias propiedades fisicas, asi coma 6
tamafio e 4 densidade dos agregados (Morgan et al., 1991). Dado que a
configuracion do reactor pode levar & acumulacion de diferentes intermedios de
reaccion, tamén afecta a seleccion e distribucidon microbianas. O estudio da
resposta dos microorganismos as condicions de operacion ten sido referido en
nalguns traballos da literatura. Anderson ef al. (1994) estudiaron a variaciéon da
poboacion microbiana durante o arranque dun sistema de tratamento anaerobio en
duas fases, empregando a contaxe directa e a técnica do numero mais probable
(NMP). Zhang e Noike (1994) empregaron a mesma metodoloxia para estudia-lo
efecto do tempo de retencion hidraulico na eficacia e na poboacién microbiana dun
proceso de mestura completa.

Varios autores centraron os seus estudios na determinacion do modelo hidraulico
en filtros anaerobios. Mueller ¢ Mancini (1975) modelizaron un filtro anaerobio
coma unha serie de tres reactores perfectamente axitados, verificando que para
unha carga organica de 10 kg DQO/m’-d e empregando un substrato a base de
proteina e hidratos de carbono, soamente se mantifia dispofiible un 40 % do volume
util inicial, estando o resto ocupado polos sélidos acumulados.

Hall (1982) efectuou experiencias usando titrio como trazador e concluiu que un
filtro anaerobio en operacion compoértase coma un reactor de mestura completa cun
volume morto dun 10-15 % do volume total. Young e Young (1988) encontrou que
a acumulacion de biomasa dentro dun filtro anaerobio ¢ a produccion do biogas
proporcionan un efecto de mestura. Asi mesmo, Chiang e Dague (1992) atoparon
que o efecto de mestura é maiormente debido 6 biogas producido, encontrando que
a recirculacion ou a relacion lonxitude/diametro do dixestor a penas tefien efecto
sobre 4 homoxeneidade da fase liquida. Sen embargo, Dahab ¢ Young (1982)
suxeriron que os filtros anaerobios se aproximan 6 fluxo en pistéon. Young e Young
(1988) determinaron o modelo de fluxo dun filtro anaerobio, encontrando un bo
axuste a un modelo de compartimentos composto por zonas de mestura completa,
fluxo en piston e zonas mortas. Neste estudio a biomasa e o biogas simularonse
empregando agar e inxeccion de aire, respectivamente.

Smith et al. (1996) estudiaron a influencia da altura do leito, da cantidade de
solidos retidos e das velocidades do liquido e do gas no modelo de fluxo en filtros
anaerobios a escala piloto e laboratorio. Propuxeron un modelo con dtias zonas de
fluxo ideal, unha de fluxo en pistéon e outra de mestura completa, unidas por unha
zona morta.
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Neste capitulo preséntase unha nova estratexia de alimentacion para filtros
anaerobios na que a alimentacion se distribue en diferentes puntos 6 longo do
reactor. Para determina-las vantaxes e inconvenientes asociados co uso dun sistema
multialimentado (Veiga et al., 1994), operouse con dous UAF idénticos, mono-
(R1) e multi-alimentado (R2) e compararonse as suas eficacias en termos de
estabilidade e degradacion de DQO.

Por outro lado, determinouse como o sistema de alimentacion afecta a distribucion
de biomasa e de actividades metanoxénicas e non-metanoxénicas 6 longo do
equipo.
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2 Material e Metodos

2.1 Equipo Experimental

Na Figura 3.1 mostrase o esquema da instalacion experimental. Os reactores
mantivéronse nunha camara isotérmica. A temperatura controlouse por medio dun
termometro de sonda colocado no interior da camara, que por medio dun relé
mantivo a temperatura en 37+£1°C. A alimentacion mantivose refrixerada antes da
entrada 6 reactor para impedi-la sua fermentacion.

7 9

Figura 3.1. Esquema da instalacion experimental dos reactores R1 e R2. 1: tanque de
alimentacion; 2: bomba de alimentacion; 3: alimentacion; 4: bomba de recirculacion; 5:
recirculacion; 6: punto de mostraxe de liquido; 7: punto de mostraxe de gas; 8: efluente;
9: medidor de biogas; 10: purga de biomasa.

Empregaronse bombas peristalticas COLE-PARMER, Masterflex 7021-24 de 6
rpm con varios cabezais para controlar desta maneira o caudal que entra en cada
punto de alimentacion. As bombas funcionaron intermitentemente, controladas por
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un temporizador. A relacion recirculacion/alimentacion (R/A) en R1 variou 6 longo
da experiencia de 50 a 0,09, regulandose mediante a temporizacion das bombas. En
R2 a recirculacion eliminouse tras 183 dias de operacion.

Taboa 3.1. Caracteristicas fisicas dos dixestores.

Reactor
Altura total (cm) 65
Altura de leito (cm) 57
Diametro interno (cm) 5
Volume total (1) 1,8
Volume util (1) 1,4
Seccion (cm?) 19,6
Porosidade () (%) 94

Os dous dixestores presentaban a mesma estructura. Na Taboa 3.1 mostranse as
suas caracteristicas fisicas. Podese dicir que hai tres zonas perfectamente
diferenciadas:

zona superior ou de separacion do gas, cun volume total aproximado de
180 ml, onde se separa o biogas e¢ onde se recolle o efluente. Ai
encontranse as conduccions de saida do liquido (efluente e recirculacion) e
do gas. A altura é duns 5 cm e non posue ningtn recheo;

zona media ou de adhesion bacteriana, onde se atopa o soporte, ¢ polo
tanto, a totalidade da flora bacteriana adherida. Esta zona, duns 56 cm de
lonxitude e cun volume total aproximado de 1490 ml, encontrase dividida
en catro subzonas separadas polas tomas laterais de mostra nun caso e
polas diferentes entradas noutro, distanciadas 14 cm entre si. O recheo
empregado foron aneis Raschig de PVC corrugado. As caracteristicas
xeométricas do recheo aparecen reflectidas na Taboa 3.2. Unha vez
introducidos os aneis no reactor, o volume util viuse reducido a 1400 ml;

Taboa 3.2. Caracteristicas do recheo.

Material de recheo
Altura (cm) 4,6
Diametro interno (cm) 4,1
Diametro externo (cm) 51
Superficie especifica (m’/m’) 228

zona inferior, cun volume duns 130 ml. Na sta parte inferior ten forma
conica para permiti-la recollida de depositos s6lidos. Ten unha saida que se
pode empregar como purga de solidos. Outras dias saidas permiten a
entrada de alimentacion e recirculacion e a toma de mostra. A recirculacion
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retirase da parte superior co efluente e é introducida coa alimentacion no
reactor.

L |
Figura 3.2. Medidor de gas.

A produccion de gas foi seguida diariamente mediante un dispositivo
electromecanico (Veiga et al., 1990) (Figura 3.2). As dimensions dos medidores de
gas empregados recollense na Taboa 3.3.

Taboa 3.3. Dimensions dos medidores de gas empregados en cada dixestor.

Dixestor R1 R2
Diametro Int (cm) 3,75 3,75
Volume util (ml) 60,5 59,6

2.2 Substrato

A fonte de carbono empregada foi soro de leite e/ou lactosa. A fonte de nitroxeno
elixida (considerado como nitroxeno amoniacal) foi o cloruro amoénico (NH,CI)
que xa se empregara en estudios anteriores (Aguilar et al., 1995; Baresi et al.,
1978). Como fonte de fosforo (en forma de ortofosfato) elixiuse fosfato
monopotasico (KH,PO,), por se-la mais empregada na maioria da bibliografia
consultada, ainda que nalgins casos se empregue combinada co K,HPO,. Na

Taboa 3.4 encontranse agrupadas as caracteristicas da composicion da
alimentacion.

Na primeira etapa de posta en marcha (primeiros 2 meses) engadironse nutrientes
adicionais. A composicion recollese na Taboa 3.5.
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Taboa 3.4. Composicion da alimentacion.

C/N/P 240/10/2
Fonte de Carbono I (soro de leite), g/l 10
Fonte de Carbono Il (lactosa), g/l 10
Fonte de Nitroxeno (NH,CI), g/l 0,64
Fonte de Fosforo (KH,PO,), g/l 0,14
Solucion mineral, ml/l 10
Solucion tampon, ml/I 20
Solucion macronutrientes, ml/l 10
Solucion reductora, ml/l 20

Taboa 3.5. Composicion da solucion de macronutrientes en g/l.

CaCly2H,0 3
Na,S0, 23
MgSO,7H,0 12
Levadura 100
Peptona 50

Ademais dos compostos maioritarios, carbono, nitroxeno e fosforo, as bacterias
precisan da presencia doutra serie de substancias cofiecidas co nome de
micronutrientes para realiza-las stias funcions vitais de crecemento e reproduccion,
e que se aportaron 6 sistema mediante a adicion dunha solucion mineral (Murray e
van den Berg, 1981) a composicion da cal se mostra na Taboa 3.6.

Taboa 3.6. Composicion da solucion mineral en g/l.

NTA (titriplex) 12,8
FeCly4H,0 1,0
MnCl,4H,0 0,12
CoCly6H,0 0,024
ZnCl, 0,1
CuCly2H,0 0,025
H,BO; 0,01
(NH,)sMo;0,44H,0 0,02
NaCl 1,0
NiCl, 6H,0 0,12

Como se dixo anteriormente, ademais destas substancias, observouse a necesidade
de engadir, ben periodicamente, ben ocasionalmente, unha solucién reguladora do
pH e unha solucién reductora para mante-los valores do potencial Redox o
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suficientemente negativos como para asegurar un correcto funcionamento da
actividade bacteriana. A solucion reguladora empregada foi unha solucion de
cisteina, a composicion da cal se mostra na Taboa 3.7. Empregouse unha mestura
equivalente de bicarbonato sodico e bicarbonato potasico, tal e como se recomenda
na bibliografia como solucion reguladora de pH (Téaboa 3.8).

Taboa 3.7. Composicion da solucion reductora en g/l.

Sulfuro de cisteina 12,5
NGQS'QHQO ]2,5
NaOH 35

Taboa 3.8. Composicion da solucion tampon en g/l.

KHCO; 104
NaHCO; 96

A partir do dia 183 retirouse a lactosa da alimentacion co que a DQO se viu
reducida aproximadamente 4 metade do seu valor inicial. Tamén se retira a
solucion reductora e a de macronutrientes despois da posta en marcha.

Taboa 3.9. Composicion tipica da alimentacion.

Dias 0 - 183 Dias 184 - 410

10 g/l soro+10 g/l lactosa 10 g/l soro
pH 4-7 pH 4-7
DQO (g/l) 20 DQO (g/l) 9,0
TOC (g/l) 8,6 TOC (g/l) 4,3
SST (g/l) 1,06 SST (g/) 1,06
SSV (g/l) 0,92 SSV (g/1) 0,92
% SSV 87 % SSV 86
Azucres Totais (g/1) 18 Azucres Totais (g/1) 85
Proteina (g/l) 0,6 Proteina (g/) 0,3
N-NH/ (g/l) 0,4 N-NH/ (g/l) 0,2
TKN (g/l) 0,3 TKN (g/l) 0,16
P-PO;" (g/l) 0,11 P-PO;" (g/l) 0,06
C/N/P 214/7,5/1 C/N/P 218/7,9/1

Debido a que non habia presencia de solidos os valores de parametros
totais e solubles realizados sobre mostras de alimentacion sen filtrar e filtradas
podense considerar equivalentes. Na Taboa 3.9 preséntase a caracterizacion da
alimentacion 6s reactores correspondente as duas etapas de operacion. Durante os
primeiros 183 dias de operacion engadiuse lactosa, levadura e peptona a
alimentacion nunha concentracion de 10, 100, e 50 g/, respectivamente.
Posteriormente a partir do dia 183 retirdronse estes compostos da alimentacion.
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Tratase dun influente no que os azucres supoiien unha alta porcentaxe da DQO, e
polo tanto cunha moi elevada biodegradabilidade.

E de sinalar que no proceso de almacenamento da alimentacion tifia lugar
unha fermentacion parcial da materia orgénica presente na auga, provocando a
entrada de influente no reactor en valores de pH arredor de 4, que non afectaron de
forma apreciable 6 funcionamento do reactor.

2.3 Inoculo

A posta en marcha levouse a cabo inoculando 450 ml de lodos procedentes dunha
planta anaerobia de depuracion de augas residuais dunha fabrica de procesado de
conservas marifias, as caracteristicas dos cales aparecen na Taboa 3.10.

Taboa 3.10. Caracteristicas dos lodos inoculados.

SST (g/l) 25,36
SSV (g/l) 15,52
Actividade (kg DOO/kg SSV-d) 0,89

2.4 Determinacion do modelo de fluxo

Para determina-lo modelo hidraulico en R1 e R2 empregouse unha técnica
estimulo-resposta (Levenspiel, 1988) tomando LiCl como trazador. Inxectouse un
volume de 5 ml de LiCl cunha concentracién 5,6 g/l 4 entrada dos reactores e
tomaronse mostras 4 saida durante un tempo correspondente a 2-3 veces o tempo
de residencia hidraulico (TRH) de operacion para determina-la concentracion de
Litio mediante Espectrofotometria de Absorcion Atémica (Perkin-Elmer
ICP/5000).
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3 Resultados e discusion

3.1 Posta en marcha

Unha vez inoculados os dixestores estableceuse un caudal continuo de
recirculacion para favorece-la adhesion da biomasa e a homoxeneizacion nos
reactores ata que se empezou a producir gas 6 cabo duns 2 dias. Foi enton cando se
comezaron a alimenta-los reactores cunha Velocidade de Carga Organica (VCO)
inicial correspondente 6 10% da capacidade metanoxénica da biomasa inoculada
(Lema et al., 1991), co cal se estaban a introducir 0,445 kg DQO/m?3-d mediante un
caudal de 35 ml/d.

Para establece-lo caudal de recirculacion a estratexia que se seguiu foi a de
manter en ambolos reactores unha velocidade ascensional de 5 cm/h, que se
seguiria mantendo durante toda a operacion para establece-la recirculacion con
cada incremento do caudal de alimentacion. Inicialmente os dous reactores
funcionaron nas mesmas condicions, co mesmo caudal de alimentacion e
recirculacion. A partir do dia 183 de operacion, a recirculacion foi suprimida no
reactor multialimentado, operando nese momento cunha velocidade ascensional de
2,3 cm/h.

3.2 Aumentos de carga

Todolos aumentos de carga se levaron a cabo mediante un aumento do
caudal de influente, xa que a concentracion da alimentacidon permaneceu constante.
Seguiuse mantendo a mesma velocidade ascensional, polo que con cada aumento
de alimentacion foise variando a relacion R/A.

O dia 158 apareceu un taponamento debido a unha acumulacién de biomasa na
zona intermedia do R2. Para solucionar este problema recorreuse a establecer un
caudal de recirculacién de forma continua, durante 20 dias ata a recuperacion do
sistema. A evolucion da DQO dos reactores durante esa recuperacion vén recollida
na Taboa 3.11, mentres que os perfis de SSV aparecen na Téaboa 3.12 ¢ a actividade
metanoxénica na Téboa 3.13.

A partir do dia 250 de operacion volveuse realizar un estudio dos perfis 6
longo do reactor. As propiedades estudiadas foron de novo DQO, SSV e
actividade. Na Taboa 3.14 preséntanse os datos obtidos. Podese comprobar que os
reactores estan estabilizados e que o R2 presenta unha distribucion mais
homoxénea de maneira que a actividade do dixestor deixou de estar localizada
soamente na parte baixa do reactor.
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Taboa 3.11. Perfis de DQO (g/l) nos dous dixestores durante a recuperacion.

Punto RI R2
mostraxe dia 158 dia 165 dia 169 dia 176 | dia 158 dia 165 dia 169 dia 176

Alim. 22,07 22,07 22,14 22,77 22,07 22,07 22,14 21,77

Base 27,81 6,38 6,48 3,97 6,62 6,85 1,85 9,43
21,19 0,82 6,20 2,48 3,09 4,52 2,56 2,98
16,69 2,19 1,55 2,81 0,28 0,66 0,44 1,74
3,20 0,82 0,34 2,00 9,10 0,93 0,14 1,13

Tope 2,10 0,88 022 1,70 1,71 0,52 0,26 1,03

Taboa 3.12. Perfis de SSV (g/l) nos dous dixestores durante a recuperacion.

Punto RI R2
mostraxe dia 155 dia 171 | dia 155 dia 171
Base 23,78 29,51 10,11 12,69
29,93 17,11 16,82 19,59
15,52 12,97 1,33 9,92
3,82 1,49 4,63 1,38
Tope 1,41 0,75 1,04 1,05

Taboa 3.13. Perfis de actividade (kg DQO/kg SSV-d) nos dous dixestores durante a

recuperacion.

Punto R1 R2
mostraxe dia 125 dia 170 | dia 125 dia 170
Base 0,42 0,52 0,87 0,47

* 0,33 * 0,54

0,09 027 0,29 0,98

* 0,24 * 0,74
Tope - 021 - 0,25

*valores non determinados
- non se detectou actividade

Taboa 3.14. Perfis de DQO(g/l), SSV(g/l) e actividade(kg DQO/kg SSV-d) a partir do dia
250, cos reactores recuperados.

Punto R1 R2

mostraxe  DQO SSV Act. DQO SSV Act.

Alim. 9,1 - - 9,1 - -
Base 2,6 22,2 0,7 54 16,2 0,8
1,4 17,2 0,4 3,2 20,1 1,0
1,0 10,2 0,3 2,1 11,1 0,6
0,6 3,1 0,2 0,9 4,0 0,3
Tope 0,3 1,1 0,2 0,3 1,1 0,2
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Os datos correspondentes 4 primeira etapa de operacion, dende 1 ata 8 kg DQO/m’
d (Figura 3.3) preséntanse na Téboa 3.15. Durante este periodo a maior parte da
carga organica do influente foi eliminada nos dous reactores (90-98 % en R1 en 94-
98% en R2) (Figura 3.4). Apreciouse unha maior estabilidade e rendemento no
reactor multialimentado, no que case que non houbo variacion na relacion de
alcalinidades, que se mantivo sempre por debaixo de 0,3 (Figura 3.5), sendo esta
unha indicacion de operacion estable (Ripley ef al., 1986; Moosbrugger et al.,
1993a, 1993b; da Haas ¢ Adam, 1995; Buchauer, 1998). Non se apreciaron
diminuciéns na produccioén de metano nin na porcentaxe de metanizacion.
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Figura 3.3. Velocidade de carga orgdnica nos reactores durante a etapa de arranque.
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Taboa 3.15. Datos correspondentes a operacion dos reactores monoalimentado (R1) e
multialimentado (R2) durante a fase final da primeira etapa (dia 125-300), operando a 8

kg DOO/m*-d.
RI R2

pH 7,31 0,29 7,34 +0,30
DQO (g/l) 0,91 +0,61 0,65 +0,29
AT (g/l) 2,64 +1,08 3,15 +1,33
AI/AT 0,25 +0,04 0,24 +0,03
% CH, 5535 +£8,73 62,36 £6,56
AcH (mg/l) 81,95 +37,97 53,33 +50,64
PrH (mg/l) 4,13 +3,03 2,18 £0,75
nBuH (mg/l) 0,12 +0,07 0,13 £0,02
v ascensional (cm/h) 5 5(2,12%)
% Eliminacion DQO 94,24 +4,22 95,96 +£2,23
% Metanizacion 88,00 +22,21 93,45 +11,59

* a partir do dia 183, no que se retirou a recirculacion
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Figura 3.4. Porcentaxe de eliminacion de DQO nos reactores na etapa de arranque.

Os valores de acido acético e propidonico mantivéronse moi baixos, ainda cando se
levaron a cabo os aumentos de carga, sendo a presencia doutros AGV (butirico,
iso-valérico e n-valérico) practicamente desprezable en tédolos casos. Houbo unha
diferencia lixeira pero constante, obténdose no caso do reactor monoalimentado
valores mais altos de acético e propiodnico.
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Figura 3.5 Alcalinidade nos reactores durante a etapa de arranque.

3.3 Probas de desestabilizacion

Para comproba-la resistencia dos filtros a un aumento de carga repentino, que por
outro lado ¢ algo moi probable no funcionamento dun reactor nunha planta, por
calquera alteracion no proceso industrial, levaronse a cabo unha serie de
experiencias que permitan mostra-lo comportamento dos dous equipos.

A estratexia que se puxo en practica foi provocar aumentos puntuais na velocidade
de carga organica (VCO) de duas formas diferentes, con e sen variacion do tempo
de residencia hidraulico (TRH).

Primeiro realizaronse as probas sen varia-lo TRH facendo un aumento na
concentracion de influente en duas etapas. A primeira correspondeu a un
incremento dun 50% de VCO, e unha vez estabilizados os dixestores levouse a
cabo outro aumento de carga, esta vez dun 100% con respecto 6 valor co que se
estaba operando 0 inicio do experimento. Posteriormente fixéronse as probas con
variacién de TRH, con aumentos do 50 % e do 100 % da VCO.

Durante estas probas seguiuse a concentracion de AGV, DQO e alcalinidade. Na
Figura 3.6 indicase evolucion dos AGV en ambolos dous dixestores durante o
experimento. HAc acadou valores de ata 1,2 g/l no R1, obténdose valores de 0,4 ¢
0,2 g/l de HPr e HnBu, respectivamente, mentres que en R2 a concentracion non
superou os 0,2 g/l para ningutn dos acidos.
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Figura 3.6.- Concentracion de AGV nos reactores durante as probas de sobrecarga. HAc
(A), HPr (0) e HnBu (*).
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Figura 3.7.- Alcalinidade Total (AT) e relacion de Alcalinidade Intermedia/Alcalinidade
Total (IA/TA) nos reactores durante as probas de sobrecarga. As frechas A e B indican os
incrementos de carga organica do 50 e do 100 %, respectivamente. As frechas C e D
indican as sobrecargas hidraulicas do 50 e do 100 %, respectivamente.

A relacion AI/AT mantivose sempre por debaixo de 0,3 no reactor
multialimentado, mentres que no reactor monoalimentado foi lixeiramente superior
(Figura 3.7). A AT foi sempre maior no caso de R2 (4500 mg/l no canto de 4000
mg/l), sendo estas diferencias debidas a diferente concentracion de AGV nos
reactores. Na Figura 3.8 mostrase a evolucion da porcentaxe de eliminacion de
DQO nos dixestores. Podese observar que despois de cada aumento de carga, o
reactor monoalimentado precisou mais tempo para recuperarse, da orde de 2-3 dias
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tralo primeiro incremento, ¢ 4-5 dias despois do segundo, mentres que o reactor
multialimentado recuperouse totalmente en 1-2 dias despois da sobrecarga. No
caso das sobrecargas hidraulicas observouse que a recuperacion foi mais rapida. R1
soamente necesitou 1-2 dias e en R2 case que non apareceron sinais de
desestabilizacion nin o dia despois do aumento. Esto débese a que coas sobrecargas
organicas hai unha carga residual sen degradar que permanece no reactor mentres
que no caso das sobrecargas hidraulicas esa carga residual ¢ arrastrada féra do
reactor pola maior velocidade do liquido. A eficacia do reactor multialimentado foi
maior durante todo o experimento (Figura 3.8).
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Figura 3.8. Eficacia dos reactores durante as probas de desestabilizacion. As frechas A e B
indican os incrementos de carga orgdnica do 50 e do 100 %, respectivamente. As frechas C
e D indican as sobrecargas hidraulicas do 50 e do 100 %, respectivamente.

3.4 Velocidade de carga organica maxima

O diferente comportamento dos dous reactores durante as probas de estabilidade
suxeriron a necesidade de realizar un estudio co fin de acada-la capacidade maxima
en cada un deles. Seguiuse o mesmo procedemento que nos aumentos de carga
anteriores, aumentando un 50% unha vez estabilizados os dixestores. A VCO
incrementouse diminuindo o TRH (de 22,4 ata 8,4 h). Desta forma partiuse dun
valor de VCO de 7-8 kg DQO/m’-d e foise aumentando ata chegar 6 valor de 30 kg
DQO/m*d (Figura 3.9), no que o reactor Rl mostrou sintomas de
desestabilizacion, que xa vinan aparecendo dende valores de operacion de 20 kg
DQO/m’-d.
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Figura 3.9 VCO nos reactores no periodo de aumento de carga.

E de sinalar que o dixestor R1 sempre presentou valores mais baixos na
porcentaxe de depuracion (Figura 3.10) que o dixestor R2. Asi en R1 obtivéronse
eficacias do 80-90 % fronte 6 90-95 % en R2.

Durante este ultimo periodo de operacion o aspecto externo da biomasa cambiou
apreciablemente en R2, observandose a formacion de granulos case que nas duas
terceiras partes de dixestor, cunha produccion de gas considerable. E por iso que a
pesar de aumentar un pouco a relacion de alcalinidade, en torno a 0,4 (Figura 3.11)
e diminui-la porcentaxe de depuracion ata o 80 % (Figura 3.10), pdodese dicir que
R2 estd operando satisfactoriamente, mentres que RI1 mostra sintomas de
desestabilizacion cada vez maiores, aumentando o nivel de AGV (Figura 3.12) ata
valores de 1,2 g/l de acético e propidnico e diminuindo considerablemente a
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porcentaxe de depuracion ata un 50 %, asi coma a concentracion de alcalinidade
(Figura 3.11), consumida debido 6 incremento de acidos.
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Figura 3.10. Porcentaxe de depuracion de DQO nos reactores no periodo de aumento de

carga.
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Figura 3.11. Alcalinidade Total (AT) e relacion de Alcalinidade Intermedia/Alcalinidade
Total (AI/AT) nos reactores no periodo de aumento de carga.
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Figura 3.12. AGV nos reactores no periodo de aumento de carga. HAc (4), HPr (o) e
HnBu (*).

3.5 Obtencion do modelo de fluxo

No dia 375 de operacion, cando ambolos reactores operaban a un TRH de 8,4 h con
respecto 6 volume total do sistema, e a unha VCO de 32 kg DQO/m’-d
determinouse o modelo hidraulico de cada reactor mediante experimentos de
distribucién do tempo de residencia (DTR). Nese momento, as velocidades
ascensionais en R1 e R2 eran 9,5 e 8,5 cm/h, respectivamente.

O estudio levouse a cabo mediante unha técnica estimulo resposta, facendo unha
inxeccion de trazador en impulso e estudiando a resposta 4 saida do reactor. O
trazador empregado foi Litio, nun volume de 5 ml cunha concentraciéon de 5,6 g/l.
A concentracion de Li & saida determinouse mediante espectrofotometria de
absorcion atomica (Perkin-Elmer ICP/5000), durante un tempo correspondente,
aproximadamente, a tres veces o tempo de residencia estimado. A mostra foi
filtrada e diluida para que a lectura de concentracion entrara no rango de deteccion
do equipo. A andlise da informacion realizouse tal ¢ como se especificou no
capitulo de materiais e métodos mediante un programa BASIC (Bouzas et al.,
1988).

Nas Figuras 3.13 e 3.14 mostrase a concentracion adimensionalizada (relacion
entre a concentracion medida 4 saida dos reactores, ¢ a area da curva) de Li obtida
en R1 e en R2, respectivamente. O tempo adimensional calculouse coma a relacion
entre o tempo de mostraxe ¢ o0 TRH real, obtido a partir dos datos experimentais.
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Figura 3.13. Modelo de Fluxo do reactor monoalimentado.
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Figura 3.14. Modelo de Fluxo do reactor multialimentado.

Os datos obtidos axustaronse mediante o modelo de Tanques en Serie (Levenspiel,
1988), mostrando os dous reactores un comportamento proximo a un Reactor
Continuo de Tanque Axitado (RCTA). O numero de tanques en serie (N) obtidos a
partir do modelo foi de 1,5 e 1,2 para R1 e R2, respectivamente. Estes resultados
indican que a mestura nos reactores pode ser acadada, mediante recirculacion ou
mediante multialimentacion. Chiang e Dague (1992) obtiveron resultados similares
traballando con tres reactores UAF con diferentes relacions altura-didmetro,
operando sen recirculacion. Estes autores concluiron que o efecto de mestura ¢
debido principalmente 6 biogds producido. No presente caso a maior diferencia
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entre os dous reactores esta mais relacionada co volume activo que coa mestura
dentro do sistema. Comparando os valores do TRH teorico (8,4 h) cos obtidos a
partir das curvas de DTR (5,8 e 7,8 para os reactores monoalimentado e
multialimentado, respectivamente) obtivose o volume 1til, que no caso de R2 foi
do 87 %, mentres que para R1 foi soamente dun 67 %, o que xustifica a diferente
eficacia dos dous sistemas.

3.6 Caracterizacion e comparacion da biomasa dos dous reactores

Para poder explica-lo diferente comportamento dos dous sistemas, procedeuse a
apertura dos reactores, ¢ 4 caracterizacion da biomasa desenvolvida durante a
operacion.

Na Figura 3.15 mostrase a eficacia dos reactores R1 e R2 en termos de porcentaxe
de eliminacion de DQO traballando a diferentes VCO. Como pode observarse, R2
operou sen problemas ata a VCO maxima coa que se operou, 35 kg DQO/m’-d,
mentres que a eficacia de R1 foi diminuindo de forma progresiva dende VCO de
operacion de 22-23 kg DQO/m’-d, comenzando a mostrar sintomas de
desestabilizacion cando a VCO foi maior de 25 kg DQO/m’-d. No periodo final de
operacion, a unha VCO de 35 kg DQO/m3 -d, a eliminacion de DQO foi do 60 % e
do 85 % en R1 e en R2, respectivamente, mentres que as concentracions de DQO
no efluente foron de 5 g/l e 2 g/l en R1 e en R2, respectivamente.
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Figura 3.15. Porcentaxe de eliminacion de DQO en R1 e R2 a diferentes VCO. As barras
indican a desviacion estandar.
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Por outro lado, a biomasa de R1 mantivo un aspecto floculado, como o que
presentaba inicialmente, mentres que a biomasa de R2 granulou en gran medida,
especialmente na parte inferior do reactor, favorecendo asi a evolucion do biogas e
evitando a oclusion e compactacion do leito. Varios autores (Kosaric et al., 1990;
Blaszczyk et al., 1994; Jhung e Choi, 1995) concluiron que a granulacién depende
mais do tipo de auga que do tipo de auga residual tratada. A partir dos resultados
obtidos podese dicir que, no noso caso, no que a auga residual foi a mesma para os
dous reactores, as condicions hidraulicas e a estratexia de alimentacion influiron de
forma decisiva na agregacion da biomasa nos dixestores.

3.6.1 Concentracion e actividade da biomasa
3.6.1.1 Separacion da biomasa

Consideraronse dous tipos de biomasa: adherida sobre o soporte e biomasa ocluida,
que permanece como granulos ou floculos entre os aneis.

Despois de 410 dias de operacion, e cando se estaba a traballar a unha VCO de 35
kg DQO/m’-d, abrironse os reactores e recolleuse separadamente a biomasa
adherida e ocluida de catro zonas [1 (0-20 cm de altura); 2 (20-35 cm); 3 (35-50
cm); e 4 (50-65 cm)]. Na biomasa adherida e ocluida das diferentes zonas fixose a
determinacion de SST e SSV asi como das actividades especificas (hidrolitica,
acidoxénica e metanoxénica).

]
Zona 4

Zona 3
Zona 2
Zona 1 s‘

v

Biomasa Ocluida

Aneis (Biomasa Adherida)

Determinacion

Test Actividade SST e SSV
Hidrolitica Test Actividad Test Actividade
est Actividade [
Test Actividade Metanoxénica o Metanoxénica
/ Acidoxénica Test Actividade
S - Acidoxénica
Determinacion Test Actividade
SST e SSV Hidrolitica

Figura 3.16. Procedemento seguido para recolle-la biomasa adherida e ocluida de cada
zona dos reactores.
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O procedemento seguido para separa-los diferentes tipos de biomasa mdstrase na
Figura 3.16. En primeiro lugar os aneis de cada zona foron recollidos en diferentes
recipientes. Os aneis coa biomasa adherida foron extraidos dos recipientes e
empregaronse para levar a cabo os tests de actividade metanoxénica, acidoxénica e
hidrolitica. O finaliza-los tests, a biomasa separouse mediante axitacion manual
forte dos aneis para determina-las concentracions de SSV e SST. Os valores de
concentracion preséntanse referidos 6 volume correspondente de cada zona dos
reactores R1 e R2.

A biomasa que permaneceu dentro dos recipientes considérase a fraccion ocluida e
a sua concentracion (SST e SSV) e actividades foron, asi mesmo, determinadas.

3.6.1.2 Concentracion da biomasa

Despois de separa-la biomasa seguindo o procedemento que se mostra na Figura
3.16, determinouse o contido en SST e SSV da biomasa ocluida e adherida. Os
resultados mostranse na Figura 3.17 onde se pode observar que en R1 habia unha
maior concentracion de &mbolos tipos de biomasa, ocluida e adherida, ainda que a
distrubucion era mais homoxénea en R2. No caso de R2, soamente a biomasa
ocluida da zona superior presentou unha concentracion apreciablemente menor que
no resto do reactor. A diferencia entre os dous reactores é mais evidente cando se
compara a concentracion de biomasa ocluida: en R1 obtivose unha media de 31 g
SSV/I mentres que en R2 soamente se retiveron 12 g SSV/I. Ademais, no caso de
R2, a concentracion de biomasa adherida foi bastante similar &4 de biomasa ocluida
(14 g SSV/l e 12 g SSV/I, respectivamente).

‘= R *
s | E'I
£ F
N |

2 —I

1 _—, I ;

0 10 20 30 40 50 0 10 20 30 40 50

SSV (g/) SSV (g

Figura 3.17. SSV (Solidos en Suspension Volatiles), como biomasa adherida () e ocluida
(L) no reactor monoalimentado (R1) e no reactor multialimentado (R2). Da base (1) d
zona superior (4) dos reactores.
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3.6.1.3 Actividade da biomasa

Na Figura 3.18 mostranse as actividades hidrolitica, acidoxénica e metanoxénica
especificas da biomasa das diferentes zonas dos reactores. En xeral, as actividades
da biomasa do reactor multialimentado, R2, foron maiores que as do reactor
monoalimentado, R1, ainda que as diferencias mais importantes corresponden a
segunda metade do filtro (zonas 3 ¢ 4).

4 :Itl AHE-R1 F AHE-R2
)y '

5 [

S | |
2 [ [
! [ I [ I
4 F AAE-R1 ;’ AAE-R2
3 Fl |

g L |

e ] ' ] '
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<
=
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N
= —
= ——
0 1 2 3 9 1 2 3
kg DQO/kg SSV d kg DQO/kg SSV d

Figura 3.18. Actividades Metanoxénica (AME), Acidoxénica (AAE) e Hidrolitica (AHE)
Especificas (kg COD eliminados/kg SSV-d) dos diferentes tipos de biomasa, adherida (") e
ocluida () 6 longo de R1 e R2. Da base (1) d zona superior (4) dos reactores.
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A biomasa adherida sempre resultou ser menos activa que a ocluida, o que coincide
co atopado en traballos previos de varios autores (Dahab e Young, 1982; Tilche e
Vieira, 1991; Young, 1991; Soto et al, 1992). Sen embargo, Hanaki et a/.(1994),
encontraron que a biomasa adherida de filtros anaerobios de fluxo ascendente
tratando diferentes tipos de substratos, presentaba unha maior actividade
metanoxénica especifica que a biomasa ocluida. Estes autores tamén refiren
maiores actividades para a biomasa adherida da zona superior dos reactores que
para a recollida na base dos mesmos, ainda que a concentracion de biomasa era
menor. E interesante sinalar que as tres actividades especificas (hidrolitica,
acidoxénica e metanoxénica) son da mesma orde de magnitude, o que pode ser
explicado polo feito de que nun dixestor maduro o desenvolvemento dos diferentes
grupos troficos seguen os requirimentos das rutas metabolicas, tendo como
resultado actividades similares. Este comportamento cambia bastante cando os
diferentes grupos se desenvolven en substratos concretos. De feito, as actividades
potenciais das bacterias acidoxénicas son moito maiores que as das metanoxénicas,
e en moitos casos, que as das hidroliticas (Soto et al., 1993).

Cando se compara a distribucion de actividades no sistema, podese chegar
a unha conclusion similar & que se chegou coa analise da concentracion de
biomasa: A estratexia de multialimentacion permite unha mellor distribucion do
substrato, o que permite o desenvolvemento dunha biomasa mais balanceada 6
longo do sistema. En xeral, as actividades da parte superior do reactor R2 son
lixeiramente inferiores as do resto do reactor. Sen embargo, en R1 a biomasa da
parte superior € polo menos un 50% menos activa que a das zonas 1 e 2.

Taboa 3.16. Comparacion das capacidades de carga orgdnica tedricas, metanoxénica
(CMT), acidoxénica (CAT) e hidrolitica (CHT) coa capacidade de carga efectiva (CE) (kg
DQO/m’d) de RI e R2. As capacidades tedricas foron calculadas a partir dos valores de

actividades especificas e das concentracions de SSV.

CMT CAT CHT CE

Adherida 7,3 9,0 15,6 -

RI Ocluida 25,6 36,2 48,9 -
Total 32,9 45,2 64,6 22,8

Adherida 10,7 10,9 13,3 -

R2 Ocluida 21,3 24,3 25,3 -
Total 32,0 35,2 38,7 30,5

Podese calcula-la capacidade tedrica de tratamento de R1 e R2, empregando os
valores de actividade especifica (metanoxénica, acidoxénica e hidrolitica), a
concentracion de biomasa das diferentes zonas e tendo en conta o volume activo de
cada reactor (Taboa 3.16). Nestes calculos supuxose que a contribucion das
bacterias metanoxénicas hidroxenoéfilas representa o 30% da metanoxénese total. A
metanoxénese ¢, nos dous casos, a etapa limitante do proceso completo. Ainda que
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nos dous reactores a capacidade maxima permitida ¢ aproximadamente a mesma,
en torno a 32 kg DQO/m*d, R2 foi capaz de chegar a un valor proximo no periodo
operacional final, mentres que s6 o 65 % deste valor foi degradado de forma
efectiva en R1 (Figura 3.15). Esto ¢ indicativo de que a velocidade de transferencia
de materia xoga un papel moi importante, xa que pode reduci-lo grao de
conversion, especialmente en R1, onde a maior parte da biomasa permanece
acumulada na parte inferior do reactor, dificultando un adecuado contacto biomasa-

auga residual.

3.6.1.4 Acidos Graxos Volatiles

AGV (g/l)

R2
Zona 1

=L
%

AGV (g/l)
o o o
[}S) ES [e)
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0 40 80 120 ¢ 40 80 120
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Figura 3.19. Degradacién de Acidos Graxos Voldtiles (AGV) durante os tests de actividade
metanoxénica no reactor monoalimentado (R1) e multialimentado (R2). ((3—LJ) Acido
Acético; (A—A) Acido Propiénico; (0—o) Acido n-Butirico. A biomasa ocluida da zona 1
(inferior: 0-20 cm de altura) e da zona 4 (superior: 50-65 cm de altura) foron
seleccionadas por considerarse representativas.

Na Figura 3.19 méstranse os valores de Acidos Graxos Volatiles (AGV) obtidos
durante a segunda alimentacion nos tests de determinacion da actividade
metanoxénica. Durante a primeria alimentacion observouse unha fase de latencia
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inicial na degradacion de soro de leite e lactosa, probablemente debida a que os
lodos necesitaron ese periodo para a adaptacion as concentracions elevadas de
substrato. Sen embargo, a degradacion comenzou moi rapido en toédolos casos
cando se fixo a segunda alimentacion, excepto para a degradacion de acidos
propionico e n-butirico. Os resultados obtidos para a biomasa ocluida das zonas 1
(inferior: 0-20 cm de altura) e 4 (superior: 50-65 cm de altura) consideraronse
suficientemente representativos, xa que o comportamento da biomasa foi similar
para as zonas 1-2 e 3-4 en ambolos reactores, ¢ a biomasa ocluida representou a
aportacion mais importante 4 actividade global do sistema. Como se pode observar
na Figura 3.19, a biomasa ocluida da zona 1 comportouse de forma similar en R1 e
en R2, resultando incluso que os lodos de R1 degradan mais rapidamente o
propionato e o n-butirato que a biomasa de R2. Sen embargo, os resultados obtidos
na zona 4 son bastante diferentes, xa que se precisou moito mais tempo para a
completa degradacion de AGV pola biomasa de R1, indicando que a actividade
acetoxénica (e metanoxénica) na ultima parte do filtro vese mellorada pola
estratexia de multialimentacion.
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3.7 Conclusions

A diferencia mais importante entre a operacion dun filtro anaerobio de fluxo
ascendente (UAF) mono-alimentado vs. un multi-alimentado estriba na distribucion
de substrato 6 longo do dixestor. A caracteristica desexada ¢ a existencia dunha
mestura completa na fase liquida porque permite que a concentracion de productos
intermedios de degradacion, coma os AGV, se mantefia nun nivel baixo,
favorecendo asi a estabilidade no sistema (Lema et al., 1991). Por outro lado,
mellérase o contacto entre os diferentes grupos troficos, co que se favorecen as
diferentes reaccions na ruta metabdlica (asi coma a transferencia do intermediato
hidréxeno). Para conseguir esto, a estratexia mais habitual na operacion dos UAF ¢
recircular parte do efluente, de maneira que se permita a dilucion do influente no
sistema; sen embargo, neste caso, a maior parte dos compostos de elevado peso
molecular son alimentados pola parte baixa do reactor, favorecendo un maior
desenvolvemento da flora hidrolitica e acidoxénica na base do reactor. Cando a
alimentacion se introduce distribuida ¢ longo do sistema, obtense un efecto de
dilucion semellante, en termos de concentracion total. Sen embargo, as
caracteristicas do substrato nas diferentes entradas son mais similares, co que o
efecto de homoxeneidade no desenvolvemento dos diferentes grupos troficos 6
longo do reactor ¢ maior. Por outro lado, a boa mestura conseguida na fase liquida
mediante a estratexia de multi-alimentacion esta confirmada polo feito de que o
comportamento hidrodinamico foi proximo a un RCTA (Lema et al., 1991).

Os dous feitos comentados, mestura na fase liquida e caracteristicas mais
homoxéneas no substrato en todo o sistema, afectan 6 diferente desenvolvemento
da biomasa dentro dos dous UAF, R1 e R2, o que explica a maioria das vantaxes
obtidas cando se aplicou a estratexia de multialimentacion. Bonastre e Paris (1989)
propoiien que a maior velocidade de carga organica que se pode aplicar nun
sistema depende da biomasa retida dentro do reactor e da sua actividade especifica.
O mesmo tempo, esa actividade depende da composicion e do tipo de residuo, asi
coma do espesor da biopelicula e da configuracion do reactor. R2 desenvolveu
unha cantidade menor de biomasa, pero madis activa que no caso de R1. Os
agregados bacterianos en R2 foron mais balanceados en termos de diferentes
grupos troficos (hidroliticos, acidoxénicos e metanoxénicos), o que permitiu obter
unha actividade mais homoxénea nas diferentes zonas do sistema.

En R2 o volume qutil calculado 6 final da operacion foi dun 87 %, mentres que en
R1 soamente un 65 % permaneceu activo, maiormente debido 4 acumulacion de
biomasa. Ainda que non se esperaba unha diferencia no rendemento de biomasa
nos reactores, este feito pode ser explicado por duas causas: i) A maior actividade
metanoxénica do lodo na parte inferior de R2 produciu unha maior evolucion do
gas, co que se favoreceu a expansion do lodo, e a facil saida do biogas, o que supén
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un importante axente de mestura (Hawkes et al., 1995); ¢ ii) O incremento de fluxo
bifasico (gas /liquido) en R2 provocou unha maior friccion entre o fluido e o lodo,
co que se facilitou o continuo lavado de pequenas particulas de biomasa. Como
consecuencia desto, observouse que a maior parte da biomasa ocluida en R2
formou granulos densos, mentres que en R1 parte da biomasa, especialmente na
zona inferior, presentou unha natureza floculenta.

As diferencias en eficacia nos dous sistemas fanse mais relevantes cando se traballa
a altas VCO. Inicialmente, a una VCO inferior a 8 kg DQO/m’-d observéaronse
comportamentos similares en ambolos reactores, pero a valores maiores R2
mantivo sempre eficacias maiores en termos de eliminacion de DQO.

Os Filtros Anaerobios tefien sido referidos como sistemas cunha tolerancia
considerable fronte 6s shocks de carga orgédnica e as variacions de temperatura
(Oleszkiewicz e Koziarski, 1982; Cayless et al., 1989; Hawkes et al., 1992,
Alonso, 1996). Outros autores (Bonastre e Paris, 1989; Kennedy ¢ van den Berg,
1982) refirenos como sistemas con grande resistencia as sobrecargas hidraulicas,
porque a biomasa permanece adherida 6 soporte e esto dificulta o seu lavado. R2
mostrou soportar mellor que R1 ambolos tipos de sobrecarga, organica e
hidraulica, xa que recuperou o seu funcionamento normal nun periodo de tempo
mais curto.

Como conclusion final, podese dicir que se obtén unha operacion mais eficiente e
estable cando se alimenta un filtro anaerobio via multiples entradas, sendo estas
vantaxes mais significativas cando se opera a altas velocidades de carga organica.
A estratexia de multialimentacion permite eliminar, ou polo menos minimizar, os
dous problemas mais importantes cando se traballa con UAF: i) a existencia de
camifios preferenciais e a obturacion do leito; e ii) a baixa eficacia na parte superior
do reactor.
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Capitulo 4

Influencia da relacion C/N na adhesion da biomasa sobre
soportes en Filtros Anaerobios

Resumo

Tense mencionado a longa duracion do periodo de posta en marcha coma
unha das maiores desvantaxes dos sistemas de tratamento anaerobio de auga
residual (Weiland e Rozzi, 1991). Esto incide especialmente nos reactores nos que
a biomasa se adhire sobre soportes, ¢ dicir, filtros anaerobios (FA) ou reactores de
biopelicula con fluxo descendente (DSFF - Downflow stationary fixed film). Un
maior ¢ mellor cofiecemento dos factores que afectan 4 agregacion e a adhesion da
biomasa, os dous mecanismos mais importantes de retencion de biomasa, poderia
facer mais rapida e eficaz a posta en marcha. Neste capitulo preténdese determina-
lo efecto da relacion Carbono/Nitréxeno na eficacia de retencion da biomasa en
filtros anaerobios de fluxo ascendente.

Nos ensaios en descontinuo, levados a cabo en botellas de 250 ml,
comprobouse que a limitacion de nitroxeno na primeira fase de posta en marcha
dun reactor, parece mellorar de forma apreciable a adhesion da biomasa sobre aneis
Raschig de PVC, un dos soportes empregados de forma mais extensiva.
Posteriormente, puxéronse en marcha dos reactores FA, cun volume util de 1,1 1,
usando aneis Raschig de PVC (20 mm de didmetro) como soporte. Para alimenta-
los reactores empregaronse dous substratos con duas relacions C/N, 100:1 (limitada
en nitroxeno, NL) e 100:7 (balanceada en nitroxeno, NB).

Aplicouse unha estratexia de alimentacion consistente en mante-la
limitacion de nitréxeno durante as duas primeiras semanas de operacion, que
permitiu obter unha adhesion mais efectiva. Mediante este modo de operacion, a
capacidade metanoxénica total despois de catro semanas de operacion era un 20%
maior que no sistema alimentado dende o principio da operacidén con substrato
balanceado en nitréxeno. A maior retencion de biomasa estd probablemente
relacionada coa produccion de substancias poliméricas extracelulares durante as
primeiras fases de colonizacion do soporte e de agregacion bacteriana.
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1 Introduccion

Un dos maiores obstaculos para a posterior difusion dos sistemas anaerobios de
tratamento de augas residuais ¢ a dificultade e a longa duracion que supon a sua
posta en marcha (Henze e Harremoes, 1983; Rintala, 1991; Tilche e Vieira, 1991;
Weiland e Rozzi, 1991; Speece, 1996). A duracion da posta en marcha depende de
numerosos parametros bioloxicos, quimicos e fisicos ¢ poderia estar influenciada
pola composicion da auga residual, a cantidade e a actividade do indculo
empregado, a configuracion do reactor e dalgins parametros ambientais (T, pH,
etc.), e operacionais (velocidade ascensional, tempo de retencidon hidraulico, etc.),
estando a maioria deles fortemente interrelacionados (Weiland e Rozzi, 1991).

A posta en marcha pode considerarse como un caso especial de sobrecarga
controlada, e polo tanto fanse especialmente necesarios a monitorizacion e control
durante este periodo de operacion tan delicado. Debido & peculiaridade e a
importancia da posta en marcha, a definicion de estratexias especificas poderia ser
util para leva-lo reactor as condicions de operacion adecuadas no menor tempo
posible. Nalguns traballos que estudiaban a formacién e o desenvolvemento da
biopelicula, mostrouse que o exceso ou a limitacion de nutrientes tefien influencia
sobre a produccion de substancias poliméricas extracelulares (SPE), que se
supoiien relacionadas coa adhesion da biomasa (Bull et al., 1983; Fletcher, 1992;
Veiga et al., 1992; Shen et al., 1993; Thaveesri et al., 1994; Wetzel et al, 1994).

O proposito da posta en marcha de procesos anaerobios de alta carga ¢ o
crecemento, a adaptacion e a retencion dunha concentracion suficiente de biomasa
activa e balanceada dentro do reactor ata que se acade o estado estacionario
(Rintala, 1991). Esta fase sup6n un tempo considerable, e en xeral ¢ moi delicada
cando se trata de sistemas de alta carga con biopelicula, como os filtros anaerobios
(de fluxo ascendente e descendente), xa que a biomasa adherida
desenvolveserdlase e acumulase lentamente. Xeralmente, a posta en marcha Iévase
a cabo, despois de inocula-la biomasa procedente doutro reactor, incrementando de
forma progresiva a Velocidade de Carga Organica (VCO) aplicada (Lema et al.,
1991). A VCO inicial suxerida debe ser bastante baixa, dependendo da
concentracion de biomasa e da stia actividade metanoxénica especifica. En moitos
casos, pode levar de 4-8 meses, incluso mais cando se trata de procesos termofilos,
para acada-lo estado estacionario (Henze e Harremées, 1983; Tilche e Vieira,
1991; Jayantha e Ramanujam, 1995; Speece, 1996).

O mellor entendemento dos mecanismos de agregacion e de adhesion € un dos
factores que poderia mellora-la eficacia e rapidez da posta en marcha. A maioria
dos estudios levados a cabo estaban dirixidos & determinacion dos factores que
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inflien na granulacion en reactores UASB (Upflow Anaerobic Sludge Blanket)
(McLeod et al., 1995; Schmidt e Ahring, 1996; Brito et al., 1997; Yan e Tay, 1997)
e moi poucos se refiren a reactores con biopelicula.

Alguns dos factores anteriormente mencionados, que inflien no desenvolvemento
da biomasa, especificamente a adhesion ou a granulacion, en funcion do tipo de
reactor, foron observados e estudiados, encontrando datos aparentemente
contradictorios na literatura (Hickey er al., 1991) debido fundamentalmente as
complexas interrelacions implicadas no proceso. Ata agora, non se estudiaron
todolos factores que influen na adhesion da biomasa, ¢ de feito alguns autores (Iza
et al., 1991; Switzenbaum, 1995; Lettinga et al., 1997) sublifiaron os estudios do
desenvolvemento da biomasa entre as mais importantes areas de investigacion no
campo da biotecnoloxia anaerobia.

Alhibai e Forster (1986) propuxeron unha hipétese sobre a influencia do balance
nutricional na producciéon de SPE, que nese momento se empezaron a relacionar
coa adhesion bacteriana. Wetzel er al. (1994) desenvolveron unha teoria de
pelletizacion traballando con UASB. Os pellets son conglomerados non granulares,
ben estructurados e con boas propiedades de sedimentacion. Estes autores afirman
que os polimeros extracelulares son responsables da congregacion dos
microorganismos en pellets, e postularon que estdn compostos predominantemente
por péptidos, producidos por Methanobrevibacter — arboriphilicus, un
microorganismo metandéxeno hidroxenotréfico. De acordo coa sta teoria, as
mencionadas bacterias, con capacidade para producir todolos aminoacidos que
necesitan, agas a cisteina e os que contefien xofre, liberarian 6 medio extracelular o
exceso de produccion en forma de cadeas polipépticas, cando a sintese esta
limitada pola ausencia de cisteina. Esto teria lugar en presencia de exceso de
hidréxeno e amonio. Estableceron tres condicions necesarias para que tefia lugar a
agregacion de bacterias en pellets: unha presion parcial de H, elevada, e unha fonte
con nitréoxeno (amonio) en exceso e limitada en cisteina.

A segunda condicion requirida contrasta de forma evidente co proposto por Veiga
et al. (1992), que opinan que ¢ a limitacion do mesmo nutriente a que ten ese
efecto, favorecendo a adhesion da biomasa. Estes autores observaron que a
producciéon de exopolimeros estaba estimulada, no caso de Methanobacterium
formicicum, pola limitacion de N e P, porque despraza o emprego de carbono de
cara a produccion de exopolisacaridos.

Thaveesri et al. (1994) encontraron que, traballando con diferentes relacions C/N,
as caracteristicas dos lodos granulares vianse deterioradas cando a proporcion de
nitréxeno aportada se aumentaba. O estudio foi realizado incrementando a
proporcidon de nitroxeno do substrato en forma de proteina, e os resultados
observados parecian ter mais relacion coa natureza da fonte de nitroxeno que coa
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concentracion de NH," no medio. A menor tension superficial que aportan as
proteinas poderia se-lo factor causante deste efecto.

1.1 Polimeros extracelulares

A adhesion bacteriana en sistemas fluidos débese fundamentalmente 6s polimeros
extracelulares (a parte da debida 6s apéndices externos das bacterias) (Oliveira,
1992). As longas cadeas de polimeros adheridos as superficies celulares poden
interactuar cos puntos libres de enlace na superficie, dando como resultado unha
célula retida por medio dunha ponte polimérica. Alguns autores suxeriron posibles
mecanismos para a formacion das pontes poliméricas (Oliveira, 1992). MacLeod et
al. (1995) afirman que os polimeros extracelulares son unha das estructuras
responsables da adhesion irreversible das bacterias a soportes inertes ou vivos, e
propofienos como medio ideal para a adhesion irreversible debido 4 stia natureza
fibrosa, denominandoos "cemento bioldxico".

Robinson et al. (1984) observaron polimeros extracelulares en diferentes tipos de
biofilmes. Asi mesmo, coa perda de capacidade para a produccion de polisacaridos
extracelulares (ou a sua desaparicion por hidrolise) percibiuse a tendencia das
bacterias a medraren individualmente ou en pequenos agregados en vez de facelo
en agregados grandes ou granulos (Méndez et al., 1995), cando se estudiaba o
efecto inhibitorio do sodio.

Confirmouse, entén, o feito de que os polimeros extracelulares tefien un papel moi
relevante na adhesion bacteriana, ainda que os mecanismos non estean totalmente
claros. Nese senso, o estudio realizado por Veiga et al. (1992) sobre a adicion
artificial de polimeros non mostrou resultados efectivos no desenvolvemento do
biofilme.

Weiland e Rozzi (1991) observaron que o biofilme estabilizase sobre o soporte por
medio dos polimeros extracelulares, que eles denominaron glycocalyx e formularon
a hipdtese de que a formacion de biofilme se realiza en tres etapas. Nunha primeira
fase de latencia ten lugar a formacion de depositos de microorganismos sobre a
superficie do medio de soporte; na fase de estabilizacion produciriase a excrecion
de glycocalyx (polisacaridos) que levan a4 formacion dunha matriz de bacterias
adheridas sobre a superficie do soporte; e finalmente na fase de crecemento, o
biofilme chega 6 seu espesor limite.

4

Na fase de latencia as bacterias achegarianse ¢ soporte por un dos seguintes
mecanismos: difusion (movemento browniano), transporte convectivo da fase
liquida, flotacion do gas ou sedimentacion (Schmidt e Ahring, 1996).
Posteriormente teria lugar unha adsorcién inicial reversible mediante forzas fisico-
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quimicas de tipo ionico, dipolar, enlace de hidréxeno ou interaccions hidrofobicas
(Oliveira, 1992; Daffonchio et al., 1995; Schmidt e Ahring, 1996).

Como se dixo anteriormente, existe un cofiecemento moi limitado da fase de
estabilizacion. A fase de crecemento ¢ debida 6 propio crecemento de células no
interior das matrices de SPE e 4 adicion de novas bacterias dende a fase liquida
mediante os pasos mencionados, pero neste caso a biomasa adheririase a outras
células, ou mais en xeral 4 matriz en vez de 6 soporte.

Co crecemento bacteriano, vanse producindo e acumulando polimeros
extracelulares, de maneira que as bacterias encontranse as veces somerxidas en
matrices poliméricas (Fletcher, 1992). De feito esta matriz, cun 98-99% de auga,
pode ser considerada como a maior aportacion abidtica do biofilme (Cooksey,
1992), na cal se atopan as células. A matriz ¢ un conxunto de polimeros, o que se
ten chamado capsula, cuberta, limo ou glycocalyx. O glycocalyx definese coma
"unha estructura cun alto contido en polisacaridos de orixe bacteriana, unindo os
elementos exteriores da membrana das células Gram-negativas ¢ o péptidoglucano
das células Gram-positivas". E o mesmo que decir substancias poliméricas
extracelulares (SPE). Tratase dun grupo de moléculas que non esta ben definido,
exteriores a célula e con estructuras diferentes. Atribteselle o papel, entre outros,
de aportar forzas de cohesion 6 biofilme. Os compofentes dos SPE que estan
implicados nos procesos de adhesion non foron estudiados de forma detallada
(Cooksey, 1992).

Os biofilmes encontrados en varios soportes de diferentes procesos non presentaron
diferencias significativas no contido microbiano nin en aspectos xerais. O grosor
dos biofilmes maduros varia coa velocidade de carga e o tipo de substrato
alimentado 6 reactor (Veiga et al., 1992). Robinson et al. (1984) encontraron
biofilmes de espesor entre 1 ¢ 3 mm que presentaban superficies rugosas e
desiguais, cuns valores de didmetro de poro entre 100 e 500 um a través dos cales
ten lugar o transporte de nutrientes e a liberacion do biogas (Robinson et al., 1984;
Veiga et al., 1991); MacLeod et al. (1990) encontraron cavidades menores, no
rango de 2,3-40 pm. Switzenbaum e Eimstad (1987) observaron unha ampla
diversidade de microorganismos ¢ a presencia de grandes cantidades de células e
refugallos inorganicos.

Os agregados anaerobios son formacions estructuradas e xerarquicas (Speece,
1996). Estes agregados, especialmente os granulares, foron examinados e
estudiados por MacLeod et al. (1990) e mais recentemente por Thaveesri et al.
(1995). Estes autores formularon algunhas hipdteses sobre a configuracion dos
granulos establecendo tres niveis e coincidindo en que os metandxenos constitiien
os nucleos en torno 6s cales se situan os acidoxenos. Thaveesri et al. (1995)
explicaron este comportamento polo feito de que os acidoxenos tefien un
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comportamento mais hidréfilo, mentres que os metanéxenos son Mmais
hidrofobicos. Estudiando a granulacion en reactores UASB, Alibhai e Forster
(1986) observaron que as bacterias eran captadas e mantidas unidas mediante
material polimérico que parecia aportar estabilidade a longo prazo 6s granulos. Da
mesma maneira, MacLeod et al. (1995) analizaron os granulos de reactores UASB
e encontraron que os SPE envolvian as células e enchian os espacios intercelulares,
formando unha matriz arredor das bacterias, do que deduciron que os SPE tefien
unha grande importancia no mantemento da integridade estructural dos granulos de
lodo. MacLeod et al. (1990), mediante a observacion por microscopia electronica
de varrido comprobaron a presencia de exopolisacaridos en cada unha das tres
capas observadas nos granulos.

Na revision bibliografica sobre a formacion de lodos granulares, Schmidt e Ahring
(1996) aportaron datos sobre o contido en SPE nos granulos, que supofien entre o
0,6 e 0 20% dos SSV, dependendo do tipo de lodo e dos métodos empregados para
a extraccion e analise dos mesmos.

Xeralmente, podese establecer que os SPE estan formados basicamente por un
acido polisacarido con un carboxilo e nalguns casos cun grupo sulfato (Cooksey,
1992). Schmidt e Ahring (1996) tamén inclien as proteinas e ocasionalmente os
lipidos, e sublifian que son orixinados pola lise celular e que, en xeral, se trata de
material excretado pola célula. O tamafio do poro e a porosidade das matrices de
SPE afecta a actividade celular a través da regulacion do transporte de substrato e
biogas (Schmidt e Ahring, 1996).

Levaronse a cabo diversas investigacions sobre SPE illados do soporte ou
producidos por bacterias especificas, principalmente Pseudomonas fluorescens, €
encontraronse SPE similares que contifian azlicres (glicosa e galactosa ou manosa),
acidos (como o glucurdnico e o galacturonico) e nalguns casos proteinas, ainda que
estes ultimos presentaban menor adhesion. Os SPE extraidos de mesturas de limos
microbianos procedentes de augas da industria do procesado de papel presentaban
0 mesmo tipo de azicres e acidos (Hernandez-Mena e Friend, 1993). Dolfing et al.
(1985) levaron a cabo alglins intentos de medi-la produccion dos SPE presentes en
lodos metanoxénicos granulares, ¢ mais recentemente MacLeod et al. (1995). Dos
seus resultados concliese que ainda existe incerteza sobre a eficacia dos métodos
dos que se dispon para a medida destes compostos, (como exemplo, a observacion
microscopica require deshidratacion, o que implica unha perda parcial da
estructura, xa que o 99% da estructura dos SPE ¢ auga), ¢ que apuntan cara a
investigacions mais profundas. Ainda non esta claro se son especies microbianas
especificas as que dan lugar 6s SPE, ou se son moitas ou todas as que tefien
capacidade para iso (Schmidt e Ahring, 1996).

4-127



Influencia da relacion C/N...

Alibhai e Forster (1986) consideran que a produccion de SPE esta influenciada
pola relacion de nutrientes e pola diversidade de microflora, o que poderia explicar,
por exemplo, o feito de que unha ausencia ou un exceso de nitroxeno estd
supostamente relacionada coa adhesion da biomasa, de acordo coas citadas
hipoéteses de Sam-Soon et al. (1987), Veiga et al. (1992), Wetzel et al. (1994).
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2 Materiais e métodos

2.1 Substrato

Empregaronse dous substratos con diferentes relacions C/N, unha que presentaba
limitacion de Nitroxeno (NL), 100:1:1 e outra con Nitroxeno balanceado (NB)
100:7:1. Nos dous casos a fonte de carbono foi lactosa (C;;H»O;1-H,0) e
engadiuselle NH4Cl e KH,POs; como fontes de Nitroxeno e Fosforo,
respectivamente. A composicion dos dous substratos coa relacion C/N real
preséntase na Taboa 4.1.

Taboa 4.1. Composicion dos substratos empregados nos experimentos descontinuo e

continuo.
Descontinuo Continuo

NL NB RNL/B RNB
Lactosa (g/1) 300 300 5 5
NH (I (g/]) 3,8 26,8 0,06 0,45
KH,PO, (g/l) 4,4 4,4 0,07 0,07
NaHCO; (g/) 1,7 1,7
DQO (g/) 402 411 7,2 6,9
CcoT (g1) 112 136 2,3 2,0
NTK (mg/l) 916 5460 14,2 151,2
Micronutrientes (ml/l) 2,5 2,5 2,5 2,5
relacion C:N:P 100:0,8:1 100:4,0:1 100:0,7:1 100:7,2:1

A composicion da solucion de micronutrientes (Murray e van den Berg, 1982)
aparece indicada na Téboa 4.2.

Taboa 4.2. Composicion da solucion de micronutrientes (g/1).

CaCl,-H,O 3,00 ZnCl, 0,10
Na,SO, 23,00  CuCl,-2H,O0 0,025
MgSO, 11,70 H>BO; 0,010
FeCl,4H,0 1,00 MoO; 0,0023
MnCl,4H,0 0,12 NaCl 1,00

CoClL-6H,O0 0,024  NiCl,-6H,O0 0,12

2.2 Ino6culo

O lodo empregado provifia dun reactor piloto anaerobio hibrido UASB-
UAF (1,1 m’) que trata aguas residuais dunha planta de fabricacion de taboleiro de
fibra.
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Nos experimentos fed-batch engadironse en cada vial 40 ml de biomasa con
concentracions de 33,7 e 45,0 g/l de SSV e SST, respectivamente, ¢ unha
actividade metanoxénica especifica de 0,13 kg DQO/kg SSV-d.

Nos experimentos en continuo empregaronse 93 ml de lodo lavado (para elimina-lo
exceso de nitroxeno que o acompafia) con concentracions de 49,2 e 96,0 g/l de SSV
e SST, respectivamente, cunha actividade metanoxénica de 0,19 kg DQO/ kg
SSv-d.

2.3 Substancias Poliméricas Extracelulares (SPE)

Empregouse unha extraccion térmica (Schmidt e Ahring, 1994; Shen ef al., 1993;
Morgan et al., 1990) para separa-las Substancias Poliméricas Extracelulares (SPE).
A extraccion levouse a cabo en tubos de 10 ml nos que se introduciron 0,5 g en
peso humido de biomasa e 3 ml de tampdn fosfato 1 mM (pH 7). As mostras foron
dixeridas durante 3 horas en condicions de axitacion (120 rpm) nun bafio
termostatico a 80°C e posteriormente centrifugaronse (9500 x g durante 10 min)
para separar e analiza-lo sobrenadante. Os polisacaridos determinaronse polo
método de Dubois et al. (1956), mentres que para medi-la proteina empregouse o
método de Lowry et al. (1951).

2.4 Observacion microscopica

Para realiza-la observacion mediante microscopia electronica de varrido, as
mostras de biomasa fixaronse en solucion tampon fosfato 0,1 M (pH 7,4) durante
24 horas a temperatura ambiente; posteriormente deshidrataronse en 6 extraccions
consecutivas con disolucions etanol/auga de diferentes relacions v/v (dende 10 ata
100), secaronse con aire, sombrearonse con ouro ¢ foron examinadas cun detector
QBSD nun equipo Leica LEO 435VP a 20 kV (Brito ef al., 1997; Fang e Chui,
1993).

2.5 Experimentos en descontinuo

Os ensaios en descontinuo levaronse a cabo para estudia-la dinamica da adhesion
da biomasa sobre o soporte. Empregaronse viais de 250 ml e aneis Raschig de PVC
corrugado (11 mm de diametro) como soporte. En cada reactor introducironse 10
aneis, 5 ml de substrato NL ou NB, 40 ml de inoculo, 7,5 ml de bicarbonato (100
g/l), 2,5 ml de Na,S-9H,O (10 g/l) e auga ata 100 ml. Os viais mantivéronse
termostatizados a 35°C e axitados a 70 r.p.m. nun shaker New Brunswick Scientific
G24.
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O ensaio foi levado a cabo por triplicado para obter resultados mais fiables. Cada
semana, durante un mes, abriuse unha serie de seis viais (tres para cada relacion
C/N) e analizouse a biomasa adherida ¢ ocluida en cada vial. Coa finalidade de
mante-la concentracion de COT dentro dun rango de 0,15-1,5 g/, engadironse 5 ml
de substrato e 5 ml de solucién de bicarbonato sempre que foi necesario. O volume
de liquido dentro dos viais mantivose aproximadamente constante mediante a
mostraxe periodica para a determinacion de COT, NTK, DQO e AGV.

Unha vez aberto o vial, mediuse o pH e a alcalinidade, separouse a biomasa ocluida
sumerxindo suavemente os aneis en auga e determinouse o seu contido en SST,
SSV e a sua actividade metanoxénica especifica. Para evita-lo estrés dos
microorganismos debido ¢ proceso de separacion da biomasa adherida,
determinouse a actividade metanoxénica directamente sobre os aneis e
posteriormente procedeuse 4 separacion mediante axitacion manual forte podendo
determinar asi o contido en SST e SSV.

2.6 Experimentos en continuo

Para levar a cabo o experimento en continuo puxéronse en marcha dous filtros
anaerobios (FA) con 1,1 1 de volume total (0,6 m de alto e 0,065 m de didmetro),
contendo 70 aneis Raschig de PVC corrugado (20 mm didmetro) como material de
soporte, que aportaron unha porosidade do 85 % (Figura 4.1). Os reactores
mantivéronse nunha camara termostatizada a 35 °C. A producciéon de gas
monitorizouse en continuo usando un medidor de gas descrito por Veiga et al.
(1990). Aplicouse unha velocidade ascensional de 0.05 m/h durante todo o
experimento mediante o axuste da velocidade de recirculacion.

Aplicaronse duas estratexias de posta en marcha, a partir dos resultados obtidos dos
experimentos en descontinuo. Estas estratexias consistian en a) alimentar cun
substrato limitado en Nitréxeno (NL) durante dias semanas e cambiar a substrato
balanceado en Nitroxeno (NB) nas semanas posteriores (RNL/B); e b) alimentar
con solucion NB dende o principio ata o fin do experimento (RNB). A
composicion de ambalas solucions mostrase na Taboa 4.1.
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2

Figura 4.1. Esquema dos reactores. 1. Reactor UAF (Upflow Anaerobic
Filter); 2. Bomba de alimentacion;, 3. Bomba de recirculacion; 4.
Influente; 5. Efluente; 6. Dispositivo de medida de gas, 7. Contador de
pulsos de gas; 8. Porto de mostraxe de gas;, 9. Porto de mostraxe de
liquido,; 10. Purga.

Incrementouse a Velocidade de Carga Organica (VCO) dende 1,5 ata 4,5 kg
DQO/m*-d diminuindo o Tempo de Residencia Hidraulico (TRH) dende 4,65 ata
1,55 dias nun periodo de catro semanas. Posteriormente abrironse os reactores e
separouse a biomasa non-adherida dos aneis mediante a inmersion suave dos
mesmos en auga. Escolléronse 25 aneis de forma aleatoria para determina-la
actividade metanoxénica especifica. A biomasa adherida (biopelicula) separouse -
mediante axitacion manual forte - dos 70 aneis e determinouse o contido en SST,
SSV e SPE. Asi mesmo, cuantificouse (SST e SSV) a biomasa suspendida, retida
entre os aneis, ¢ determinouse a suia actividade metanoxénica especifica ¢ o seu
contido en SPE. Ambolos tipos de biomasa, adherida e ocluida foron examinados
mediante microscopia electronica de varrido.
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3 Resultados e discusion

3.1 Experimentos en descontinuo

Seguiuse unha estratexia fed-batch coa finalidade de mante-la concentracién de
COT dentro do rango 0,15-1,5 g/l (Figura 4.1), que se considerou como a
concentracion habitual dentro dun reactor anaerobio operando en continuo, polo
que se evitaron condicions de sobrecarga (que poderian levar a unha acidificacion)
ou de ausencia de alimentacion. Observouse unha degradacion lixeiramente mais
rapida no caso dos viais NB, como se podia prever.

2500

2000

1500

COT (ppm)

1000 §

t(d)

Figura 4.2. Evolucion da media da concentracion de COT.

A evolucion da concentracion de NTK (Figura 4.3) sublifia a diferencia entre os
dous sistemas. O grupo NL caracterizouse por un descenso rapido do contido en
NTK, posterior a cada alimentacion e mantivose nun rango de 20-30 ppm ata a
seguinte adicion de substrato. Por outro lado a concentracion de NTK nos viais con
nitréxeno balanceado descendeu de forma gradual despois da alimentacion e en
ningin momento chegou a valores tan baixos como no outro caso, presentando
unha tendencia 6 incremento, ata valores de 400 ppm, sempre por debaixo de 1000
ppm, referidos por Hickey et al. (1991) e Soubes et al. (1994) como valor limite
para a agregacion da biomasa.

En tdédolos casos o pH estivo no rango de 8,0-8,2, debido a elevada alcalinidade
mantida dentro dos viais (en torno a 5 g CaCOs3/l) mediante a adicion de
bicarbonato. A relacion AI/AT mantivose sempre por debaixo de 0,2, o cal indica
que non houbo unha acumulacion importante de AGV (Figuras 4.4 ¢ 4.5).
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Figura 4.3. Evolucion da media da concentracion de NTK.
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Figura 4.4. Concentracion media de Figura 4.5. Concentracion media de
AGYV 24 horas despois da alimentacion. AGYV 48 horas despois da alimentacion.

En ocasions particulares, xusto despois de cada alimentacion, detectaronse
concentracions relativamente altas de acido i-valérico (aproximadamente 0,1 g/l),
sendo esto probablemente debido 4s acumulacions puntuais de acidos graxos de
cadea curta, que poderian dificulta-la degradacion dos acidos de cadea mais longa.

Os valores medios da concentracion de SSV e SST da biomasa adherida
preséntanse nas Figuras 4.6 e 4.7, e na Taboa 4.3. Estas concentracions incluen a
biomasa ¢ as substancias poliméricas extracelulares (SPE) que forman a matriz dos
agregados bacterianos (Diez et al., 1992). Resulta evidente a influencia da relacion
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C/N nestes resultados, ¢ asi 0 final da primeira semana, a biomasa adherida nos
viais NL presenta unha concentracion superior nun 150% & dos viais NB. Esta
tendencia mantense ata despois da segunda semana, sendo superada polo sistema
con nitréxeno balanceado despois da terceira semana. O final do experimento o
contido en SSV e SST da biomasa adherida nos viais con deficiencia de nitroxeno é
un 30% inferior ¢ sistema balanceado.

Taboa 4.3. Biomasa adherida: comparacion da concentracion de solidos.

SSV (mg/l) SST (mg/l) SSV/SST(%)
semana _ NL NB NL/NB NL NB NL/NB NL NB
1 48 19 2,52 62 34 1,79 77 55
2 83 55 1,50 116 74 1,56 72 74
3 176 211 0,83 222 246 0,90 79 85
4 318 446 0,71 365 521 0,70 87 85
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2. 300 300 -] -
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semana semana
Figura 4.6. Concentracion media de SSV Figura 4.7. Concentracion media de SST
da biomasa adherida. da biomasa adherida.

Tratase dun resultado moi interesante, que revela que a limitaciéon de nitréxeno
nunha primeira fase da posta en marcha do reactor incrementa a adhesion da
biomasa, o que coincide co deducido por Veiga et al. (1992) e dalgin xeito con
Thaveesri et al. (1994), que consideran que se precisa operar con concentracions
baixas de nitroxeno en forma de proteina para favorece-la agregacion. No
desenvolvemento da biomasa non-adherida nos viais NL e NB durante as duas
primeiras semanas, observaronse diferencias moi pequenas (menores do 10%),
mentres que na fase final de experimentacion houbo un crecemento moi rapido dos
microorganismos nos viais NB (Figuras 4.8 ¢ 4.9 e Taboa 4.4).
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Taboa 4.4. Biomasa ocluida: comparacion da concentracion de solidos.

SSV (mg/l) SST (mg/l) SSV/SST(%)
semana _ NL NB NL/NB NL NB NL/NB NL NB
1 3329 3094 1,08 5532 5959 0,93 60 52
2 3431 3644 0,94 7004 6772 1,03 49 54
3 3191 4610 0,69 6514 9266 0,70 49 50
4 3791 4563 0,83 8354 9016 0,93 45 51
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Figura 4.8. Concentracion media de SSV Figura 4.9. Concentracion media de SST
da biomasa ocluida. da biomasa ocluida.

A comparacion das Téboas 4.3 e 4.4 indica que a porcentaxe de SSV referidos 0s
SST ¢ apreciablemente menor no caso da biomasa non-adherida (51,6 £ 4,4 %
fronte a 78,7 £ 5,5 % para a biomasa adherida), o que se pode deber 4 acumulacion
de substancias abioticas non volatiles no lodo suspendido, como sales inorganicos
ou outros solidos procedentes do indculo.

Os resultados da analise elemental non mostraron ningunha diferencia concluinte.
Os valores medios para o carbono, nitréxeno ¢ hidroxeno mostranse na Taboa 4.5.
Preséntanse as medias ¢ longo das catro semanas, xa que non houbo variacions
significativas co tempo. A Unica diferencia ¢ debida 6 N, que resultou ser un 7,7%
superior nos viais NB, pero que en calquera caso tamén presenta unha moi pequena
varianza.

Esa diferencia na porcentaxe de nitroxeno poderia explicarse pola presencia de
SPE, que de feito presentan unha menor composicion en N que as bacterias, o
compofente fundamental do biofilme, e supofiendo unha maior composicioén de
SPE na biomasa procedente dos sistemas NL. Esto estaria de acordo coa hipdtese
de que a secrecion de SPE 6 medio esta favorecida pola limitacion de nitroxeno. Se
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cofiecesémo-la composicion exacta de bacterias e SPE, asumindo que son os Ginicos
compofientes do biofilme, poderiamos cuantificar ese incremento de N debido a
maior concentracion en SPE.

Taboa 4.5 Composicion da biomasa adherida nos viais NB e NL.

Substancia NL NB
Carbono 34,81 34,45
Nitroxeno 4,96 5,34
Hidroxeno 4,85 4,85
Taboa 4.6 Valores medios da actividade metanoxenica especifica da biomasa adherida e
ocluida.
Biomasa Adherida Biomasa Ocluida
(kg DQO/kg SSV-d) (kg DQO/kg SSV-d)
semana NL NB NL NB
1 — — 0,233 0,265
2 0,327 0,337 0,327 0,350
3 0,240 0,429 0,210 0,253
4 0,170 0,355 0,230 0,186

A actividade metanoxénica da biomasa adherida foi aproximadamente o dobre da
que presentou a biomasa ocluida nas ultimas duas semanas; de feito, nas duas
primeiras semanas os dous grupos tiveron valores moi similares. Sen embargo, a
actividade da biomasa ocluida foi moi semellante, limitandose as diferencias a un
15% (Téaboa 4.6).

3.2 Experimentos en continuo

Na Figura 4.10a e 4.10b mostrase a VCO do influente, do efluente e do biogas para
os reactores RNL/B e RNB, respectivamente, asi como a porcentaxe de
eliminacion de DQO (Figura 4.10c). A lifia vertical marca o momento de cambio
de alimentacion no reactor RNL/B. A VCO alimentada foi a mesma nos dous
reactores, co fin de poder compara-los resultados obtidos.

O reactor con nitroxeno balanceado (RNB) acadou unha maior eficiencia durante
as duas primeiras semanas. Sen embargo, unha vez que se cambiou a alimentacion
no reactor RNL/B (Figura 4.11) e se aumentou a VCO ata 5 kg DQO/m’-d, o
reactor RNL/B mostrou unha maior eficacia con porcentaxes de eliminacién de
DQO superiores 6 85 %, arredor dun 5% maiores que en RNB (Figura 4.10c), ¢
porcentaxes de conversion de DQO a metano superiores 6 90 % (Figura 4.12). O
dia 18 do experimento, aproximadamente unha semana despois de que se empezara
a alimentar substrato coa mesma relacion C/N nos dous reactores (Figura 4.11), os
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valores de TKN comenzaron a ser similares nos dous sistemas, con diferencias

inferiores 6 10%.

VCO (kg DQO/m™d)

VCO (kg DQO/m’-d)
[} [o%) N

—_
L

100

O
(=]
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% Eliminaciéon DQO
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~
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0-10 11-14 15-23 24-32
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Figura 4.10. VCO (Velocidade de carga organica) do influente (====), efluente (—)e biogds
(-*-)nos reactores a) RNL/B e b) RNB. ¢) Porcentaxe de eliminacion de DQO nos reactores

RNL/B (O) e RNB (m).
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Figura 4.11. NTK ( Nitroxeno Total Kjeldahl) no efluente dos reactores RNL/B (—) e RNB
(rem).
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Figura 4.12. Porcentaxe de metano no biogas nos reactores RNL/B (—) e RNB (====);
pocentaxe de DQO convertida en metano en RNL/B (‘®) e RNB (o).

A maior parte da DQO que permaneceu no efluente dos dous reactores
correspondeuse cos AGV (Figura 4.13), que indicaron que as bacterias hidroliticas
e fermentativas foron o suficientemente activas para poder operar coa carga
aplicada. Os 4acidos n-butirico, propidnico e acético presentaron maiores
concentracions no reactor RNL/B durante as duas primeiras semanas, con
tendencia a incrementar, mentres que nas semanas terceira e cuarta son mais baixas
no mesmo reactor. Os valores absolutos estdn no mesmo rango que nos
experimentos fed-batch, pero neste caso non se detectaron AGV de cadea longa (i-
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valérico e n-valérico) nin i-butirico, porque a hidraulica do sistema favoreceu a sta
degradacion ou ben a eliminacion.
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Figura 4.13. AGV (Acidos Graxos Voldtiles) no efluente dos dous reactores. HAc (-M-),
HPr (- a-) e HnBu (-e-).

Unha vez rematados os experimentos abrironse os reactores e caracterizouse a sua
biomasa co fin de aclara-los resultados obtidos. Na Téaboa 4.7 pddese observar que
a adhesion 6 soporte viuse favorecida nun 26-36 % co seguimento da estratexia
NL/B, mentres que non se observaron diferencias importantes na concentracion de
biomasa ocluida. Ainda que, habitualmente, un exceso de nitréxeno favorece o
crecemento da biomasa, a limitacion a curto prazo no reactor RNL/B non afectou
negativamente o crecemento dos microorganismos durante a operacion posterior.
Ademais, a limitacion de nitroxeno deu lugar, como era previsto, a un maior
contido en SPE nos lodos (Taboa 4.7), que poden se-los causantes da maior
adhesion obtida.

Taboa 4.7. Concentracion, actividade e capacidade metanoxénica da biomasa adherida e
ocluida dos dous reactores.

RNL/B RNB
Adherida  Ocluida  Adherida  Ocluida
SST (g/1) 1,28 10,99 0,94 12,82
SSV (g/1) 0,99 8,04 0,69 8,27
SPE - proteina (mg/g SSV) 42,64 562 32,06 4,21
SPE - polisacaridos (mg/g SSV) 4,32 575 3,71 1,95
AME (kg DQO/kg SSV-d) 0,73 0,39 0,69 0,32
Capacidade metanoxénica (kg DQO/d) 0,72 3,14 0,48 2,65

A observacion microscoOpica mostrou as caracteristicas de ambolos tipos de
biomasa, adherida e ocluida (Figura 4.14) se viron afectadas pola estratexia de

4-140



Influencia da relacion C/N...

alimentacion. A limitacion da relacion C/N favoreceu a produccion de estructuras
filamentosas, que poderian promove-la agregacion da biomasa e polo tanto a
adhesion da primeira capa da biopelicula.

Figura 4.14. Fotografias de Microscopia Electronica de Varrido. a) Biomasa adherida do
reactor RL/NB; b) Biomasa adherida do reactor RNB; c¢) Biomasa ocluida do reactor
RNL/B; d) Biomasa ocluida do reactor RNB. As barras corresponden a 10 um.

A hipotese formulada Sam-Soon et al. (1987) sobre a pelletizacion da biomasa
parece non ser valida para estes resultados, xa que neste caso obtivose unha maior
adhesion, asi como unha mellor agregacion en ausencia dun dos requirimentos
supostos, que seria o exceso de nitrdxeno. Sen embargo, estes resultados apoian,
dalgunha maneira, as conclusions obtidas por Thavessri et al. (1994) referidas 6
efecto da relacion C/N sobre a granulacion de lodos.

Tendo en conta o potencial metanoxénico total dos dous reactores
(calculadas multiplicando a actividade metanoxénica especifica polo contido en
biomasa, mostradas na Taboa 4.7), podese observar que a mellora obtida na
eficiencia do reactor adoptando a nova estratexia debeuse 6s dous tipos de
biomasa. E importante sublifiar que estas capacidades metanoxénicas méaximas
tedricas son moi proximas a produccion real de metano obtida nos dous reactores
(Téboa 4.8), o que indica que non houbo problemas de transferencia de materia ou
de mestura.
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Taboa 4.8. Capacidades metanoxénicas teorica (CMT) e real (CMR) obtidas nos reactores

RNL/B e RNB.

RNL/B RNB
CMT (kg DQO/d) 3,86 3,13
CMR (kg DOO/d) 431 4,05
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4 Conclusions

Neste capitulo proptixose unha nova estratexia de posta en marcha, baseada na
modificacion da relacion C/N da alimentacion. Consiste en manter unha
alimentacion baixa en nitroxeno durante as duas primeiras semanas de operacion e
un posterior cambio a unha alimentacion balanceada en nitroxeno. Esta estratexia
implementouse nun reactor filtro anaerobio (FA) a escala de laboratorio e probouse
durante un mes, comparando os resultados cos obtidos nun reactor alimentado con
substrato balanceado en Nitroxeno dende a posta en marcha.

A limitacion en Nitroxeno na alimentacion a un reactor anaerobio de biopelicula
durante a primeira fase da posta en marcha favoreceu a adhesion bacteriana, ainda
que cando esta limitacion se prolongou, resultou nun crecemento mais baixo da
biomasa. Tamén se comprobou que non houbo un descenso significativo na
concentracion de biomasa suspendida nin nas actividades metanoxénicas
especificas, asociado coa maior adhesion durante este curto periodo.

De acordo co que se observou, asumiuse que unha deficiencia de nitréxeno
promoveu unha maior produccion e liberacion 6 medio de SPE, que poden ser
particularmente beneficiosas para a adhesion da primeira capa de microorganismos.

A nova estratexia permitiu obter unha maior adhesion da biomasa sobre o soporte
(36 % maior en SSV), ainda que as concentracions de biomasa ocluida se
mantiveron, sendo maior en ambolos casos a actividade metanoxénica especifica
dos lodos. Como resultado, a capacidade metanoxénica do reactor foi un 20%
maior que a correspondente 6 sistema alimentado con substrato balanceado.

A estratexia poderia implementarse en sistemas a maior escala, Xxa que non se
atoparon desvantaxes no seu emprego. Dende un punto de vista practico, e tendo en
conta que unha relacion C/N dada poderia obterse mediante a adicion dunha fonte
de Carbono (p.e. azucres), a sua aplicacion seria bastante econdmica e polo tanto
xustificada en casos reais, xa que non existen problemas asociados coa
dispoiiibilidade de substratos limitados en nitroxeno.
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Capitulo 5

Estratexias de posta en marcha automatica aplicadas a
reactores UASB

Resumo

Neste capitulo ponse a punto un sistema que permite facilita-la posta en
marcha automatica dun reactor anaerobio, neste caso un UASB, tratando auga
residual sintética con diferentes concentracions de materia organica.

O caudal de biogas producido medido on-/ine é a variable empregada para levar a
cabo o control nun sistema que introduce a alimentacidén 6 reactor en pulsos. O
sistema precisa doutras variables que tefien que ser introducidas por teclado no PC,
como a porcentaxe de metano no biogas ou a DQO da alimentacion. Os parametros
empregados como criterio de actuacion son a porcentaxe de carga organica residual
que permanece no reactor sen metanizar (% CO,) € o multiplo do tempo de espera
minimo entre dous pulsos de gas consecutivos, £.

Traballando cunha auga cunha DQO de 22 g/I, acadouse unha velocidade de carga
organica de influente de 9 kg DQO/m’-d cunha eficacia de eliminacion da DQO
superior 6 90 % tras 33 dias de operacion, sendo o propio sistema o que regulaba o
aumento ou a baixada do caudal da alimentaciéon en funcidén dos parametros de
control.

A principal limitacién do sistema desenvolvido € o feito de ter que asumir un valor
de % CO,, como parametro de actuacion. Por este motivo, modificouse o
protocolo para poder operar con alimentacion en continuo, Xa que €so permitiria
establecer un intervalo da porcentaxe de velocidade de carga organica residual
(VCO,e) de actuacion no lugar dun valor tnico, o cal lle da unha maior
flexibilidade 6 sistema. Operando con esta estratexia, acadouse unha velocidade de
carga de influente de 9-12 kg DQO/m’-d cunha eficacia de eliminacién da DQO
superior 6 95 % en 41 dias de operacion, traballando entre uns valores limites da
VCO, entre 0 40 € 0 50%, e finalmente do 50-70 %.
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1 Introduccion

1.1 Reactor UASB (Upflow Anaerobic Sludge Blanket)

O sistema Upflow Anaerobic Sludge Blanket (UASB) representa unha tecnoloxia
probada e adecuada para o tratamento anaerobio dun amplo rango de efluentes
industriais e wurbanos, incluidos aqueles que contefien compostos
toxicos/inhibitorios. O proceso tamén se pode aplicar 6 tratamento de augas
urbanas con temperaturas tan baixas como 14-16 °C e ainda menores. O concepto
de reactor UASB foi desenvolvido nos anos 70 (Lettinga et al., 1980) e hoxe en dia
¢ o mais popular dos sistemas anaerobios de alta carga para o tratamento de augas
residuais con moitos reactores operando no mundo.

A vantaxe do reactor UASB, comparado con outros sistemas de tratamento
anaerobio, ¢ a capacidade de reter altas concentracions de biomasa a pesar da
elevada velocidade ascensional aplicada e da produccion de biogas.
Consecuentemente, o reactor pode operar a tempos de retencion hidraulicos
pequenos, xa que a retencion do lodo € bastante independente, nun amplo rango, do
tempo de retencion hidraulico. A operacion estable nestas condicions require dunha
biomasa moi activa ¢ con boas propiedades de sedimentacion. Nos reactores
UASB, a biomasa ¢ retida en forma de agregados chamados granulos, formados a
partir da auto-inmobilizacidén natural das bacterias. Este tipo de inmobilizacién non
emprega ningun material de soporte. A formacion e a estabilidade dos granulos son
esenciais para a operacion estable do equipo.

1.2 Desefio do proceso UASB

O reactor UASB (Figura 5.1) esta tipicamente dividido en catro compartimentos:
(1) leito de lodos granulares; (2) leito fluidizado ou leito de lodos floculentos; (3)
separador gas-solido; e (4) zona de sedimentacion. A auga residual entra pola parte
inferior do reactor e pasa a través do leito de lodo granular localizado na parte
inferior do reactor. Nesta zona os compostos organicos son bioloxicamente
degradados 6 tempo que se produce o biogas. Na zona superior ¢ xusto encima do
leito de lodos, existe unha zona fluidizada, denominada blanket, que surxe da
producciéon de gas, na que pode continua-la degradacion bioldxica. O biogas
separase do liquido no separador gas-solido (SGS), a partir do cal os granulos con
boas propiedades de sedimentacion volven ¢ leito de lodos a través da zona
fluidizada, mentres que a biomasa dispersa ¢ lavada co efluente. En principio, o
desefio do SGS pode ser simple e non ten que supoiier , necesariamente, unha parte
moi cara do reactor.
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1.2.1. Separador gas-solido (SGS)

Os obxectivos mais importantes do SGS para reactores UASB que tratan augas
residuais solubles pédense resumir nos seguintes:

e  Separar ¢ descarga-lo biogas do reactor.
e  Facilitar 6 lodo a volta 6 dixestor.

e  Servir como unha especie de barreira para a expansion rapida e excesiva do
blanket (que esta fundamentalmente composto por lodo floculento) dentro
do sedimentador.

e  Aportar un efecto de limpeza.
e Evita-lo lavado da biomasa granular que flota.

Biogas

Efluente

Figura 5.1. Reactor UASB

As linas que compre seguir para o desefio deste tipo de dispositivos son as
seguintes:
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e O angulo do sedimentador (parede inclinada do colector de gas) debe estar
entre 45 ¢ 60°.

e A area superficial das aperturas entre os colectores de gas debe se-lo 15-
20% da érea do reactor.

e A altura do colector de gas debe estar entre 1,5-2 m para alturas de reactor
de 5-7 m.

e A interfase liquido-gas debe manterse no colector de gas para facilita-la
liberacion e recollida das burbullas de gas, asi como para evita-la
formacion dunha capa de suciedade.

e A parte superior das pantallas instaladas debaixo das aperturas deben ser de
10-20 cm para evitar que as burbullas de gas que soben cheguen ¢
compartimento de sedimentacion.

e Xeralmente, as pantallas para formacion de escuma deben instalarse en
fronte 6 reborde de saida do efluente.

o O diametro dos tubos de saida de gas debe se-lo suficiente para garanti-la
facil eliminacion de biogas do dispositivo de recollida do mesmo,
particularmente no caso de formacién de escuma.

e Na parte superior da zona de recollida do gas debe haber entradas para
antiescumante no caso de tratar augas que dean lugar a formacion de
escuma.

E preciso tomar medidas especiais para tratar efluentes con altas concentracions de
proteinas ou graxas. A presencia destes compostos estimula a formacion de escuma
e a flotacion do lodo, e como consecuencia o lavado da biomasa.

A formacion dunha capa grosa de suciedade na campana de biogas pode ocasionar
alguns problemas porque dificulta a saida do biogés. Esto poderia ocasionar unha
fuga parcial de biogas a través do sedimentador, o que é obviamente prexudicial
para a sedimentacion do lodo. Para elimina-las capas de suciedade pddese aplicar
succion introducindo un tubo curvado a través da campana de gas que se ira
desprazando, 6 tempo que se aspira lentamente, por todo o dispositivo SGS.

O SGS constitie un accesorio esencial nun reactor UASB. O lavado das particulas
de lodo que flotan pode evitarse de forma efectiva, para augas residuais de carga
baixa e media, instalando unha pantalla en fronte 6 reborde de saida do efluente.
Nos casos en que se traballe con cargas moi altas, a presencia de gas dentro dos
agregados de lodo pode provocar na biomasa un efecto de flotacion considerable.
Neste caso, faise necesario o desefio de SGS especiais. Alguns reactores UASB a
escala industrial, e tamén no caso de reactores UASB con circulacion interna,
empregan separadores de gas multi-etapa bastante sofisticados (Vellinga et al.,
1986). Para rete-lo lodo granular que flota poderia resultar atractivo o emprego dun
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SGS tipo malla (Lettinga ef al., 1983; Hong Yucai, et al. 1988; Rinzema, et al.,
1993a, b), especialmente para o tratamento de augas de moi baixa carga a
velocidades de carga organica moi elevadas (TRH < 1-2 horas). Para o tratamento
de augas urbanas, nas que xeralmente non se aplican velocidades de carga tan
elevadas, o contacto entre a auga residual e a biomasa pode ser un factor limitante,
porque a produccion de gas mantense tan baixa que pode facerse necesario aplicar
axitacion mecénica.

1.2.2 Retencion de biomasa

Un aspecto clave na biotecnoloxia moderna ¢ a inmobilizacion bacteriana. A alta
retencion de lodo requirida nos sistemas de tratamento anaerobio, soamente se
pode acadar mediante a inmobilizacion de biomasa. Sen embargo, no tratamento
anaerobio, non se trata soamente de inmobilizar un tipo de bacterias, senéon tamén
de desenvolver e inmobilizar consorcios bacterianos equilibrados. Esto é preciso
porque na dixestion anaerobia existen varias reaccions de conversion sintroficas, e
a presencia de elevadas concentracions de intermedios de reaccion especificos pode
ser prexudicial, asi como o efecto dalguns factores ambientais como o pH ou o
potencial Redox.

A mais importante vantaxe do proceso UASB, que non necesita dun soporte
especifico, pode ser tamén unha das mais importantes desvantaxes. O concepto de
reactor anaerobio de leito de lodo baséase na idea de que o lodo anaerobio ten
inherentemente boas propiedades de sedimentacion, sempre que non sexa sometido
a axitacion mecanica forte (Lettinga et al., 1980; Lettinga, 1995). Por esta razon,
nos reactores UASB, ou ben se omite completamente a mestura mecanica, ou ben
se aplica con intensidades moi baixas e/ou de forma intermitente. O sistema UASB
convencional baséase na axitacion levada a cabo pola produccion do propio gas e
incluso na distribuciéon da alimentacidon na base do reactor para acada-lo contacto
requirido entre a auga residual e o lodo. Nalglins casos a velocidade ascensional
necesaria acadase recirculando parte do efluente.

7

Os agregados de lodo mantéfiense separados debido & influencia do biogas
ascendente que favorece a mestura necesaria para obte-lo contacto desexado. En
reactores altos, a elevadas velocidades de carga organica, a mestura € moi boa, sen
ter que sufri-los lodos un estrés mecéanico. Os agregados de lodo dispersos poden
ser retidos o suficientemente ben dentro do reactor mediante a separacion do biogas
empregando un sistema de recollida de gas que, como se dixo anteriormente,
estaria situado na parte superior do reactor. O biogas ¢ liberado do sistema a través
deste dispositivo, xerando asi un sedimentador nesta zona do reactor. As particulas
de lodo poden agregarse e sedimentar aqui, volvendo asi ¢ interior do dixestor, a
pesar da relativamente alta velocidade superficial do liquido (e da turbulencia do
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liquido) predominante nas zonas de saida do gas. Para o apropiado desefio e
aplicacion dos sistemas de tratamento anaerobios, resulta esencial cofiecer e
entende-los aspectos tecnoloxicos do proceso, asi como a bioquimica e a
microbioloxia da dixestion anaerobia.

A retencion de lodo en reactores UASB (xeralmente moi boa) baséase no
atrapamento bacteriano dentro, sobre ou entre as particulas de lodo, € na
inmobilizacion bacteriana por un mecanismo de (auto-)aglomeracién e adhesion
dos microorganismos a materiais soporte presentes no propio lodo. A granulacion
de lodo ¢ importante para a posta en marcha dun reactor UASB, por exemplo no
caso dunha posta en marcha empregando lodo anaerobio floculento de actividade
metanoxénica especifica relativamente baixa.

1.3 Granulacion

A granulacion € un proceso completamente natural que ten lugar en sistemas onde
se dan as condicions necesarias, como a presencia de substratos fundamentalmente
solubles e a operacion con fluxo ascendente. De calquera maneira, non € preciso
para un enxefieiro entender en profundidade a complexidade do fendémeno de
granulacion: ¢ suficiente con sublifar algunha das suas caracteristicas. A
granulacion en sistemas UASB ten lugar a calquera temperatura (Lettinga, 1995),
xa sea no rango mesofilo (Hulshoff Pol & Lettinga, 1986), termoéfilo (Van Lier, et
al. 1994, 1996) ou psicrofilo (Van der Last & Lettinga, 1992). A granulacion, en
esencia, atopa a stia base no feito de que o crecemento bacteriano esta restrinxido a
un numero limitado de nucleos de crecemento. Para entende-las razéns polas que a
granulacion ten lugar, debemos considera-los seguintes puntos:

e A presencia no lodo de partida de nucleos de crecemento, como materiais
orgdnicos e inorganicos, que sirvan como soporte inerte 0s agregados
bacterianos.

e A materia finamente dispersa, incluindo bacterias viables, ira
desaparecendo do sistema ¢ ir incrementando as velocidades superficiais
de liquido e de gas, forzando asi a formacion de biopeliculas e/ou
agregados.

e O tamafo dos agregados e/ou o espesor do biofilme son limitados, e
dependen das forzas externas que se exercen sobre as particulas/pelicula
(p.e. esforzo). Por iso habera un proceso temporal polo cal as
particulas/peliculas se romperan e daran lugar & xeracidon doutras novas.

e Os nucleos de crecemento secundario retidos aumentardn en tamafo e
tamén en densidade. O crecemento non esté restrinxido &s capas externas,
senon que tamén tén lugar no interior dos agregados. Desta maneira os
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agregados iran medrando co tempo ata chegar un momento en que
romperan e os fragmentos daran lugar a unha nova xeracion, etc.

e  Os granulos iran evolucionando ata chegaren a unha fase “madura”. No
proceso de maduracion dos granulos filamentosos voluminosos,
predominantes nas etapas iniciais do proceso de granulacion, iran
desaparecendo e seran desprazados por granulos densos. Xeralmente, nun
lodo granular maduro hai ausencia de granulos filamentosos.

A pesar de que existe bastante informacion sobre a formacion de granulos, a
primeira fase de posta en marcha nun reactor UASB segue a ser unha materia
delicada e que se prolonga durante un espacio de tempo considerable. Con respecto
0 caracter complexo da dixestion anaerobia, ¢ mais en particular 6 proceso de
xeracion de biomasa, seria desexable que a posta marcha fose levada a cabo por
operadores con suficiente coflecemento e experiencia, ou polo menos deberian
segui-lo proceso de cerca, nesta primeira fase.

Téfiense descrito varios tipos de conglomerados microbianos, como granulos,
pellets e floculos, sen que exista unha distincion clara entre eles. O diametro dos
granulos de lodo varia entre 0,14 ¢ 5 mm (Fukuzaky et al., 1991a, b, c; Grotenhuis
et al., 1991a, b; Koornneef et al., 1990; Kosaric et al., 1990; Schmidt & Ahring,
1993; ten Brummeler et al., 1985; Wiegant & de Man, 1986), dependendo do tipo
de auga residual tratada e das condicions de operacion. Os granulos cultivados en
substratos acidificados, como acetato, son xeralmente mais pequenos que oS
granulos que medran en substratos acidoxénicos (Kosaric ef al., 1990; Schmidt &
Ahring, 1993; ten Brummeler et al., 1985; Wiegant & de Man, 1986).

A velocidade lineal do liquido, a cal un granulo cun volume e unha
densidade dados, ¢ lavado e arrastrado fora do reactor, pode estimarse pola lei de
Stokes.

Dglp, -
v, = M seRe <2
18p
L6 70714
v, = 0,153[%} se 2 <Re <400
urp

onde:
Re numero de Reynolds (p,V,D/p)
Vi velocidade de sedimentacion (m/s)
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aceleracion do campo gravitatorio (m/s°)
diametro do granulo (m)

NSRS

densidade da auga (kg/m’)
ox densidade do granulo (kg/m’)
y7, viscosidade do liquido (kg/m s)

As velocidades de sedimentacion para lodo granular que aparecen na bibliografia
estan no rango de 18-50 m/h (Andras et al., 1989; Dolfing et al., 1985). Desta
maneira podemos dividi-lo lodo granular en tres fraccions basedndonos nas
velocidades de sedimentacion referidas: unha fraccion de sedimentacion pobre (en
torno a 20 m/h), unha fraccion con velocidade de sedimentacion aceptable (entre
20 e 50 m/h) e unha fraccion con velocidade de sedimentacion boa (superior a 50
m/h). Un lodo granular satisfactorio contén fundamentalmente lodo con
caracteristicas correspondentes as ultimas duas fraccions. As densidades tipicas dos
granulos son de 1,03 a 1,08 kg/m® (Hulshoff Pol et al., 1983), pero tamén aparecen
valores por encima de 1,4 kg/m’ na bibliografia (Fukuzaky et al., 1991a, b, c).

Os minerais inorganicos ou o contido en cinsas dos granulos varia dende o 10 6
90% do peso seco, dependendo da composicion da auga residual e das condicions
do proceso. Sen embargo, pddense facer algunhas xeralizacions. Baixo condicidons
mesofilas, os granulos que medraron nunha auga residual complexa tefien un
menor contido en cinsas (Ahring et al., 1993; Alphenaar et al., 1992; Dolfing et al.,
1985; Ross, 1984; Schmidt & Ahring, 1993; Wu et al., 1991) que os granulos que
medraron en substratos simples, como acetato, propionato ou butirato (Ahring et al.
1993; Alibhai & Forster, 1988; Fukuzaki et al., 1991a, b, c¢; Grotenhuis et al.,
1991a; Schmidt et al., 1992; Schmidt & Ahring, 1993). Ademais, os granulos
medrados en substratos complexos son frecuentemente mais grandes que os
granulos que medraron en substratos simples. Un estudio comparando os granulos
procedentes de dous reactores UASB idénticos, operando baixo as mesmas
condicidns, pero a diferentes temperaturas, mostrou que o contido en cinsas era 1,5
veces maior nos granulos do reactor termofilo, mentres que os granulos do reactor
meso6filo eran mais grandes (Schmidt & Ahring., 1994). A correlacion entre a
densidade e o contido en cinsas mostrou que un incremento na densidade pode
explicarse por un incremento no contido en cinsas.

Os compoiientes principais das cinsas dos granulos son calcio, potasio e ferro. O
efecto estabilizante dos precipitados de calcio e potasio foi confirmado mediante
experimentos nos que o calcio e o potasio se eliminaron dos granulos. Esto levou a
un descenso na consistencia e nalgins casos 4 desintegracion do granulo
(Grotenhuis et al., 1991Db).
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Unha das caracteristicas do lodo granular é a de presentar elevadas actividades
metanoxénicas especificas (AME), estando os valores caracteristicos entre 0,5¢ 2 g
DQO-CH4/g SSV-d. A actividade do lodo granular pode aparecer inhibida por altas
concentracions de acidos graxos (Winther-Nielsen & Ahring, 1990).

O reconto do niimero total de bacterias nos granulos tense feito de moitas maneiras.
O reconto directo di unha concentracion de células tipica de 510" a 1.4-10"
células/ml granulos (Ahring et al., 1993; Beeftink & Staugaard, 1986; Schmidt et
al., 1992; Wu et al., 1991). Sen embargo, estas técnicas non aportan informacion
acerca do numero e da activade dos diferentes grupos troéficos nos granulos.

A técnica do nimero mais probable (NMP) da unha idea do nimero de bacterias
nos diferentes grupos troficos. Nalgiuns estudios de NMP identificaronse cultivos
de metanoxenos tipicos como Methanobrevibacter sp., Methanospirillum sp.,
Methanothrix sp., e Methanosarcina sp. e bacterias sintroficas como
Syntrophobacter sp., Syntrophomonas sp., € Pelobacter sp. Tamén se atoparon
bacterias sulfato-reductoras (Desulfovibrio sp., € Desulfobulbus sp.) (Grotenhuis et
al., 1991b). A técnica NMP tén as stias limitacions debido a que os granulos deben
desintegrarse, destruindo a organizacion das diferentes especies dentro do granulo
e, polo tanto, as interaccions entre as especies.

As especies metanoxénicas acetoclasticas mais importantes nos granulos son
Methanosarcina e Methanothrix. Methanosarcina sp. medra xeralmente formando
agregados longos de 1-3 mm de diametro. Estes agregados consisten nun gran
numero de células individuais rodeadas por unha parede grosa. Methanosarcina sp.
usa diferentes substratos metanoxénicos, incluindo o acetato, metanol, metilaminas
e algunhas veces H,/CO,. Methanothrix sp. ¢ un organismo filamentoso que
soamente medra en acetato. Methanosarcina sp. presenta velocidades maximas de
crecemento en acetato maiores que Methanothrix sp., pero os valores de K,, en
acetato para Methanothrix sp. son de 5 a 10 veces madis pequenos que para
Methanosarcina sp. (Jetten et al., 1992; Zinder, 1990). Estes datos cinéticos
indican que unha seleccion de granulos na que hai fundamentalmente Methanothrix
sp. deberia verse favorecida a concentracions baixas de acetato en estado
estacionario. Sen embargo debe sinalarse que Methanosarcina sp., a diferencia de
Methanothrix sp., ten a capacidade de empregar diferentes substratos
metanoxénicos, € polo tanto o seu papel nos reactores anaerobios non estd
soamente baseado no metabolismo do acetato.

Tendo en conta que Methanothrix sp. € Methanosarcina sp. compiten por acetato e
coflecendo as suas constantes cinéticas, pddese deducir que a operaciéon a
concentracions baixas de substrato (modelo de reactor continuo de tanque axitado)
favorece a presencia de Mehanothrix (baixa L, e baixa K). Da mesma maneira a
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operacion a altas concentracions de substrato (fluxo en piston) favorece a presencia
de Methanosarcina.

Usando un modelo cinético de Monod, podese ve-la tendencia dos dous
grupos troficos previamente mencionados, tal € como se mostra na Figura 5.2.

B S
/’l ILIITL KS + S
onde:
u velocidade especifica de crecemento
Um velocidade especifica maxima de crecemento
K, constante de afinidad por el substrato
=0,13d""
Hon Methanotrix sp.
K, =0,037 g DQO/L
=045d""
Hom Methanosarcina sp.
K, =035 g DQO/L
03
= 025+
g
§ 02+
£
3
g 0,15 +
£ 01+
<
2005+
2
0 e
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5
Acido acético (g DQON)
—— Methanothrix sp. Methanosarcina sp.

Figura 5.2. Efecto da concentracion de substrato sobre a velocidade de crecemento
especifico de Methanothrix sp. e Methanosarcina sp.

Alguns autores tefien sinalado a importancia de Methanothrix sp. no
desenvolvemento dos granulos en reactores UASB. Semella que os filamentos que
forma Methanothrix sp. subministran unha rede de partida no granulo, 4 cal se van
asociando outras bacterias. Dende un punto de vista xeral, Methanothrix sp.
mellora a granulacion e¢ da lugar a un reactor mais estable na sta operacion
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(Wiegant & de Man, 1986). Sen embargo, téfiense observado diias morfoloxias
diferentes nos granulos de Methanothrix sp.: un bacilo en fragmentos de catro a
cinco células; e unha de tipo filamentoso, que consiste en grupos longos de bacilos
multicelulares (Hulshoff Pol ef al. 1982; ten Brummeler et al., 1985; Wu et al.,
1993). En condicions mesoéfilas, debe evitarse o tipo filamentoso xa que pode levar
4 flotacion do lodo durante a etapa de posta en marcha e polo tanto, ¢ lavado da
biomasa do reactor. Este fendmeno pddese observar frecuentemente cando hai
limitacion de substrato.

Forster (1992) encontrou que, en reactores UASB, a relacion
Methanosarcina:Methanothrix non esta relacionada coa concentracion de acetato,
indicando que debe haber outros factores que infliien na seleccion, como poden se-
la concentracion de nutrientes e micronutrientes e a carga hidraulica.

Para estudia-la estructura dos granulos, pddese empregar microscopia electronica
de varrido. Ténense observado frecuentemente cavidades e buratos na superficie
(Guiot et al., 1992; MacLeod et al., 1990; Morgan et al., 1991). Pénsase que estas
cavidades permiten a saida do biogas e posiblemente serven como conductos de
entrada s nutrientes 6 interior do granulo. Na parte exterior predominan as
bacterias hidroliticas e/ou acidoxénicas, mentres que bacterias do tipo
Methanothrix son as dominantes na parte interior. A organizaciéon interna dos
diversos grupos troficos dentro do granulo semella depender da composicion da
auga residual e da ruta metabdlica dominante. En granulos desenvolvidos en augas
residuais complexas, pédese observar unha orientacion espacial, en contraste co
que sucede nos granulos que medraron nun substrato simple, como pode se-lo
acetato. E posible que esta organizacion interna nos granulos que medraron en
substratos complexos sexa beneficiosa para a 6ptima degradacion dos substratos e
dos productos intemedios.

A adhesion microbiana ou a granulacion, esto €, cando unha célula se adhire a unha
superficie ou a outra célula, pédese definir en termos da enerxia implicada na sua
formacion. Podese dicir que unha célula estd adherida cando se require de enerxia
para separala e facer que volva ¢ seu estado inicial de illamento (Rutter et al.,
1984). Pdédese dicir que o lodo granular ¢ unha biopelicula esférica e de feito
existen similitudes entre os procesos de formacion de biopelicula e de granulacion.

O desenvolvemento inicial dunha biopelicula ou dun granulo poédese dividir en
catro etapas:

e Transporte das células a superficie dun material inerte sen colonizar ou ata
outras células (denominadas no sucesivo substratum);

e Adsorcion inicial reversible 6 substratum mediante forzas fisico-quimicas;

e Adhesion irreversible das células 6 substratum por medio de apéndices
microbianos e/ou substancias poliméricas; e
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e Multiplicacion das células e desenvolvemento dos granulos.

A célula pode ser transportada ata o substrato mediante un ou a combinacion de
varios mecanismos: por difusion (movemento browniano), transporte convectivo
no liquido, flotaciéon no gas, sedimentacion ou transporte activo debido a flaxelos.
Sen embargo, en sistemas acuosos como o UASB, resulta dubidoso que os flaxelos
teflan algunha importancia no transporte, excepto en casos de distancias moi
pequenas. A adsorcion inicial pode producirse pola colision entre as células e a
superficie das macromoléculas. O substrato pode consistir en agregados
bacterianos presentes no lodo, pero tamén materiais organicos ou inorganicos que
funcionan como nucleos de crecemento. Normalmente a adsorcion inicial ¢ un
proceso fisico-quimico reversible, pero pode levar 4 inmobilizacién das bacterias.
Podense dar tres posibles situacions entre as células e o substratum: i) unha
atraccion débil, reversible, cando as células estan localizadas a unha certa distancia
do substratum; ii) repulsion cando predominan as interaccions electrostaticas; e iii)
unha atraccion forte irreversible cando son predominantes as forzas de van der
Waals (Gantzer et al., 1989). Xeralmente, a adsorcién inicial ten lugar cando se da
o primeiro caso, ¢ a adhesion irreversible establécese por enlaces fortes entre o
substratum e e as células microbianas via substancias poliméricas ou outras
estructuras de unidon. Cando se produce a adhesion bacteriana comenza a
colonizacién. O proceso de granulacion que ten lugar a continuacion depende da
division celular e da adhesion de novas bacterias procedentes da fase liquida. A
matriz granular pode tamén conter macromoléculas estraias que quedaron
atrapadas, como € o caso de precipitados. A organizacion das bacterias nos
granulos pode facilita-la transferencia de substratos e productos. Varios
investigadores suxeriron que o material precursor dos granulos son células de
Methanotrix sp. nunha estructura aberta filamentosa. Estes filamentos poden
funcionar como centros de nucleacion para o posterior desenvolvemento do
agregado.

Durante moitos anos, foi unha opinion xeral o feito de que os metandxenos
acetoclasticos Methanotrix eran criticos para a estructura e mantemento dos
granulos metanoxénicos. Sen embargo, varios investigadores encontraron que
Methanosarcina sp. pode te-lo mesmo grao de importancia no proceso de
granulacion, especialmente as bacterias productoras de polimeros extracelulares.
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2 Materiais e métodos
2.1 Montaxe experimental

Empregaronse dous reactores UASB idénticos de vidro, referidos como RA
(Reactor Automatico) ¢ RM (Reactor Manual) cun didmetro interno de 60 mm,
unha altura total de 335 mm e un volume util de 0,8 I (Viear). O Separador Gas-
Solido (SGS), situado na parte superior dos reactores, permite a retenciéon dos
solidos que poidan sair co gas liberado, ¢ a sia sedimentacion ata a zona de
dixestion. Os reactores dispofien de dous puntos de mostraxe distribuidos ¢ seu
longo, ademais dos situados nas canles de entrada e de saida do mesmo. Na Figura
5.3 méstrase un esquema dos dixestores coas stias caracteristicas xeométricas.

108

Efluente

120
o]
355

Puntos de mostraxe

o
220

Figura 5.3. Reactores UASB.

O gas producido secouse nun dispositivo de retenciéon recheo con particulas de
silica-xel e posteriormente determinouse o seu caudal. O caudalimetro empregado
(Veiga et al., 1990) constaba de dias columnas de vidro de 135 mm de altura e 15
mm de diametro interno (d.i.), os extremos inferiores do cal estaban directamente
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comunicados. As dias columnas de vidro estaban tamén comunicadas por unha
valvula hidraulica de 5 mm de diametro interno en forma de U. O extremo mais
longo da U sae da metade da columna I, entra na columna II pola stia parte inferior,
chegando ata a stia metade o extremo mais curto do U (Figura 5.4). As columnas
contefan unha disolucion lixeiramente salina cun nivel inicial idéntico en ambas,
indicado polas lifias descontinuas na Figura 5.4. O gas procedente do dixestor entra
pola parte superior da columna II, empuxa o nivel de auga da columna provocando
a suba do mesmo na columna I. O volume de auga desprazado polo gas en cada
ciclo denominouse "volume 1util". Os dous electrodos de aceiro inoxidable da
columna I estaban conectados en serie cun contador de pulsos electromecanico que
computaba un paso cada vez que o liquido da columna I pecha o circuito ¢ alcanza-
lo electrodo mais curto (o emprego de corrente alterna evita a electrolise e os
problemas asociados 4 polaridade do electrodo). O dispositivo foi construido de
maneira que, inmediatamente despois do peche do circuito, o gas acumulado na
columna II poida pasar 4 columna I e & atmosfera, a través do tubo en forma de U.
Desta maneira o liquido volve 6 seu nivel inicial, interrompendo o circuito
eléctrico. Este sistema ¢ barato, facil de construir e permite un funcionamento a
longo prazo sen ningun tipo de mantemento.

(1]

.

v 7
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columna I columna II

-
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Figura 5.4. Esquema do caudalimetro de gas.

atiH
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A temperatura dos reactores mantivose a 37+1 °C mediante duas lampadas
de infravermello de 250 W cada unha, as cales se activaban mediante un termostato
conectado a un sensor de temperatura no interior dos reactores.
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A alimentacion foi subministrada 6s reactores mediante bombas peristalticas de
velocidade fixa (Masterflex Cole Pharmer Mod. 7021-24) equipadas con tubos
Masterflex Phar-Med 6485-16, no caso dos experimentos con modo de
alimentacion descontinuo, ¢ de velocidadede variable (Masterflex Cole Pharmer
Mod. 7519-10) con tubos de silicona Ismatec 7624-22 no caso dos experimentos
levados a cabo con alimentacion en continuo.

Para a recirculacion empregouse unha bomba peristaltica Masterflex Cole Pharmer
Mod. 7554-20 de velocidade variable (6-600 r.p.m). A bomba dispon de dous
cabezais que permitiron o uso dunha soa bomba para os dous reactores, asegurando
un caudal de recirculacion igual en ambolos sistemas. Os tubos empregados foron
Masterflex Phar-Med 6485-15.

O emprego dunha tarxeta de adquisicion AT-MIO-16L-25 Mod. 776245-03,
subministrada por National Instruments, permitiu a adquisicion e saida de sinais
usando LabWindows como software.

2.2 Software de arranque en descontinuo

O sistema denominado automatico estd xestionado por un programa escrito en
linguaxe C++ e implementado nun PC-386 (apartado 1 do apéndice). As
caracteristicas mais relevantes deste programa son o reducido niimero de variables
empregadas e a sua capacidade para controla-la alimentacion 6 reactor baseandose
na produccion de metano.

Cando o liquido da columna I do caudalimetro de gas alcanza o electrodo superior,
cérrase o circuito eléctrico ¢ o sinal (convertido de 220 V a 6 V por un
transformador AC-DC) ¢ recibido polo PC a través da tarxeta de adquisicion. A
rutina que valida este sinal era un lazo que chequea a voltaxe de chegada: se se
superaba o valor de 5 V, o programa conta un pulso de gas e leva a cabo o balance
de materia no sistema. Esquematicamente pddese escribir:

COip = COgf + COgys T COcet + COye [kg DQO]
(3.1)

onde:

COiy carga organica do efluente

COq¢ carga organica del efluente

COgs carga organica convertida en metano
CO. carga organica consumida no crecemento celular
CO,. carga organica acumulada no reactor
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A carga organica alimentada 6 reactor (COj,) en cada pulso de alimentacion,
calctllase cofiecendo o tempo de funcionamento da bomba (t,) [s], o caudal (qy)
[m?/s] e a concentracion do influente (DQO;,) [kg/m’].

COy = (DQOin'qb'tb) [kg] (32)

O qp ¢ unha caracteristica fixa da bomba, ¢ polo tanto unha vez establecida a
DQO;,, o tempo de operacion da bomba t, € a Unica variable da que depende a
COjp,.

O volume de gas producido e a sfla composicion de metano empregouse para
calcula-la carga organica convertida en metano cada vez que se contabiliza un
pulso de gas (COgys).

COgus = (n"V gas% CH4°2,62) [ke] 3.3)

Onde n ¢ o numero de pulsos de gas, 2,62 (expresado como kg DQO/m® CHy) é a
DQO eliminada por metro cubico de metano producido e Vg (m’) é o volume de
gas producido en cada pulso.

Desta maneira, a carga organica residual pode expresarse como:

Cores = COin - Cogas [kg] (34)
ou ben como:
COres = Coef + Cocel + Coac [kg] (35)

A distribucion da carga organica do influente entre o crecemento da biomasa ¢ a
acumulacion nas células € un parametro que depende de moitos factores e non €
facilmente medible. Polo tanto representa unha desvantaxe para o sistema, o feito
de traballar con este parametro. Unha aproximaciéon razoable seria considerar
desprezable a acumulacion na superficie das células e considerar esa carga
orgéanica como empregada para o crecemento celular. Deste xeito, a carga organica
residual seria en parte destinada 6 crecemento celular e outra parte, aquela que non
foi degradada nin consumida, sairia no efluente do reactor. Polo que se poderia
reescribir (3.5).

COyes = CO¢p + CO' g kel (3.6)

Cando se produce gas, a CO, vai diminuindo de forma progresiva, tal e como se
pode deducir de (3.4), dende un valor inicial no que CO,, = CO;,. A variable
denominada “porcentaxe de CO,s” que ainda permanece no reactor definese como:

CcO co,, -CO
% CO s —[ com )100— [%J-wo [-] (3.7)

in

in
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Cada vez que se contabiliza un pulso de gas, significa que foi producida unha
cantidade de biogds igual 6 volume util do caudalimetro (V), € o programa
incrementa nunha unidade o nimero de pulsos de gas medidos, n. Nese momento
realizase o computo do balance de materia no sistema, proporcionando un valor da
% COres.

Cando a % CO, calculada acada un valor preestablecido (introducido como unha
das variables modificables), o programa activa a bomba de alimentaciéon para
comenzar un novo ciclo no que a % COy volve ser 100%.

Se a DQO,r aumenta de forma progresiva para un valor fixado de % CO,s, esto
significaria que se esta alimentando o sistema a unha velocidade demasiado
elevada comparada coa velocidade 4 que a biomasa metaboliza o substrato. Neste
caso a estratexia seria baixa-lo valor establecido de % CO,, € aumentar asi o
tempo que o substrato permanece no sistema, e polo tanto a eficacia da operacion.
Por outro lado, se o valor fixado de % CO,s ¢ demasiado baixo, o sistema chega a
un nivel de depuracion moi elevado a custa de ralentiza-la actuacion, establecendo
tempos de non-alimentacion moi longos, que poderian levar, eventualmente, 4
parada total de entrada de influente. Nese punto pensouse que poderia ser posible
establecer un valor baixo da porcentaxe de CO,s € 6 mesmo tempo elimina-la
desvantaxe que supofieria ter intervalos de tempo moi longos entre as entradas de
alimentacion. Con esa finalidade implementouse unha nova rutina, que permitira
memoriza-lo tempo entre o pulso de gas precedente e o actual. Se o tempo
transcorrido dende o ultimo pulso supera nun multiplo (k) o tempo do intervalo
penultimo, a bomba de alimentacion activariase de forma automatica. Este cambio
na estratexia aportou unha importante mellora ¢ funcionamento do sistema.
Despois de ter probado con varios valores entre 3 e 10, encontrouse que o valor
mais adecuado de k era 5, empregado no Experimento 4.

As variables e parametros requiridos polo software eran os que seguen:

variables
e Tempo de activacion da bomba de alimentacion (ty) [s]
e  DQO do influente (DQOy,)
[kg/m’]
e 9% de metano no biogas (% CHy)
[-]
e 9% de carga organica residual (% COyes) [-]

e  Miultiplo do tempo de espera (k)
[-]
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parametros
e  (Caudal da bomba de alimentacion (qp) [m’/s]
e  Volume 1til do caudalimetro de gas (V)
[m’]
e  Frecuencia de adquisicion

[s]

Tdédolos datos son gravados nun ficheiro compatible coa aplicacion Excel.

2.3 Software de arranque en continuo

No caso dos experimentos levados a cabo alimentando o reactor en continuo,
soamente se operou co reactor automatico. Da mesma maneira que no caso dos
experimentos en descontinuo, o sistema esta xestionado por un programa escrito en
linguaxe C++ e implementado nun PC-386 (apartado 2 do apéndice). O control
levouse a cabo tomando como variable on-/ine a produccion de biogas, e tendo en
conta outras variables off-line que se introducen periodicamente no PC.

A adquisicion do sinal correspondente a produccion de gas levouse a cabo da
mesma forma que se describiu no apartado 2.2 para o arranque en descontinuo. O
balance que realiza o sistema foi o mesmo que o calculado anteriormente, pero
neste caso, ¢ debido a que o funcionamente da bomba foi continuo, houbo que
adapta-lo para caudais no canto de volumes.

VCOj, = V€O +VCOy + VCO + VCO,.  [kg/m™d] (3.8)

onde:

VCOy, velocidade de carga organica do influente

VCO,s velocidade de carga orgénica del efluente

VCO,, velocidade decarga organica convertida en metano

VCO, velocidade de carga organica consumida no crecemento celular

VCO,. velocidade de carga organica acumulada no reactor

A velocidade de carga organica alimentada 6 reactor (VCOy,) calctilase cofiecendo

o caudal da bomba (qy) [m*/s], a concentraciéon do influente (DQO;,) [kg/m’], ¢ o

volume Ttil do reactor (V,).
DQO,, - qp - 243600

in = %

r

Vco [kg/m’-d] (3.9)

O qp ¢ un valor variable, axustado dende o propio PC en funcién da evolucion da
operacion. Para poder efectuar este axuste foi necesario realizar un calibrado entre
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o sinal de saida do PC en V ¢ o caudal da bomba. Os parametros do calibrado
pbdense introducir por teclado, para facer mais flexible o emprego do programa no
caso de que se cambie a bomba ou mesmo os tubos empregados. O mesmo tempo,
o sinal de saida do PC (0-5 V) ¢ transformado noutro sinal compatible coa bomba
(4-20 mA) mediante un convertidor C-Mac MV11.

O caudal de gas producido e a sua composicion en metano empregouse para
calcula-la velocidade de carga orgénica convertida en metano cada vez que se
contabiliza un pulso de gas (VCOyg,s) ou no seu defecto cada 15 minutos.

% CH, -2,62-24-3600

kg/m’-d 3.10
1007 [kg/m’-d] (3.10)

q gas
VCO,yys =

Onde 2,62 (expresado como kg DQO/m’ CH,) é a DQO eliminada por metro
cubico de metano producido € qgas (m’/s) é o caudal de gas. Para poder transforma-
lo volume de gas producido en caudal foi necesario introducir unha variable de
tempo transcorrido, que permita realiza-lo calculo cada vez que se calcula o
balance. Era necesario reiniciar este tempo de forma periddica, xa que se estaba a
calcula-lo caudal como unha media do volume producido por unidade de tempo,
polo que convifia te-lo valor mais proximo ¢ que seria o caudal instantaneo. A
forma mais sinxela de adaptar ese tempo (7 ) empregado para o calculo de Qg,s, foi
axustalo en funcidon do tempo de residencia hidraulico do proceso (TRH), co que
inicialmente se estableceu que correspondese a 3 veces o TRH, e posteriormente,
viuse que se traballaba con valores mais actualizados cando se igualan ambolos
valores.

Desta maneira, a velocidade de carga organica residual pode expresarse como:

VCO,es = VCO;, — VCOys [kg/m’-d] (3.11)
onde se pode considerar que:

VCO,es = VCO,t + VCO' ol [kg/m’-d] (3.12)
onde

VCO'sy = V€O, + VCO, [kg/m’*-d] (3.13)

A VCO,; vaise calculando de forma continua co trancurso do tempo e coa
produccién de biogas, co que a variable denominada “porcentaxe de VCO,s” que
ainda permanece no reactor definiuse como:

vCco
% VCO, s = (To’“j -100= (

in

VCO,, ~VCO gy

o J.zoo 1 (3.14)

in
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Para establece-la estratexia de control que permita incrementar ou descende-lo
caudal en funcién do estado do proceso, fixaronse dous valores maximo e minimo
da porcentaxe de VCO,, modificables dende o teclado, denominados "Nivel
Maximo" e "Nivel Minimo". Cando o balance resulta inferior 6 valor fixado como
nivel minimo durante un tempo de espera (que se introduce asi mesmo por teclado)
o sistema decide un aumenta-lo caudal por un factor de 1,5 (modificable). No caso
de que o balance supere o valor fixado como nivel maximo durante un intervalo de
tempo introducido 6 programa, a actuacion seria na direccion contraria, ¢ decir,
dividiriase o valor do caudal de operacion actual polo factor elixido. A outra
posibilidade seria que o balance se mantivese entre os dous valores establecidos
como limites, caso no cal se manteria a operacion no caudal actual. Resultou
aconsellable fixa-los periodos de tempos de espera relativamente curtos para
adoptar decisions mais ou menos inmediatas. O factor de aumento ou diminucioén
de caudal (1,5) escolleuse seguindo a estratexia de aumento de carga proposta por
varios autores (Lema et al., 1991), que contempla aumentos do 50 % unha vez que
se tefia acadado o estado estacionario nas condicions actuais de operacion.

Se a DQO.s aumenta de forma progresiva para os valores fixados de VCOi,
significaria que non se estd permitindo ¢ sistema degradar en suficiente grao o
substrato alimentado, polo que seria necesario baixa-las consignas establecidas
para os niveis maximo e minimo de % VCO,. Se polo contrario se obtefien valores
de DQO.f moi baixos, poderia significar que non se esta aproveitando a capacidade
potencial do sistema, e que se poderian acadar cargas de influente maiores e 0
mesmo tempo niveis aceptables de eficacia en termos de eliminacion de DQO.
Nese caso a medida a tomar seria aumenta-los valores establecidos como niveis
minimo e maximo do balance para levar a cabo a actuacion.

As variables e parametros requiridos polo software son os que seguen:

variables
. DQO do influente (DQO;,)
[kg/m’]
. % de metano no biogas (% CH,)
[-]

. % de VCO residual méxima (Nivel Maximo)
[-]

. % de VCO residual minima (Nivel Minimo)
[-]

. tempo de espera para actuacion cando o balance supera 0 maximo
[s]
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. tempo de espera para actuaciéon cando o balance ¢ inferior 6
minimo [s]

. factor de aumento ou diminucion de caudal

[-]
pardametros

. ordenada na orixe do calibrado voltaxe de saida-caudal da bomba
[m?/s]

. pendente do calibrado voltaxe de saida-caudal da bomba
V']

e  Volume do reactor (V,)
[m’]

e  Volume 1til do caudalimetro de gas (V)
[m’]

e  Frecuencia de adquisicion

[s]

Tdédolos datos son gravados nun ficheiro compatible coa aplicacion Excel.

2.4 Inoculo

Os dous reactores (RA ¢ RM) foron inoculados con 200 ml de lodo
granular procedente dun reactor piloto que trata augas residuais dunha planta de
produccion de taboleiro de fibra a escala industrial. Despois de ser inoculados, os
reactores mantivéronse durante 1 dia recirculando o efluente, ata que comenzou a
produccion de biogas. O lodo inoculado presentaba una concentracion de 60 g
SST/l1 e 52 g SSV/1 e unha actividade metanoxénica especifica de 0,26 kg DQO/ kg
SSv-d.

2.5 Caracterizacion da alimentacion

As caracteristicas da auga alimentada 6s reactores foron diferentes nos catro
experimentos realizados (Taboa 5.1). Empregouse unha mestura de acido acético,
propionico e n-butirico como fonte de carbono, de forma que se obtivese un rango
de DQO entre un minimo de 1,2 g/l (Experimento 1) ata un maximo de 22 g/l
(Experimento 4) na operacion descontinua e un valor de 8 g /I na operacion
continua.
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Taboa 5.1. Composicion da alimentacion nos diferentes experimentos (g/l).

descontinuo

Exp.1 Exp.2 Exp.3 Exp. 4 Cont

DQO 1,2 3,6 7,3 22 8
cor 0,5 1,1 2,5 9,4 2,7
AcH 0,4 1,1 2,2 9,2 2,4
PrH 0,25 0,7 L5 82 1,6
n-BuH 0,25 0,6 1,3 55 1,3
NaHCO; 35 2,5 35 4 35
Macronutrientes (ml/l) 5 10 25 90 90
Micronutrientes (ml/l) 5 10 20 60 60
C/N/P 100/5/1  110/5/1  100/5/1  100/5/1  100/5/1

Engadiuse unha soluciéon de nutrientes (Téaboa 5.2) para aportar amonio (N) e
ortofosfato (P) e manter unha relacion C/N/P da orde de 100/5/1, valores
recomendados como adecuados para as necesidades metabdlicas dos
microorganismos (Reynolds, 1975; Britz et al., 1988).
Taboa 5.2. Composicion da solucion de macronutrientes (g/1).
NHHCO; 28,2

KH,PO, 4,4

A achega de elementos traza e micronutrientes que permitan o crecemento
adecuado da biomasa, realizouse mediante a adicion dunha disolucion de
micronutrientes (Murray e van den Berg, 1982) a composicion da cal se mostra na
Taboa 5.3.

Taboa 5.3. Composicion da solucion de micronutrientes (g/1).

FeCly4H,0 | H;BO; 0,01
MnCly4H,0 012 (NH)Mo,0:+4H,0 0,02
CoCly6H,0 0,024 NaCl i
ZnCl, 0.1 NiCly6H,0 012
CuCly2H,0 0,025

Asi mesmo engadiuse bicarbonato sodico para aportar alcalinidade 6 medio, que
asegure unha capacidade tampon de 3 g CaCOs/1.
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2.6 Estratexia de posta en marcha en descontinuo

2.6.1 Reactor RA

A posta en marcha do reactor RA levouse a cabo co software descrito
anteriormente, implementado nun PC. Na Figura 5.5 mostrase un diagrama do
sistema automatico, con todolos elementos empregados no proceso.

Figura 5.5. Esquema do sistema automatico. (1) Almacenamento de alimentacion; (2)
bomba de alimentacion; (3) reactor UASB; (4) bomba de recirculacion; (5) variador de
velocidade; (6) sensor de temperatura; (7) termostato; (8) lampadas de infravermello,; (9)
almacenamento de efluente; (10) punto de mostraxe de gas; (11) trampa de auga; (12)
caudalimetro de gas, (13) contador de pulsos de gas, (14) transformador AC-DC; (15)
tarxeta de adquisicion e actuacion, (16) PC; (17) Rele.

A auga residual entra no reactor polo extremo inferior e atravesa o leito de lodos,
co fin de mantelo expandido polo propio fluxo do liquido, asi como pola
produccion de gas, e fundamentalmente pola recirculacion do efluente. A bomba de
recirculacion garante un caudal constante de 20 ml/min, que proporcionan unha
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velocidade ascensional de aproximadamente 0,5 m/h, necesaria para asegurar
unhas boas condicions de mestura, ¢ recomendada por varios autores como un
valor adecuado de operacion (Hickey ef al., 1991). A bomba de recirculacion opera
en continuo tomando o liquido da parte superior do reactor e reintroducindoo na
parte inferior do mesmo.

O reactor foi desefiado de forma que permitira recolle-lo gas liberado na stia parte
superior mediante un separador con forma de cono, que impide a formacion de
capas de suciedade na superficie do liquido, que dificultarian a saida do gas. O
SGS evitaba a saida de particulas de biomasa arrastrada dende o leito de lodos polo
fluxo do liquido e/ou polas burbullas de gas. O gas producido pasa, en primeiro
lugar, por un dispositivo de retencion de auga e finalmente a través do
caudalimetro onde se contabiliza o volume producido, tal e como se describiu
anteriormente.

Os electrodos estaban conectados a corrente alterna 220 V, o que evitou problemas
de electrolise ou a necesidade de empregar unha disolucion salina moi concentrada
(cos conseguintes problemas de corrosion), para acadar un sinal eléctrico
detectable. O circuito eléctrico péchase cando se produce un volume fixo de biogas
(o volume util do caudalimetro), co que se levaba a cabo a contaxe dun pulso no
PC e o balance de materia descrito anteriormente. Cando se produce un volume
preestablecido de metano, correspondente a unha fraccion da DQO da auga
residual anteriormente alimentada 6 reactor, o PC envia un sinal de arranque a
bomba de alimentacion a través do relé, co que se comenza outra etapa no sistema
cun novo pulso no proceso descontinuo.

Ainda que o control do sistema queda xa formulado tomando como base a
velocidade de metanizacion da materia organica, foi necesario fixar e calibrar
alguns parametros en funcion da experiencia adquirida cos sucesivos experimentos
realizados, basicamente o tempo de bombeo, e otros parametros que deben ser
supervisados diariamente para comproba-lo estado do proceso.

e  Alcalinidade e relacion AI/AT do efluente
e  Porcentaxe de CH, no biogas

e DQO do efluente

e pH do efluente

As duas situacions posibles non desexadas serian, por un lado, a acumulacion de
acidos no reactor debido a un exceso de alimentacion cando se ten fixado un valor
moi alto de % CO,; ou ben o caso contrario, cando un valor moi baixo de % COs
pode provocar un descenso ou incluso a parada da alimentacidon 6 reactor. Unha
decision moi importante nese senso foi mante-lo sistema entre eses dous extremos

5-172



Estratexias de posta en marcha...

de forma automatica, adoptando un valor relativamente baixo da porcentaxe de
CO,s ¢ introducindo o multiplo do tempo de espera maximo (k) como balance de
control. Como se dixo anteriormente, un valor baixo da % CO,s prevé aumentos da
DQO do efluente ou que a relacion AI/AT sexa maior de 0,3, ambolos dous
sintomas dun incremento da concentracion de AGV no reactor. Sen embargo, antes
de introducir este parametro de control, houbo algiins casos nos que a maior parte
da materia organica biodegradable se convertera en metano pero ainda non se
acadara a % COy, requirida, polo que a produccion de gas descendia ou chegaba a
parar, co que descendia tamén a velocidade de alimentaciéon do reactor. Neses
casos foi necesaria a intervencion na rutina de control para recupera-la produccion
de gas e desa maneira o funcionamento do sistema. O maior risco deste
procedemento era o feito de seleccionar un valor inicial da porcentaxe de COye
demasiado elevada, que poderia levar a un incremento importante da concentracion
de acidos no reactor. Estas desestabilizacions podian requirir un tempo para o
restablecemento do dixestor, ou en casos extremos a baixada da VCO da
alimentacion e o aumento da adicion de alcalinidade para recupera-la eficiencia do
sistema.

No caso contrario, a primeira consecuencia dunha alta velocidade de carga
organica na alimentacion seria un incremento na produccion de biogas e o
progresivo descenso na porcentaxe de metano do gas producido, debido 6 aumento
da concentracion de AGV na fase liquida e &4 desestabilizacion do metabolismo
bacteriano, seguido da inhibicién da metanoxénese.

2.6.2 Reactor RM

Na Figura 5.6 mostrase o esquema do sistema manual, referido como RM, con
todolos elementos que forman parte do proceso.

O reactor RM era basicamente similar 6 sistema automatico, no que concirne as
variables do proceso, recirculacion, sistema de recollida e medida de gas, sistema
de calefaccion, mostraxe ou réxime hidraulico. A diferencia entre ambas € a forma
na que se alimenta o sistema, xa que neste caso non estaba xestionada dende o
software instalado no PC. A carga organica controlase variando a alimentacion en
funcion dos resultados obtidos na andlise da DQO.. A Velocidade de Carga
Organica (VCO) inicial foi de 1,5-2,5 kg DQO/m’-d, como fora suxerido na
literatura por diferentes autores (Soto et al., 1993; Henze & Harremdes, 1983) e
incrementouse nun 50 % (Lema et al., 1991) cada vez que o sistema acadaba un
estado estacionario nas condicions de operacion (de 3 a 5 dias), variando a
temporizacion de parada/marcha da bomba. O Tempo de Retencion Hidraulico
(TRH) foi en tddolos casos maior que 1 dia, de acordo co proposto por Hickey et
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al. (1991). A homoxeneizacion do sistema obtivose coa recirculacion continua do
efluente mediante unha bomba peristaltica.

,I

Figura 5.6. Esquema do sistema manual (1) Almacenamento de alimentacion, (2) bomba
de alimentacion; (3) reactor UASB; (4) bomba de recirculacion; (5) variador de
velocidade; (6) sensor de temperatura; (7) termostato; (8) lampadas de infravermello; (9)
almacenamento de efluente; (10) punto de mostraxe de gas, (11) trampa de auga; (12)
caudalimetro de gas; (13) contador de pulsos de gas; (14) temporizador de
parada/marcha.

2.7 Estratexia de posta en marcha en continuo

Como se dixo anteriormente, para a posta en marcha en continuo soamente se
operou coa montaxe que corresponde 6 reactor automatico, empregando o software
descrito anteriormente. O esquema experimental correspondese co presentado na
Figura 5.6, no que unicamente se cambiou a bomba de alimentacion (elemento n® 2
da figura) de velocidade fixa (Masterfllex Cole Pharmer 7021-24) por outra de
velocidade variable con entrada de actuacion de 4-20 mA (Masterfllex Cole
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Pharmer 7519-10); e o relé (elemento n° 17) por un convertidor (C-Mac MV11) do
sinal que sae do PC (0-5 V) ¢ sinal que recibe a bomba (4-20 mA).

0,2

X Datos experimentais regresion

0,16

0,12
>

0,08 -

0,04 -

O T T
0,0E+00 1,0E-09 2,0E-09 3,0E-09

Q(m’s)

Figura 5.7. Resultados da correlacion obtida entre o sinal de saida do PC (0-5 V) e o
caudal da bomba de alimentacion.

A actuacion sobre a bomba de alimentacion foi regulada empregando un calibrado,
previamente realizado, que permitira determina-lo sinal de voltaxe que corresponde
0 caudal desexado. Despois de varias probas, e operando con tubo Ismatec 7624-22
de silicona, obtivose unha correlacion exponencial (Figura 5.7) que se corresponde
coa ecuacion:

V(V) =292,072-Q(m’/s)"**

A aplicacion desenvolvida permitiu simplifica-la intervencion na operacion,
fundamentalmente debido a que existe un rango da porcentaxe de VCO,; dentro do
que se estableceron as diferentes formas de actuacion (aumento, diminucién ou
mantemento do caudal de alimentacidon) no canto dun sé valor como sucedia no
caso do programa empregado para o arranque do sistema con alimentacién en
descontinuo. Por outro lado o feito de dispofier de diferentes alternativas de
actuacion aseméllase mais a actuacion que levaria a cabo o operador, no caso de
realizar control manual.
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3 Resultados
3.1 Posta en marcha en descontinuo

Levaronse a cabo diferentes experimentos para valida-la estratexia proposta,
comparando o comportamento de ambolos reactores a diferentes concentracions de
influente. A DQO da alimentacion considerouse unha variable importante que
poderia afectar 6 proceso, especialmente & porcentaxe fixada de CO,. A finalidade
de operar co sistema manual non foi tanto a comparacion dos valores de operacion
finais obtidos como o feito de ter un sistema de referencia, que sendo mais facil de
operar, permitira compara-lo funcionamento mecanico de tdédolos elementos e
poder deducir de forma mais rapida se se trataba dalgun problema do software ou
do propio equipo. Nese senso, soamente se van presenta-los resultados dun dos
experimentos levados a cabo no reactor RM (Experimento 4), e asi constata-lo bo
funcionamento eléctrico, mecanico e hidraulico do sistema.

3.1.1 Reactor RA

No reactor RA, unha das variables que compre fixar antes de cada
experimento foi o tempo de funcionamento da bomba (t,) durante cada
descontinuo. A eleccion adecuada deste valor dependia fundamentalmente da
concentracion de DQO do influente. De feito, considerando que o volume util
(Vgs) do caudalimetro era un valor constante, cada pulso de gas computado
significaria unha cantidade fixa de materia organica transformada en biogas. Tendo
en conta que se empregou a velocidade de metanizacion para calcula-lo balance de
materia, se a auga residual non era moi concentrada, resulta mais adecuado fixar un
valor de t, o suficientemente elevado para aportar unha cantidade de materia
orgénica considerable por cada pulso de alimentacion. Se esta condicién non se
cumprise, cada pulso de gas representaria unha elevada fraccion eliminada da DQO
alimentada.

3.1.1.1 Experimento 1 (DQO =1,2 g/l)

O primeiro experimento levouse a cabo alimentando os reactores cunha
auga residual de 1,2 g DQO/I, fixando un tempo de funcionamento da bomba de
alimentacion (t,) de 1800 s. O valor da porcentaxe de CO, introducida
inicialmente foi do 50 %, esperando a ve-lo comportamento do dixestor para
aumentar ou descender ese valor. Como se pode ver na Figura 5.8 o
comportamento do sistema foi bastante irregular durante os tres primeiros dias de
operacion, e non foi posible determina-la estratexia que iamos seguir durante ese
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periodo. Vendo que o numero de pulsos de alimentacion introducidos ¢ reactor
tendian a baixar decidiuse incrementa-lo valor da porcentaxe de CO,; ata 60. A
ausencia dalgiin efecto apreciable na frecuencia de alimentacion interpretouse
como unha causa da baixa aportacién de materia organica cunha auga residual de
concentracion tan baixa. Un posterior incremento da porcentaxe de CO, ata 70
provocou un incremento inmediato do nimero de pulsos alimentados sen ningiin
efecto negativo na eficacia do sistema ata o dia 10 de operacion (Figura 5.8).
Despois do dia 10, a eficacia do sistema descendeu de forma progresiva dende un
85 ata un 50 %, aumentando a continuacion ata un 70 % sen ningunha intervencion
no valor da porcentaxe de COys.
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E==y° pulsos alimentados/d — % COres % DQO eliminada

Figura 5.8. Frecuencia de alimentacion, porcentaxe de CO residual e porcentaxe de DQO
eliminada en RA durante o Experimento 1 (DQO = 1,2 g/l).

O maior problema foi, probablemente, debido 6 elevado valor da porcentaxe de
CO,;s € & baixa concentracion de DQO da auga residual, que provocaron unha
sucesion practicamente continua de pulsos de alimentacidon , que a sua vez foi a
causa de outros problemas de tipo hidraulico. De feito, o volume de liquido
extraido do reactor non correspondia exactamente co alimentado, co que de forma
repetida se producia a entrada de aire no sistema e o seu computo como se de
biogas se tratase. Polo tanto, estdbase a producir un erro no balance de biomasa
que, trataindose da base da estratexia de control, afectaba & operacion global do
sistema.

Na Figura 5.9 méstranse as VCO do influente, efluente e biogas no RA durante o
experimento 1. Pédese observar como a estratexia provocou un grande incremento
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de VCO alimentada do dia 7 6 9 de operacion. A VCO do efluente mostra unha
recuperacion cando a VCO alimentada se mantivo entre 6-8 kg DQO/m’d. Os
valores da alcalinidade no sistema (Figura 5.10) indican que o reactor estivo a
operar cunha capacidade tampoén aceptable, mantendo a relaciéon AI/AT menor que
0,3 durante toda a operacion, constatando que non houbo acumulacion de acidos no
reactor.
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Figura 5.9. Velocidade de Carga Orgdnica (VCO) do influente (,,y), do efluente (o) e do
biogds (g) no reactor RA durante o Experimento 1 (DQO = 1,2 g/l).
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Figura 5.10. Alcalinidade Total (AT), Alcalinidade Parcial (AP) e relacion Alcalinidade
Intermedia/Alcalinidade Total (AI/AT) no reactor RA durante o Experimento 1 (DQO = 1,2

2/l).
3.1.1.2 Experimento 2 (DQO = 3,6 g/l)

O segundo experimento levouse a cabo alimentando os reactores cunha auga de 3,6
g DQO/1 fixando o tempo de bombeo (t,) en 600 s. O primeiro valor establecido
para a porcentaxe de CO, foi do 50 %, como no primeiro experimento. Nas
Figuras 5.11 e 5.12A pddese apreciar que tanto o nimero de pulsos alimentados
como a VCO alimentada aumentaron progresivamente ata chegar a unha carga
alimentada de 5 kg DQO/m’-d en soamente 4 dias. O dia 4 do experimento
reduciuse o valor da porcentaxe de CO, ata un 30 % intentando incrementa-la
eficacia do sistema, 6 mesmo tempo que se pretendian evita-los efectos dunha
sobrecarga, de maneira que descendeu a cantidade de substrato alimentado 6
sistema de forma progresiva ata o dia 9, no que o reactor deu mostras de parada da
operacion. Nese momento decidiuse incrementar de novo a porcentaxe de CO, ata
70 para obter unha rapida recuperacion da operacion. O numero de pulsos
alimentados aumentou de forma considerable, co conseguinte incremento na
produccion de biogas (Figura 5.12B), ainda que a eficacia do sistema descendeu
tamén de forma importante ata valores do 50-60 %. Asi mesmo, a alcalinidade
(Figura 5.13) acusou o efecto do descenso da porcentaxe de CO,, cun rapido
incremento na relacion AI/AT, polo que se estableceu de novo o valor inicial do
50%, obtendo unha rapida estabilizaciébn e a recuperacion da porcentaxe de
depuracion de DQO ata o 87 %.
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Figura 5.11. Frecuencia de alimentacion, porcentaxe de CO residual e porcentaxe de DQO
eliminada en RA durante o Experimento 2 (DQO = 3,6 g/l).
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Figura 5.12A. Velocidade de Carga Organica (VCO) do influente (., do efluente (,) e do
biogds (g.5) no reactor RA durante os primeiros oito dias do Experimento 2 (DQO = 3,6

2/l).
O final do experimento, a VCO alimentada foi de 15 kg DQO/m’d (Figura 5.12B),
0 tempo que se acadaba a estabilizacion do sistema coa recuperacion da eficacia de
operacion en termos de eliminacion de DQO (Figura 5.11) e coa volta da relacion
AI/AT a valores inferiores a 0,3 (Figura 5.13).
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Figura 5.12B. Velocidade de Carga Orgadnica (VCO) do influente (i, do efluente (,) e do
biogds (g.5) no reactor RA despois dos primeiros oito dias do Experimento 2 (DQO = 3,6

2/l).
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Figura 5.13. Alcalinidade Total (AT), Alcalinidade Parcial (AP) e relacion Alcalinidade
Intermedia/Alcalinidade Total (AI/AT) no reactor RA durante o Experimento 2 (DQO = 3,6
2/l).

Na Figura 5.14 mostrase a correlacion entre a DQO e o COT do efluente
do reactor. Dado que a correlacion da DQO coa concentracion de COT segue un
comportamento lineal, poderiase emprega-la analise deste Gltimo como parametro
de control, xa que se trata dunha variable que se pode determinar de forma mais
rapida que a DQO, e 6 mesmo tempo existe a posibilidade de monitorizacién on-
line da mesma, ainda que os equipos necesarios poden representar un investimento
elevado.
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Figura 5.14. Relacion de DQO vs.COT do efluente do reactor RA durante o Experimento 2
(DQO = 3,6 g/l).

3.1.1.3 Experimento 3 (DQO = 7,3 g/l)

O Experimento 3 levouse a cabo alimentando os reactores cunha auga residual
mais concentrada que nos experimentos anteriores, de 7,3 g DQO/1 e un t, de 600 s.
O valor da porcentaxe de CO, inicial foi establecido en 50 %, xa que nos
experimentos anteriores puidose comprobar que con valores menores resultaba
dificil inicia-la actividade bacteriana. O ntimero de pulsos alimentados por dia
incrementouse de forma moi répida durante os catro primeiros dias (Figura 5.15),
ata acadar unha VCO de 10 kg DQO/m’-d (Figura 5.15). Este aumento tan rapido
foi acompanado de baixas eficacias de operacion, en torno 6 76 %, co que se
decidiu baixa-lo valor da % CO, ata o 40 % para evitar unha sobrecarga no
reactor. Sen embargo, a VCO de influente seguiu a aumentar ata 13 kg DQO/m™d
acadada o dia 7 de operacion, obtendo un lixeiro aumento na degradacion de DQO.
Fixouse un novo valor da % CO, en 30 coa finalidade de aumenta-la eficacia do
sistema, pero esta medida provocou un descenso drastico da frecuencia de
alimentacion, chegando a un minimo na VCO do influente de 0,76 kg DQO/rn3 -d
no dia 10 (Figura 5.16).
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Figura 5.15. Frecuencia de alimentacion, porcentaxe de CO residual e porcentaxe de DQO
eliminada en RA durante o Experimento 3 (DQO = 7,3 g/l).

Procedeuse, polo tanto, a fixa-la porcentaxe de CO residual en 40 co fin de
recupera-la alimentacion 6 tempo que se trataba de evitar unha sobrecarga (como
acontecera no Experimento 3 cando se incrementara este valor dende 30 ata 70 %
para recupera-la alimentacion 6 sistema). Durante os seguintes 6 dias a VCO
alimentada non chegou a 5 kg DQO/m’*-d, polo que se volveu a subi-lo valor fixado
da porcentaxe de CO, ata 50 %.
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Figura 5.16. Velocidade de Carga Organica (VCO) do influente (i), do efluente (,) e do
biogas (gus) no reactor RA durante o Experimento 3 (DQO = 7,3 g/l).
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Despois dun dia de operacion (dia 18), a VCO do influente, do efluente e do biogas
(Figura 5.16) aumentaron ata valores moi elevados, provocando un descenso na
porcentaxe de eliminacion de DQO ata o 70 %, polo que, como medida previsiva
decidiuse fixa-la CO, de novo en 40 % antes de chegar a un estado de sobrecarga.
Esta medida facilitou a estabilizacion do sistema nos seguintes dias, acadando unha
maior eficacia (87 %), 6 mesmo tempo que se chegaba a cargas de influente de 17
kg DQO/m™d, mantendo unha frecuencia constante de alimentacién durante eses
ultimos tres dias.

Os valores de Alcalinidade Total (AT), Alcalinidade Parcial (AP) e relacion
Alcalinidade Intermedia/Alcalinidade Total (AI/AT) mostranse na Figura 5.17.
Obsérvase que a relacion de alcalinidades (AI/AT) ten un comportamento paralelo
a eficacia do sistema, presentando os valores mais elevados cando se produciron
incrementos bruscos no niimero de pulsos alimentados por dia (dias 4-7 e 18-19).
Neses casos puidose recupera-la operacion axustando os parametros da estratexia
adoptada, conseguindo mante-la relacion AI/AT menor que 0,35 en todo momento,
ainda cando se aplicaron VCO de ata 25 kg DQO/m’d.
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Figure 5.17. Alcalinidade Total (AT), Alcalinidade Parcial (AP) e relacion Alcalinidade
Intermedia/Alcalinidade Total (AI/AT) no reactor RA durante o Experimento 3 (DQO = 7,3

2/l).

3.1.1.4 Experimento 4 (DQO = 22 g/l)

A partir dos datos obtidos ata 0 momento, viuse que o maior problema do sistema é
determina-lo valor da % CO, que permitise a alimentaciéon ¢ sistema dun volume
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razoable de influente sen chegar a provocar sobrecargas. Pensouse polo tanto que
seria posible manexa-lo sistema dunha forma mais sinxela introducindo un novo
parametro de control. Adoptouse unha solucién simple introducindo o "multiplo do
tempo de espera maximo" na estratexia de control. Cando o tempo pasado dende o
ultimo pulso de gas fose &k veces o intervalo entre os pulsos antepenultimo e ultimo,
a bomba activariase para alimentar de novo o reactor, porque ese seria o sintoma de
que a producion de gas ou ben parou, ou se ralentizou, co que se evitaria a parada
da operacion como sucedeu nos experimentos anteriores. Decidiuse comenza-la
operacion cun valor moderado da % CO,, que significaria unha menor frecuencia
de alimentacion e unha adaptacion da biomasa de forma mais gradual 6 incremento
da VCO de influente, e polo tanto unha maior eficacia de operacion

Este cambio na estratexia permitiu arranca-lo sistema dende un valor de % CO, de
30 (Figura 5.18) e acadar unha operacion aceptable en pouco mais de duas
semanas. O valor de £ fixouse inicialmente en 5.
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Figura 5.18. Frecuencia de alimentacion, porcentaxe de CO residual e porcentaxe de DQO
eliminada en RA durante o Experimento 4 (DQO = 22 g/l).

Trala operacion dos 5 primeiros dias mantendo o valor da % CO, en 30, sen que
se producise un aumento da frecuencia de alimentacion, decidiuse aumentar ata 40
o devandito parametro para provocar algiin cambio no sistema e baixar ata 3 o
valor de k. A frecuencia de alimentacion aumentou sen apreciar ningun efecto
negativo na eficacia do sistema en termos de eliminacion de DQO (Figura 5.18).
Os dias 11 e 12 produciuse un fallo na adquisicion dos pulsos de gas, co que o
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sistema deixou de alimentar, reducindose a actuacion da bomba de alimentacién a
que establecia & mediante a nova rutina introducida na estratexia. Unha vez
solventado este problema o sistema recuperou a frecuencia de alimentacion
acadando unha VCO de influente de 4 kg DQO/m’-d no dia 14 (Figura 5.19). Nos
dias seguintes o reactor presentou unha lixeira tendencia & desestabilizacion
(descenso na eficacia de operacion e o incremento da relacion AI/AT (Figura
5.20)), polo que se decidiu baixar de novo a porcentaxe de CO, ata 30 e fixar de
novo k en 5 para evitar unha sobrecarga. A partir dese momento os valores fixados
para este parametro oscilaron entre 35 e 25 % durante os ultimos dez dias de
operacion, observando que para un 35 % ainda se mantifa a zona de perigo de
sobrecarga.

VCO (kg DQO/m™d)
A2 o 9w 2
[} (=) S (=)

N
[=]

0,0
0 10 20 30 40

t(d)
— VCOinf = VCOef —“ VCO gas

Figura 5.19. Velocidade de Carga Organica (VCO) do influente (i), do efluente () e do
biogas (4as) no reactor RA durante o Experimento 4 (DQO = 22 g/l).

A partir do dia 14, a VCO de influente mantivose entre 7-9 kg DQO/m>-d (Figura
5.19), excepto valores puntuales debido 0s problemas coa medida de gas que
afectaron 6 bo funcionamento da estratexia. Estas anomalias tiveron un efecto
negativo sobre a operacion do equipo, co descenso da eficacia dende 90 ata 75 %
(Figura 5.18), debido 6 aumento da carga organica do efluente (Figura 5.19), asi
como co incremento na relacion AI/AT ata 0,6-0,7 (Figura 5.20). Nese senso, cabe
sinalar que a relacion AI/AT se mantivo durante todo o experimento en valores
superiores O0s obtidos nos outros experimentos, ainda que a AT se foi
incrementando ata 4 g CaCOs/l. A causa desta elevada relacion AI/AT, sintoma da
presencia de acidos no reactor foi, posiblemente, debida 4 elevada DQO do
influente. Durante os dez ultimos dias de operacion, a estratexia mantivo o equipo
operando a un valor de VCO de influente estable, cunha eficacia en termos de
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eliminacion de DQO (87 %) e metanizacion aceptable (entre o 60 e o 80 %), que
non se viron afectadas polos niveis de acidos no reactor. Durante este periodo foi o
propio sistema de control o que aumentou ou diminuiu a carga de forma auténoma
en funcién da produccion de gas do sistema, excepto polos fallos asociados 0s
propios equipos, especialmente 6 medidor de gas, ou a hidraulica do reactor.

5 1
4 108
S
R 31 106 o
o <
=0 =
<
Ay , ,,
Z2 0,4
=
<«
1 102
0 1 0
0 10 20 30 40
t (d)
——AT — AP —°  AUAT

Figura 5.20. Alcalinidade Total (AT), Alcalinidade Parcial (AP) e relacion Alcalinidade
Intermedia/Alcalinidade Total (AI/AT) no reactor RA durante o Experimento 4 (DQO = 22

g2/l).

3.1.2 Reactor RM
3.1.2.1 Experimento 1 (DQO = 22 g/l)

Os experimentos levados a cabo no reactor RM foron catro como no caso
do reactor RA, coa mesma DQO (22 g/I) coa que se operou no sistema automatico.
Adoptouse a estratexia de incrementa-la VCO de influente facendo aumentos
graduais do 50 % de caudal de alimentacioén sobre o previo valor de operacion,
cando se tifia acadado un estado estacionario (Lema et al., 1991). Esto supuxo
realizar aumentos aproximadamente cada semana dependendo da resposta do
reactor a carga que se lle estaba aplicando.

5-187



Estratexias de posta en marcha...

_.
=2
<

*
=]
.

VCO (kg DQO/m*d)

t (d)
— VCOinf = VCOef —“ VCO gas

Figure 5.21. Velocidade de Carga Orgdnica (VCO) do influente (i), do efluente (,) e do
biogads (gqs) no reactor RM durante o Experimento 4 (DQO = 22 g/l).

O comportamento do reactor RM durante o Experimento 4 mdstrase nas
Figuras 5.21 e 5.22. A VCO aplicada inicialmente foi de 0,6 kg DQO/m’-d, que se
foi incrementando durante 33 dias ata chegar a un valor de 9 kg DQO/m’-d (Figura
5.21), seguindo o devandito desefio. A velocidade de conversion da DQO en
metano foi aumentando de forma paralela & VCO alimentada (Figura 5.22), cunha
pequena desestabilizacion cando se aumentou a carga de influente dende 6 ata 9 kg
DQO/m’*-d, que foi superada despois de tres dias de operacion nestas condicions. A
VCO do efluente permaneceu sempre bastante baixa, obténdose eficacias en termos
de eliminacion de DQO superiores 60 95 % durante os primeiros 26 dias de
operacion, e maiores do 90 % durante a Gltima semana (Figura 5.22).
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Figure 5.22. Porcentaxe de DQO eliminada do influente e convertida en metano durante o
Experimento 4 (DQO = 22 g/l).

3.2 Posta en marcha en continuo (DQO = 8 g/l)

Ainda que nos experimentos levados a cabo anteriormente se viu que traballando
con DQO elevada se facilitaba a operacion do sistema, para levar a cabo a posta en
marcha con alimentacion en continuo empregouse unha auga residual de 8 g DQO/1
(similar & do experimento 3), pois neste caso empregar valores mais baixos
permitia traballar nos rangos de operacion mais fiables da bomba de alimentacion
da que se dispon. O factor de aumento ou diminucién do caudal de alimentacion
fixouse en 1,5 tal e como se comentou anteriormente.

A operacién comenzouse cunha VCO de influente de 0,2 kg DQO/m’-d (Figura
5.23), fixando os niveis maximo e minimo da % VCO,. de actuacion en 70 e 50,
respectivamente, ata o dia 2 da operacion (Figura 5.24). Estes valores de partida,
relativamente elevados, tomaronse a partir da experiencia obtida da operacion en
descontinuo, ¢ coa seguridade que supoilia comenzar cun valor de VCO de
influente tan baixa. O feito de subministrar substrato de forma continua 6 reactor
eliminou os problemas que aparecian no modo de alimentacién descontinua, no que
o0 sistema necesitaba unha importante achega inicial de substrato para comenzar a
degradar. O cabo de dous dias comprobouse que no novo modo de operacion o
sistema comenzaba a ter unha elevada actividade bacteriana polo que se decidiu
baixa-los niveis maximo e minimo de actuacidon ata 60 e 40, respectivamente
(Figura 5.24). Estes valores mantivéronse durante 4 dias mais, momento no que se
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descendeu o nivel maximo a 50, xa que semellaba que o aumento de carga estaba a
ser moi rapido, de 0,2 a 2 kg DQO/m*-d en soamente catro dias (Figura 5.23). A
pesar do rapido aumento de carga dos primeiros 6 dias, o sistema non deu mostras
de desestabilizacion en termos de perda de eficacia de eliminacion de DQO, que se
mantivo superior 6 95 % (Figura 5.24).
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Figure 5.23. Velocidade de Carga Orgdnica (VCO) do influente (i, do efluente (. e do
biogds (gs) durante a posta en marcha en continuo (DQO = 8 g/l).

Durante o periodo que vai dende o dia 6 ata o dia 26, momento no que se volveron
cambia-los niveis maximo ¢ minimo de actuaciéon ata 70 e 50, respectivamente
(Figura 5.24), a operacion transcorreu sen problemas cun aumento de carga dende
2 ata aproximadamente 6 kg DQO/m’d. Este ultimo cambio nos valores da %
VCO,s que determinan a actuacion decidiuse en funcion da elevada porcentaxe de
eliminacion de DQO que se estaba a acadar (superior 6 95 %), ¢ que se mostra na
Figura 5.24. Asi mesmo, o comportamento da relacion AI/AT (Figura 5.25)
indicaba que non habia problemas de acumulacion de acidos dentro do sistema
traballando con concentracions de AT de 3-3,5 g CaCOy/1.
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Figura 5.24. Porcentaxe da Velocidade de Carga Organica residual (% VCO,.y),
porcentaxe de eliminacion de DQO e niveis maximo e minimo da mesma variable que
determinan a actuacion durante a posta en marcha en continuo (DQO = 8 g/l).

Neste periodo de operacion puidose observar que, a pesar das elevadas eficacia e
estabilidade do sistema, a porcentaxe de DQO convertida en metano non era
superior 6 60 %. O inverso deste valor correspondiase exactamente co Balance
(Figura 5.24) segundo o cal a aplicacion decide a actuacion, e como se pode
observar na Figura 5.23, os cambios de caudal (aumentos ou diminuciéns) foron
sucedéndose en funcion dos resultados do balance obtido. Os tempos de espera
para a actuacion, tanto no caso de sobrepasa-lo nivel maximo como no de
descender do nivel minimo de % VCO,, establecéronse en 24 h durante os 5
primeiros dias, mentres que posteriormente probouse a traballar con valores de ata
48 h. Comprobouse que o sistema tifia unha considerable autonomia de decision
para axusta-la operacion con tempos de espera de 24 h, que era o suficientemente
curto para poder aproveita-la capacidade da biomasa, e o suficientemente longo
para non levar a estados de desestabilizacion 6 equipo.

O cambio de niveis maximo ¢ minimo de actuacion (Figura 5.24) na altima etapa
de operacion (a partir do dia 26 ata o final do experimento) deu lugar a un
incremento de VCO de influente ata 8-12 kg DQO m’-d (Figura 5.23). Ainda que
se observou unha lixeira baixada da eficacia do sistema en termos de eliminacion
de DQO (Figura 5.24), foi practicamente desprezable, xa que os valores
mantivéronse en todo momento superiores 6 95 %. Asi mesmo, a relacion AI/AT
(Figura 5.25) non deu mostras de desestabilizacion.
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Figure 5.25. Alcalinidade Total (AT), Alcalinidade Parcial (AP) e relacion Alcalinidade
Intermedia/Alcalinidade Total (AI/AT) durante a posta en marcha en continuo (DQO = §

g2/l).

Os valores de alcalinidade (Figura 5.25) durante os primeiros dez dias de operacion
foron aumentando de forma gradual, ata acada-los 3-3,5 g CaCOs/l de AT que se
manterian practicamente constantes durante o resto do experimento. A relacion
AI/AT foi sempre inferior a 0,3, excepto pequenos aumentos puntuais, que garantiu
en todo momento que non estaba tendo lugar 4 acumulacion de acidos. Baseandose
nos valores da alcalinidade e na eficacia do sistema para a eliminacion de DQO,
comprobouse que a baixa conversion aparente de DQO a metano obtida era
causada polos erros na medida do caudal de gas cando a cantidade producida ¢
considerable.
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4 Conclusions

Neste capitulo presentouse o desenvolvemento dun sistema de control para a posta
en marcha automatica de reactores anaerobios. O software implementado presenta
a vantaxe de empregar soamente unha variable do proceso adquirida de forma on-
line, a produccion de biogas, ainda que para realiza-lo balance que determina a
actuacion precisa de outras variables adquiridas de forma off-/ine, e introducidas
por teclado no PC; ese seria o caso da porcentaxe de metano no biogas ou da DQO
da alimentacion.

A estratexia aplicada a un reactor alimentado en descontinuo, presentou o problema
de ter que introducir un parametro que determina a actuacidon, a porcentaxe de
carga organica residual (% COys), que tifia que ser fixada de forma arbitraria,
baseandose no cofiecemento adquirido. Esta variable resultou insuficiente para
operar de forma auténoma, polo que se recorreu 6 uso dunha segunda variable, o
tempo de espera maximo entre pulsos de gas k, que conxuntamente coa % COye
permitiu mellora-la autonomia do sistema, sen necesidade da interactuacion do
operario, excepto para resolve-los problemas de tipo mecéanico ou hidraulico que
apareceron na montaxe, chegando desa forma a unha carga de influente de 9 kg
DQO/m*d, cunha eficacia en termos de eliminacién de DQO superior 6 90 %.
Estas condicions foron acadadas mediante o autoaxuste da propia estratexia de
arranque cuns valores de % CO., e de k establecidos en 25-35 % e 5,
respectivamente. Viuse que o intervalo encontrado para a porcentaxe de carga
residual depende do propio proceso, asi como do momento no que se atopa a
operacion, xa que cos valores mais baixos resulta moi lento o primeiro arranque do
sistema, mentres que unha vez que esta en marcha ¢ aconsellable traballar cos
valores mais baixos para evitar sobrealimentacions. O valor de &, depende
fundamentalmente do grao de seguridade que se quere ter no sistema, xa que del
depende a activacidén da alimentacidon nos posibles periodos de estancamento na
produccioén de gas.

O problema que sup6n fixa-la % CO,s como un valor fixo, puidose solucionar
operando con alimentacioén en continuo, xa que €so permitiu establecer un intervalo
de % VCO,; de actuacion cun nivel maximo ¢ un minimo, no canto dun valor
unico, o cal lle deu unha maior flexibilidade 6 sistema. Este modo de operacion
permite efectua-lo balance en continuo, ainda que debido as caracteristicas do
medidor de gas, o balance levouse a cabo de forma pseudo-continua. Desta maneira
acadouse una carga de influente de 9-12 kg DQO/m*d e unha eficacia de
eliminacion da DQO superior 6 95 % en 41 dias de operacion, traballando entre un
valores da % VCO,, do 40 ¢ o 50%, e finalmente do 50-70 %. Este cambio no
modo de operacion permitiu obter unha aplicaciéon con capacidade para facer
autoaxuste da VCO que o sistema pode tratar, xa que a propia estratexia introduce
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as alternativas de aumento, descenso ou mantemento da velocidade de carga
organica de influente actual. Esto permitiria o emprego da estratexia, non s para
realiza-la posta en marcha, senéon tamén para a operacion do equipo en estado
estacionario ou en casos propios de estados non-estacionarios, como poden se-las
entradas de axentes inhibitorios no reactor, shocks térmicos, etc.

As limitacions do sistema de medicion de gas foron a principal causa de desaxustes
no balance de materia e, consecuentemente, na estratexia de operacion, xa que se
trata da variable clave do proceso para determina-la actuacion. O emprego dun
caudalimetro mais fiable para o obxectivo de control permitiria elimina-la causa
fundamental de cambios bruscos nas condiciéns de operacion.
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Capitulo 6

Monitorizacion e diagnose dunha planta piloto anaerobia
para tratamento de augas residuais de alta carga

Resumo

O obxectivo do traballo presentado neste capitulo foi o desenvolvemento dun
sistema de monitorizacion e diagnose aplicado ¢ tratamento de auga residual a
escala piloto ou industrial. Estas tarefas foron levadas a cabo combinando
tecnoloxia PLC-PC, xestionada dende un programa en Windows'95 sobre un PC.

A obtencion de datos dende os dispositivos de medida e o establecemento dos
parametros de operacion fixose a través do PLC, que foi o responsable de enviar
toda a informaciéon 6 PC mediante un protocolo estandar de comunicacions RS-
232. O propio PLC controlaba unha serie de procesos de control como o
pretratamento fisico-quimico da auga residual e os avisos de alarma sobre os fallos
dos equipos.

Os datos recollidos polo PC foron validados e filtrados mediante diferentes
técnicas para eliminar ruidos e artefactos, e poder asi levar a cabo o diagndstico
dos estados do proceso de forma mais eficaz. Para realizar esta tarefa empregouse
unha base de regras implementada en Matlab, que constituia a base dun sistema
experto, dentro do programa global desenvolvido en Visual Basic. Dispoiiiase, asi
mesmo, dun xestor de datos en Access, onde se almacenaba toda a informacion do
proceso.

O sistema foi probado nunha planta a escala piloto, nun entorno industrial, para o
tratamento de augas residuais procedentes da fabricacion de taboleiro de fibra. O
reactor era un sistema hibrido de 1,1 m® que combina un UASB (Upflow
Anaerobic Sludge Blanket) na parte inferior cun UAF (Upflow Anaerobic Filter)
na parte superior.
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1 Introduccion

O tratamento anaerobio de augas residuais ¢ un proceso complexo no que
intervefien diferentes microorganismos ¢ rutas metabodlicas para levar a cabo a
degradacion da materia organica a unha mestura de metano e dioxido de carbono
como compofientes principais (Lema et al., 1991; Renard et al., 1988). Ainda que
se probou que o tratamento anaerobio € unha tecnoloxia valida para o tratamento
de augas residuais concentradas (Fernandez et al., 1995; Steyer et al., 1995), o
control aplicado a procesos anaerobios esta practicamente restrinxido 6 control das
variables ambientais, como pH, temperatura, etc., (Heinzle et al., 1993),
empregando controladores simples do tipo PID (proporcional integral derivativo)
ou on-off. Neste senso propuxéronse alternativas de control empregando un niimero
de variables limitadas e con estratexias simples de actuacion. Buffiére et al. (1995)
empregaron o pH e o caudal de gas para operar un leito fluidizado, conseguindo un
incremento da VCO dende 35 ata 105 kg DQO/m’d en menos de 5 dias sen
desestabiliza-lo reactor, e permitindo 6 sistema adaptarse Os cambios na
concentracion do influente.

O problema da automatizacion dos procesos biotecnoldxicos débese a que non
existen no mercado, ou ben son sistemas cun custo demasiado alto para a sta
aplicacion de forma extensiva, analizadores on-line de variables fundamentales do
proceso, como a DQO ou a alcalinidade. Por outro lado, resulta dificil obter unha
medicion fiable do estado ou da concentracion de microorganismos presentes no
reactor, co que soamente se poden establece-las condicions de operacion optimas
de forma empirica. Estas poden se-las razéons de que nos ultimos tempos se
dedicara unha importante actividade investigadora no desenvolvemento e mellora
de sistemas de monitorizacion, diagnose e en xeral control de procesos anaerobios
(Henze, 1997). Os sistemas de control de procesos empregados a nivel industrial
son de tipo simple como se mencionou anteriormente e, na maioria dos casos,
opérase de forma manual. Sen embargo, as plantas de tratamento de auga residual
poden ser operadas adecuadamente por expertos cun cofiecemento profundo do
proceso, o que indica que se trata dunha tarefa de cofiecemento intensivo. Neste
senso, ¢ importante dispofier dun sistema que tefia capacidade para aportar toda a
informacion posible sobre o estado da planta. Esta informacion permitiria
establece-las bases do sistema de diagnose e as conseguintes accions de control.

1.1 Metodos de control avanzados

Existen moitas formas de incorpora-lo cofiecemento experto nun sistema de control
de procesos. Sen embargo, a maioria dos casos posibles podense reducir a dous
esquemas basicos de control, directo e supervisor ou indirecto (Konstantinov,
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1993; Konstantinov et al., 1993). Os sistemas de control directo son aqueles nos
que os modulos de cofiecemento estan dentro do propio lazo de control, operando
como controladores PID estandar, ainda que en xeral tefien implementados
algoritmos non-lineais mais complicados. Estes mddulos poden ser considerados
controladores fizzy cando implementan este tipo de loxica. Xeralmente, este
esquema de control directo, ainda que resulta util en moitos casos, estd limitado a
problemas de baixo nivel de cofiecemento.

Os sistemas supervisores ou indirectos estan compostos por dous niveis
xerarquicos cunha clara diferenciacion da sta funcion. O grupo de tarefas de
control estdndar, como a filtracién, adquisicion de datos, control, etc. estdn
comprendidas no nivel baixo, que ¢é equivalente os sistemas de control
convencionais; mentres que o nivel mais elevado representa a base de cofiecemento
do proceso. Este nivel constitie o sistema experto que contribuie de forma
determinante no desempefio 6ptimo das tarefas de baixo nivel.

Xeralmente a actuacion realizase sobre a bomba de alimentacion (Moletta et al.,
1994; Fell e Wheatley, 1995; Monroy et al., 1995, 1996; Giraldo-Gémez e Duque,
1998), ainda que existen outras posibilidades, que vefien reflectidas na literatura.
Guwy et al. (1997) axustaron a capacidade tampon no dixestor mediante a adicion
de NaHCO;, ainda que o control da alcalinidade no sistema non evitou as
variacions nas concentracions de CO, e H, na fase gas, nin do caudal de gas
producido. Alatiqi et al. (1990) actuaron sobre a achega de enerxia calorifica ¢ a
bomba de alimentacion, mentres que Mindriany et al. (1997) variaron a velocidade
de recirculaciéon no proceso de tratamento de efluentes da industria de produccion
de aceite de palma. Outra posibilidade seria o axuste de pH mediante a adicion de
4cido ou base (Denac et al. 1990).

A continuacion procederase a describi-las caracteristicas especificas das diferentes
técnicas que se poden empregar para desempefia-los diferentes niveis das
actividades de control. Debido a propia natureza dos procesos anaerobios, ¢ 6 feito
de que o seu control ¢ unha tarefa complexa, tense recorrido 6s diferentes tipos de
control avanzado, ben de forma independente, ou mesmo combinando as suas
vantaxes para obter asi sistemas mais versatiles.

1.1.1 Control adaptativo

Os controladores adaptativos tefien un uso frecuente nos procesos biotecnoloxicos
en xeral. Na Figura 6.1 mostrase a estructura basica deste tipo de lazos de control.
A variable controlada, por exemplo o pH, ¢ retroalimentada ¢ controlador, onde se
compara co valor de referencia, correspondente 6 pH o6ptimo de operacion, € o
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controlador actia sobre as variables de proceso (como adicion de acido ou base)
para acada-lo devandito valor 6ptimo.

Parametros do proceso

DESENO ESTIMADOR  [<—

Parametros
do controlador:

Referencial
D ——

CONTROLADOR o PROCESO
Variable Variable Variable
manipulada controlada

Figura 6.1. Estructura basica dun lazo de control adaptativo.

A dixestion anaerobia ¢ un proceso complexo onde a dinamica é non-lineal,
variable co tempo, e pode presentar retardo no tempo de resposta do sistema, polo
que a calidade do control con parametros fixados é moi pobre. Para resolver este
problema os lazos de control tefien outros lazos adicionais que consisten nun
estimador e nun modulo de desefio. A estimacion permite determinar unha parte
dos parametros do modelo lineal en-tempo-discreto de forma on-line. Esta
estimacion lévase a cabo cada tempo de mostraxe, empregando un algoritmo que
ten como entrada as variables manipuladas e as variables controladas. Basedndose
neste modelo, o0 modulo de desefio calcula os pardmetros do controlador mediante
outro algoritmo que pode ser de diferentes tipos (Gausiana Lineal Cuadratica
(GLC), Varianza Minima Xeralizada (VMX), etc.). Con este procedemento é
posible cambia-los parametros do controlador de forma dindmica, mellorando asi
os resultados do control.

Neste tipo de controladores, ten unha gran importancia dispofier dun modelo
adecuado que permita representa-lo proceso. No caso da dixestion anerobia téfiense
proposto diferentes modelos, mais ou menos complexos (Andrews, 1969; Mosey,
1983; Denac et al., 1988; Heinzle et al., 1993). Pavlostathis ¢ Giraldo-Gomez
(1991) fixeron unha revision de parametros cinéticos como a velocidade especifica
maxima de utilizacion do substrato, a constante de saturacion, asi como as
velocidades de crecemento e de mortandade dos microorganismos.

Na literatura podense atopar traballos sobre o desenvolvemento de controladores
adaptativos que linealizan o proceso (Bastin e Dochain, 1990; Simeonov e
Stoyanov, 1995). Habitualmente emprégase a DQO como variable de entrada
(Dochain e Bastin, 1984, 1985; Renard et al., 1988;), co que a aplicacion industrial
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se ve limitada pola necesidade de analizadores de DQO on-line. Outras
posibilidades estarian nos parametros da fase gasosa, como caudal ou composicion.
Neste senso, Dochain et al. (1991) propuxeron o emprego da concentracion de
hidréxeno no biogas. Monroy et al. (1995, 1996) operaron un UASB de 2 / cun
esquema de control adaptativo que solo requiria o caudal de metano como entrada,
calculando o tempo de residencia hidraulico que cumpria aplicar. Con esta
estratexia conseguiron un aumento de carga dende 0,5 ata 2 kg DQO/m’-d en 80
dias.

1.1.2 Estimacion do estado

Unha caracteristica comtn na enxefieria de bioprocesos ¢ a existencia de variables
importantes que son habitualmente dificiles de medir, ou ben con tempos de
resposta moi longos. A supervision e control de procesos biotecnoldxicos require
unha determinacion rapida e fiable dos parametros clave do proceso para o que as
técnicas de control ofrecen duas posibilidades, filtros e observadores, que permiten
a estimacion on-line de variables non-medibles. A diferencia entre filtros e
observadores vén dada polo feito de que un observador ¢ un estimador
deterministico, mentres que un filtro presenta natureza estocéastica. Para
confeccionar un algoritmo de estimacion do estado do proceso, requirese un
modelo dinamico do proceso, que constitiie a caracteristica distintiva con respecto
0s denominados software sensors, nos que se empregan modelos estaticos. Os
software sensors estan baseados na formulacion de ecuacions alxébricas simples
coas que se pode determina-las variables non-medibles. Sen embargo no caso dos
procesos que presentan modelos non-lineais - o cal ¢ bastante habitual - débense
empregar observadores non lineais ou filtros. Na maioria dos casos nos que se
empregan estimadores de estado nos procesos biotecnoldxicos, tratase de filtros
non lineais, entre os cales esta moi estendido o filtro de Karman.

A estructura basica dun observador ou filtro moéstrase na Figura 6.2. A entrada de
control ¢ introducida no proceso e no modelo. A saida do proceso e do modelo son
comparados, proporcionando o valor residual & unidade de correccion que modifica
0 modelo do proceso na medida necesaria.

Premier et al., (1997) traballaron con modelos de caixa negra para controla-los
parametros de operacion dun leito fluidizado nas fases de desestabilizacion,
facendo prediccions e validando as prediccions cos datos recentes e actuais do
proceso.

Bernard et al. (1998) desenvolveron estimadores das variables do proceso de
dixestion anaerobia, empregando un modelo dindmico que permite relaciona-las
variables estimadas coas adquiridas on-line. Estes estimadores eran empregados
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como un elemento de control adicional en casos tan habituais na operacion
industrial, como poden se-los fallos de sensores ou o exceso de ruido, que impiden
o emprego do sinal con propodsitos de control.

Perturbacions

Perturbacions
do proceso

da medida

Entrada Medida
de control das variables
] > PROCESO |———> SENSOR ————>
T ] PROCESO .
OBSERVADOR OU FILTRO
) residual
CORRECCION O
Condicions -
iniciais
MODELO DO MODELO DO
PROCESO SENSOR . r
Estimacion das

L . variables medidas
Estimacion das variables do proceso

Figura 6.2. Estructura bdsica dun observador ou filtro.

1.1.3 Modelizacion baseada en redes neuronais

A desvantaxe dos procedementos de estimacion do estado do proceso € que
precisan da modelizacion, o cal require moito tempo € non sempre € posible. Unha
forma de evitar este inconveniente seria empregando redes neuronais artificiais
para predici-las variables clave do proceso. Unha rede neuronal artificial consiste
en diferentes elementos interconectados chamados neuronas. Na Figura 6.3
mostrase a estructura dunha neurona simple, na que se pode observar que hai
diferentes entradas (S) e unha ou varias saidas (D). Cada entrada multiplicase por
un peso (W), dependendo da variable da que se trate, obtendo unha suma de
entradas ponderadas que representa o nivel de activacion da neurona (/). A saida
dunha neurona calctlase empregando o devandito nivel de activacion e a chamada
funcion de transferencia. Esta funcion € frecuentemente unha funcion loxistica, a
veces chamada funcion Fermi ou funcién sigmoidal, do tipo 1/(1+exp(-/)).

Una rede feed-forward ¢é un tipo especial de rede neuronal artificial habitualmente
empregada, polo que presenta un grande interese. Este tipo de estructura contén
diferentes capas, nas que a saida serve de alimentacién da seguinte capa, pero non
da mesma capa ou da capa anterior. Neste tipo de redes encontramos unha capa de
entrada, unha ou mais capas ocultas e unha capa de saida, como se mostra na
Figura 6.3. O numero de redes neuronais por capa, o nimero de capas ocultas e a
eleccion da funcion de tranferencia especifica depende da tarefa para a cal se
emprege a rede.
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Sl SZ S3 Sn Entrada S l
N\W. W, Peso W
AWV Capa de entrada
n
O Suma W+S Capa
oculta
I=xXw i
j=1 Filtro )
Capa de saida
1
T lvexp(-l)
Saida D Pl
Elemento dunha neurona Rede neuronal feedforward

Figura 6.3. Estructura das redes neuronais.

Para axusta-la rede a un proceso € necesario adestrala. Esto significa que, por
exemplo, se deben elixi-los pesos (/) de maneira que a saida da rede se axuste coa
saida do sistema, para un sinal de entrada dado. Esta tarefa pode levarse a cabo
empregando diferentes procedementos, dentro dos cales un dos mais populares € o
denominado de retropropagacion, que axusta de forma repetida os pesos das
entradas, co fin de minimiza-la diferencia entre a saida actual da rede e a saida
desexada. Cando se consegue unha diferencia suficientemente baixa entre a saida
actual e a saida desexada, considérase que a rede estd adestrada, co cal se pode
empregar para o fin previsto cos valores de peso (W) fixados.

A vantaxe da modelizacidon con redes neuronais € que non se precisan modelos de
proceso para levar a cabo a estimacion, sendo util tamén para procesos non-lineais.
Como desvantaxe encontramos que non existe un procedemento fiable para a
determinacion do nimero de neuronas por capa, ou do numero de capas ocultas, asi
como para a eleccion da funcion de transferencia especifica. Ademais moitas veces
precisase de moitos intentos para adestra-la rede sen chegar a poder garanti-la
certeza de que os resultados se melloraran.

Wilcox et al. (1995) propuxeron un sistema de redes neuronais para a
monitorizaciéon e control das perturbacions dun reactor anaerobio mediante a
medida on-line da alcalinidade no sistema, afirmando que ten capacidade para
recofiecer de forma rapida o estado do proceso.

Fell e Wheatley (1995) estudiaron comparativamente a aplicacion de control
adaptativo e redes neuronais para operar un UAF de 10 / que trataba auga residual
dunha planta de produccion de café. Ambolos modelos empregaban o contido en
SST e SST da fase liquida e a composicion de CO, na fase gas, como datos on-line
para controla-lo caudal de alimentacion 6 sistema. A aplicacion de control
adaptativo permitiu responder as variacions de DQO, ainda que se seguian

mantendo fluctuacidons no caudal e na calidade do biogés. A estratexia baseada no
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emprego de redes neuronais probou poder operar de forma adecuada con 30-40
horas de adestramento, mantendo niveis desexados na calidade do efluente ¢ do gas
producido.

Como se comentou anteriormente, resulta moi dificil separar cada tipo de técnica
de control avanzado, xa que nos ultimos tempos tefiense feito moitos traballos que
combinan algunhas delas. Hick e Kohne (1996) desenvolveron un sistema de
diagnostico do proceso de tratamento de augas residuais urbanas, baseado en redes
neuronais, que permiten estimar variables medidas on-line e a DQO. Os valores
adquiridos son comparados cos estimados, descartando aqueles considerados
erroneos, ben por fallo dos sensores ou por calquer tipo de perturbacion no
proceso. O sistema mostrou unha boa correlacion entre a estimacion e a medida,
podendo ser empregado para a adaptacion 6ptima do proceso as condicions actuais,
baseandose nos datos previos.

Emmanouilides e Petrou (1997) empregaron redes neuronais adestradas para
identifica-los estados do proceso de dixestion anaerobia, simulada mediante un
modelo matematico (Buhr e Andrews, 1977). As redes neuronais mostraron
vantaxes claras sobre as estratexias de control tradicional, debido
fundamentalmente & adaptacion on-line da estructura. Empregaron algoritmos de
retropropagacion, quimiotaxe e busca aleatoria para o adestramento da rede,
encontrando que resultaba moito mais rapido cos dous ultimos que coa
retropropagacion.

1.1.4 Control fuzzy

Os expertos en procesos usan cualificativos do tipo "un pouco elevado”,
"suficiente", "baixo", "pequeno", etc. para razoar sobre o estado do sistema ou
sobre a solucion dun problema. Empregando este tipo de razoamento, Zadeh
(1965) desenvolveu por primeira vez a teoria de series fuzzy ou difusas, que
representa unha teoria (tamén denominada l6xica fuzzy ou difusa) que emprega
unha linguaxe baseada no cofiecemento e que pode ser aplicada a procesos
anaerobios.

A idea clave da teoria de series fuzzy estd en substitui-los valores falso (0) e
verdadeiro (1) por un gradiente continuo en todo o intervalo [0,1]. Esto permite a
introduccion de etiquetas linguisticas para clasifica-lo valor da variable (p.e. alto,
medio e baixo), que son posteriormente procesadas de forma automatica. A
representacion destes valores Iévase a cabo empregando funcions de pertenza que
permiten asocia-lo valor da etiqueta linguistica da variable cun valor numérico
pertencente 6 intervalo [0,1]. O devandito valor numérico representa o grao de
pertencia da variable (do proceso real) na serie fuzzy en concreto. Na Figura 6.4
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mostrase un exemplo da distribucion do grao de pertenza de cada etiqueta
linguistica en funcién dos valores reais da variable estudiada. Esta distribucion
correspondese mais cunha estimacion subxectiva do experto, que cunhas regras
obxectivas que poidan ser extensibles a calquera variable. Para procesa-las
variables lingusiticas deben empregarse operadores linguisticos do tipo AND, OR,
etc., en regras IF-THEN.

Baixo Medio Alto
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5 084
=
D
T 0,6
Y
-3
g 04
=
£ 02
@)
0 T T T T 1
0 20 40 60 80 100

Porcentaxe do valor da variable

Figura 6.4. Exemplo dos valores linguisticos dunha variable

Boscolo et al. (1993) desenvolveron un sistema de control baseado en l6xica fuzzy,
para o control dun dixestor anaerobio a escala piloto. Os pardmetros considerados
foron o TRH (Tempo de Residencia Hidraulico), VCO (Velocidade de Carga
Organica), pH, AT (Alcalinidade Total), AGV (Acidos Graxos Volatiles), NH;,
Qgas (Caudal de gas), CHs; e ki (Constante cinética de primeira orde),
implementados en 370 regras, que permitiron de forma relativamente simple,
controla-la velocidade de alimentacion e de recirculacion do equipo.

Marsili-Libelli e Miiller (1996) presentaron un algoritmo fuzzy adaptativo de
clasificacion, que permitia diagnosticar e controlar o estado dunha planta de
dixestion mediante a identificacion de catro rexions na produccion de gas e no seu
contido en hidroxeno: inhibicidon, normal, toxicidade e sobrecarga. Miiller et al.
(1997) compararon o comportamento dun reactor anaerobio a escala piloto en
presencia e ausencia do sistema de control fuzzy, baseando as medidas de control
na concentracion de hidréxeno e no caudal do biogas, empregando auga residual
industrial. O controlador mostrou capacidade para diminuir nun 44 % o efecto
toxico dun tensioactivo anionico engadido 4 auga.

Giraldo-Gomez e Duque (1998) propuxeron un controlador fuzzy moi simple
baseado no pH de saida do reactor para realiza-la posta en marcha dun reactor a
escala laboratorio. O control implementado probou ser robusto e fiable ante
situacions de inhibiciéon no sistema, pemitindo obter VCO maximas de 38 kg
DQO/m*-d cunha eficacia de depuracion de DQO do 60 %.
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A combinacion das técnicas de control é especialmente relevante entre redes
neuronais e loxica fuzzy, xa que ainda que as redes neuronais tefien a capacidade de
aprender, funcionan como unha caixa negra, resultando moi dificil ou incluso
imposible saber canto afecta cada unha das capas ou elementos da rede na calidade
do control. Por outro lado, o control fuzzy é transparente pero non ten capacidade
para aprender de forma dindmica. As estratexias de control neuro-fuzzy (Shimizu e
Ye, 1995) permiten aproveita-las vantaxes de cada unha das duas técnicas,
axustando as funcidns de pertenza de acordo cos patréns de variacion das variables
de estado, recofiecidas mediante redes neuronais. Esta alternativa permite cambia-
los valores maximos e minimos da funcion de pertenza, pero non o axuste de cada
funcién coas suas correspondentes etiquetas lingiiisticas, polo que se pode
considerar outra arquitectura diferente de redes neuronais fuzzy (Shimizu e Ye,
1995), na que se une a inferencia fuzzy a unha rede neuronal. Neste caso as
variables de entrada da rede son escaladas de O a 1, permitindo facer esta
graduacion empregando loxica fuzzy, e da mesma maneira obteremos unha saida no
intervalo [0,1] que a propia rede optimiza mediante o adestramento, ¢ que ¢
necesario defuzzificar para poder levar a cabo o control do sistema.

Steyer et al. (1997) aplicaron un sistema hibrido de redes neuronais fuzzy para
diagnostica-la operacion nun leito fludizado tratando vifiazas. Os datos procedentes
do proceso trataronse con loxica fuzzy para obter un vector patron do
comportamento, que se clasificou en categorias que representarian os diferentes
estados da operacion, de acordo con regras de discriminacion fuzzy. Para levar a
cabo esta clasificacion empregouse unha rede neuronal, asi como para identifica-
los estados perigosos para os microorganismos, fallos de bombas, obturacion de
tuberias ou mala regulacion de temperatura, en tempo real de proceso.

1.1.5 Sistemas expertos

Os métodos de control avanzado requiren medidas fiables ¢ poden fallar se se
producen alteracions no metabolismo bacteriano, que non poden ser descritas por
modelos matematicos. Por outro lado, na maioria dos casos requirese da presencia
dun operador experto a pé de planta para supervisa-lo funcionamento do propio
sistema de control. Unha das formas de evitar en gran medida estes problemas ¢é
dispofiendo dun sistema experto.

Un sistema experto é un programa de ordenador que ten a capacidade de resolve-
los problemas dunha maneira similar & que empregaria un experto humano.
Aplicanse a casos nos que o coiecemento ¢ fundamentalmente de natureza
heuristica, nos que é necesario tomar decisions, € non se poden definir algoritmos
porque serian demasiado complexos para ser implementados e aplicados nunha
escala de tempo adecuada.
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Como se pode observar na Figura 6.5, un sistema experto estructirase en varios
elementos (Huber et al, 1991). Na base de cofiecemento represéntase o
cofiecemento empregando diferentes técnicas como poden se-las regras, obxectos,
formulas ou procedementos. O moddulo de xestion de cofiecemento permite
implementar e manexar o coflecemento dentro da base. O motor de inferencia
interpreta o cofiecemento representado e permite a deduccion de novo
cofiecemento. O interface co operador humano permite a achega de suxestions ou
pistas 6 operador, 6 mesmo tempo que permite o plantexamento de preguntas sobre
detalles do proceso, a introduccion de datos off-line, asi como de novos valores de
consigna. O inferface co sistema de xestion de datos permite a adquisicion dos
datos dos dispositivos de media e a introduccién dos puntos de consigna para os
controladores.

Enxefieria

do <——| Xestion
cofiecemento do

cofiecemento

Operador Interface Base
do - co de
proceso operador cofiecemento

Interface
co sistema
de xestion
de datos

Motor
de
inferencia

Sistema
de
xestion
de
datos

Figura 6.5. Estructura bdsica dun sistema experto

As necesidades mais importantes dun sistema experto aplicado a un proceso
anaerobio son a capacidade para representar cofiecemento dependente do tempo,
para procesar coflecemento impreciso ou incompleto e para combinar regras
simples con outras baseadas en modelos. O desenvolvemento dun sistema experto
para a supervision e control dun proceso podese levar a cabo en varias etapas. A
adquisicion do cofiecemento sobre o proceso, a estructuracion e formalizacion dese
coflecemento, a implementacion e por ultimo a comprobacion e ampliacion da base
de cofiecemento.

A adquisicion do cofiecemento supon unha das etapas mais importantes, € consiste
na busca de sintomas das fases ou estados caracteristicos do proceso (como estados
de inhibicion, toxicidade, sobrecargas, etc.). Ainda que estes estados do proceso
reflicte directamente o estado fisioloxico dos microorganismos, non ¢ necesario
dispoiier de cofiecemento detallado sobre a fisioloxia, ainda que ese cofiecemento
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debe ser empregado no caso de que se dispoiia del. Débense formular hipoteses
baseandose nos sintomas observados con criterios de validacion que permitan facer
un diagnostico fiable. O sistema proporciona as deduccions resultantes, asi como as
solucions posibles para volver 6 estado estacionario de operacion. Unha vez
completada a base de cofiecemento, débese estructurar e formalizar para a sta
implementacion empregando ferramentas de programacion adecuadas. A
ampliacion a partir do prototipo realizarase a posteriori de forma gradual, sendo
esta unha vantaxe con respecto 0s algoritmos de programacion nos que non ¢

posible aportar novo cofiecemento unha vez que estan desenvolvidos e axustados.

Ladiges e Kayser (1993, 1994) desenvolveron sistemas expertos on-line e off-line
para operar plantas de tratamento de augas residuais urbanas. O sistema on-line
recofiece os fallos da planta a partir dos sinais adquiridos, a partir dos cales leva a
cabo a diagnose, aportando os consellos oportunos para o control da planta, sen
realizalo directamente. O sistema off-line contribie 4 diagnose proporcionando a
seleccion das novas consignas de operacion para establece-lo control do proceso.
Ambolos sistemas contaban con bases de cofiecemento para diversos tipos de
efluentes, combinando diferentes modelos e algoritmos.

Un dos problemas criticos que se deben afrontar &4 hora de formular un sistema
experto € a capacidade de operacion en tempo real. Serra et al. (1993)
desenvolveron un sistema experto en tempo real nun entorno G2 para aplicar a
plantas de tratamento de augas residuais urbanas. O sistema dispofiia dun interface
que permitia a adquisicion de datos on-/ine, dun algoritmo predictivo para o control
do osixeno disolto e dun interface grafico co usuario. O algoritmo empregaba datos
obtidos dos dispositivos de medida da planta, e dun sensor software que estimaba a
velocidade de consumo de osixeno. Todos estes elementos aparecian integrados
nunha base de cofiecemento que incluia regras de deteccion, diagnose, prediccion e
operacion, capacitando o sistema para manexar unha gran cantidade de situacions
usuais ou hipotéticas, nas que se debe considerar informacion cualitativa e
cuantitativa.

Moletta et al. (1994) empregaron un sistema de control baseado en regras, no que
se consideraba a variacion de tres parametros (pH, concentracion de hidroxeno na
fase gas e caudal de biogas), actuando sobre a bomba de alimentacion dun leito
fluidizado anaerobio para o tratamento de augas residuais procedentes da industria
de destileria de viflos, tanto a escala laboratorio como a escala piloto. Con esta
estratexia acadaron unha velocidade de carga organica de 30 kg DQO/m’-d,
partindo dun valor de 5,8 kg DQO/rn3 -d.

Chynoweth ef al. (1994) desenvolveron un sistema de medida e de control
on-line con estratexias feed-back para a avaliacidon e optimizacion do
funcionamento dun dixestor monoetapa. Empregaron a composicion de metano no
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biogads como parametro clave nun algoritmo de control e de optimizacion
adaptativo da temperatura no reactor. Este algoritmo estaba implementado nun
sistema experto que empregaba a produccion de metano e o tempo de residencia
hidraulico para detectar de forma automatica as posibles anomalias que
aconteceran na operacion (sobrecarga, inhibicion ou operacion por debaixo da
capacidade do sistema), e permiti-la recuperacion do equipo. Estes autores
encontraron que o NADH (Nicotinamida Adenin Dinucleétido — forma reducida)
era unha variable que permitia detectar de forma inmediata as perturbacions que
tifian lugar sobre a actividade microbiana.

Pullammanappallil et al. (1995) desenvolveron e implementaron un sistema soporte
de decision on-line para a operacion dunha planta anaerobia de tratamento de
efluentes de cerveceira a escala industrial. Este sistema empregaba un algoritmo de
control predictivo feed-forward para identifica-los valores das consignas de
operacion optimas, empregando medidas on-line do carbono 6rganico e do caudal
do influente. Os puntos de consigna establecidos eran implementados na planta
mediante un PLC.

Pullammanappallil et al. (1998) empregaron estratexias do tipo sistemas
expertos para cambia-las velocidades de dilucion do proceso de acordo con catro
posibles estratexias: unha lei de control convencional de valores de consigna; unha
lei de control baseada no mantemento de eficacias de proceso constantes;
operacion en descontinuo; € operacion con coeficientes de dilucion constantes.

O obxectivo deste traballo ¢ o desenvolvemento dun sistema que xestione a
adquisicion de datos on-line, a monitorizacion e a diagnose dunha planta anaerobia
de tratamento de auga residual. Os parametros introducidos nun PLC
(Programmable Logic Controller) e os elementos de control final da planta
(bombas de alimentacion, recirculacion, etc.) pédense modificar polo operador. O
sistema incorpora alarmas do proceso e dos fallos dos equipos de medida. O
software tamén incorpora unha base de datos, que permite adoptar decisions a
partir dos datos adquiridos.
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2 Materiais e métodos

A descricion do sistema pode establecerse considerando duas partes ben
diferenciadas: a) o equipo necesario para a adquisicion (Lorenzo et al., 1998),
analise e diagnostico dos datos; e b) a planta piloto (dixestor anaerobio, tratamento
fisico-quimico, etc.) e os dispositivos de medida.

O equipo necesario para a adquisicion mostrase nas Figuras 6.6 e 6.7. Na Figura
6.6 podese ver o cadro de control 6 que chegan todo-los sinais do proceso. Na
Figura 6.7 moéstranse os elementos de hardware empregados para a monitorizacion
e diagnose da planta (controladores de dispositivos eléctricos, variadores de
frecuencia das bombas, PLC's ¢ PC).

Figura 6.6. Vista do panel de control.
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SISTEMA DE ADQUINICHIN
CONTROL EXPERT

Figura 6.7. Vista dos elementos de hardware empregados para a monitorizacion e
diagnose da planta.

2.1 Software e hardware

Consideraronse diferentes ferramentas de desenvolvemento, co fin de construir
unha aplicaciéon capaz de monitorizar e diagnostica-la operaciéon nunha planta
anaerobia de tratamento de auga residual.

As caracteristicas principales desta aplicacion debian ser:

e Potencia ¢ flexibilidade no filtrado de sinal, esencial para obter datos
fiables do sistema de adquisicion.

o Facilidade na implementacion dun sistema de regras experto que
diagnosticase o estado da planta en todo momento, dende a posta en
marcha do sistema.

. Unha estructura de almacenamento de datos robusta e segura que
permitise:
. Recoller toda a informacion procesada polo sistema dende a stia
posta en marcha.
. Restauracion do sistema 6 seu estado previo, ante calquera caida.
. Realizacion de analise on-line do sistema.
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. Integracion con outras ferramentas do entorno Windows
(controles Active X, servidores de datos, comunicacion dde (dynamic data
exchange), etc.).

. Xestion de comunicacions, permitindo a recollida e emision de
sinais a través dunha tarxeta conectada a un porto serie RS-232.

. Modularidade.

] Xestion concorrente de recursos e eventos.

Interface "amigable" co usuario, que permita 6 operador cofiecer
dunha forma sinxela o estado actual da planta e a sua evoluciéon no tempo,
e que informe das accions que se deben realizar para emendar os posibles
problemas que surxan no devandito sistema.

RS-232)]
¥
MODULO DE
MODULO DE REPRESENTACION MODULO DE
PROCESADO GRAFICA DA UTILIDADES E B.D CONFIGURACION
CONFIGURACION DO SISTEMA
DO SINAL EVOLUCION o SEIA
. DO SISTEMA
DATOS
MODULO DE ADQUIRIDOS| | DATOS
PROCESADO FILTRADOS | | &
DO RESULTADO
DA DIAGNOSE >
T E INTERACCION CO
OPERADOR B.D. EVOLUCION DO SISTEMA
V. VARIABLES FlLTRADAgl—l
PROGRAMA
VISUAL BASIC V. DE DIAGNOSE
7 E— GESTOR B.D. MICROSOFT ACCESS
v
MODULO DE MODULO DE
FILTRADO DIAGNOSE
SERVIDOR MATLAB

Figura 6.8. Esquema do software desenvolvido.

O entorno de desenvolvemento elixido foi Visual Basic 5.0, Access 7.0 e Matlab
5.2, xa que cumprian as condicions anteriormente expostas e permitia:

6-216



Monitorizacion e diagnose...

Integracion de controles Active X, precisos para a explotacion das
grandes vantaxes que ofrecia, de cara 4 realizacion dos moédulos de filtrado
de sinal e diagnose, unha ferramenta para calculos cientificos e de
enxefieria como Matlab.

. O emprego de Microsoft Jet (motor de inferencia da base de datos que
incorpora Microsoft Access) e por conseguinte o acceso a base de datos
(BD) mediante un driver nativo, con todalas vantaxes que carrexa € o
manexo mediante SQL (Structured Query Language) da informacion
almacenada na BD.

. A aplicacion rematada era un auténtico arquivo .exe cun gran
rendemento na sua execucion, comparable en moitos casos a un codigo
xerado por aplicacions realizadas en linguaxe C.

e Acceso a datos externos mediante controladores ISAM (Indexed Sequential
Access Method).

. Acceso a BD remotas e conexion con outras aplicacions a través de
Internet (na prevision de poder realiza-la analise do rendemento da planta
dende puntos xeograficos dispersos).

A aplicacion finalmente desenvolvida (Figura 6.8) estaba composta de varios
modulos, todos eles concorrentes e integrados nun mesmo interface de usuario. A
execucion da aplicacion inicializaban unha instancia do servidor de Matlab para
que, cando se desexe interactuar co devandito servidor, o acceso sexa o mais rapido
posible.

2.1.1 Médulo de adquisicion e almacenamento de sinal

O sistema recolle, a través da tarxeta de entrada que conecta o PC co PLC, a
informacion das variables que definen o estado da planta. O periodo de tempo entre
cada unha das adquisicions é configurable dende o mddulo de utilidades. No caso
de detectar informacion claramente erronea discriminase e recollese de novo. A
informacion recibida almacénase nunha base de datos (definida polo operador no
momento de inicia-lo experimento).

A estendida aplicacion industrial de PLC's, debido a sua robustez en entornos
industriais, probou amplamente a stia utilidade e conveniencia para este tipo de
tarefas. A comunicacion entre o PLC e o PC lévase a cabo mediante un protocolo
estandar RS-232, que fai posible o desenvolvemento dun intercambio interactivo
de informacion. O PC pode actuar sobre os elementos da planta a través do PLC.

Podense distinguir duas tarefas diferentes considerando a operacion da planta: a)
aquelas que non dependen directamente ou non afectan directamente a4 operacion
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do dixestor (pretratamento, acendido/apagado de axitadores, niveis dos tanques,
etc.); e b) aquelas que controlan a operacion da planta anaerobia de auga residual
(bombas de alimentacion e recirculacion, adicion de nutrientes ¢ alcalinidade). O
primeiro grupo de accions estaban controladas dende o PLC en lazos pechados e as
segundas pdodense controlar dende o PC a través do PLC.

Prevendo a posibilidade de xestion da planta en tempo real dende diferentes puntos
xeograficos, incorporouse a posibilidade de realiza-la posta en marcha e parada da
planta dende o PC, asi como a posibilidade de modifica-los parametros e set-points
establecidos. Con este propoésito tddalas alarmas ou avisos de fallos de equipos
(Figura 6.9) son recollidos no PC, co que seria posible dispofier da mesma
informacion do proceso a que se ten acceso na planta.

QAI Caudal de alimentacion instantaneo

QGI Caudal de gas instantaneo

QR Caudal de recirculacion

CH,4 Porcentaxe de CH,4 no biogas

H, Composicion de H, no biogas

pH pH

CO Composicion de CO no biogas

Ti Temperatura do influente

Te Temperatura do efluente

TA Alcalinidade total

IA/TA Alcalinidade intermedia/Alcalinidade total

DT BRq AC Alarma da bomba do quentador

DT RC Alarma da resistencia do quentador

A QMx_AE Alarma de caudal maximo de alimentacion

A QMn_AE Alarma de caudal minimo de alimentacion

A _QGI Alarma de caudal minimo de biogas

A QMn CHy4 Alarma de porcentaxe minima de CH4 no biogas

A QMx CO Alarma de composicion maxima de CO no biogas

A H, Mx Alarma de composicion maxima de H, no biogas
DT AF Alarma do axitador do tanque de floculante

DT _A_TqS Alarma do axitador do tanque de sedimentacion

DT AN Alarma do axitador do tanque de nutrientes

DT BF Alarma da bomba de floculante

DT BN Alarma da bomba de nutrientes

DT BA 1 Alarma da bomba de alimentacion #1

DT BA 2 Alarma da bomba de alimentacion #2

DT BRq Alarma da bomba de recirculacion

NMn_TqF Alarma de nivel minimo no tanque de floculante
NMn_TgN Alarma de nivel minimo no tanque de nutrientes
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NB_TqS Alarma de nivel minimo no tanque de
sedimentacion

NB_TqE Alarma de nivel minimo no tanque de alimentacion
Av _pH Mn Alarma por pH baixo

P pH P Parada por pH baixo

A TE A Alarma por temperatura de entrada alta

A TE B Alarma por temperatura de entrada baixa

A PA Operacion automatica PLC

PC_Active Operando PC

C AP Posta en marcha da planta

OA PA Posta en marcha automatica da planta

OP PA Parada automatica da planta

OA BA 2 Operando bomba de alimentacion #2

OA BN Operando bomba de nutrientes

OA BRq Operando bomba de recirculacion

CQ B2 Consigna de bomba de alimentacion #2

CQ BN Consigna de bomba de nutrientes

CQ BRq Consigna de bomba de recirculacion

No PLC instalouse un programa de arranque que permitise continua-la operacion
normal no caso de que o PC estivese fora de servicio. Este programa revisa a
presencia ou ausencia de sinal de actuacidon sobre as bombas. No modo de
operacion dende o PLC considéranse uns valores de referencia de seguridade para a
operacion dos elementos que controla o PC (as tres bombas de velocidade
variable). Ademais, no caso de fallo xeral dos sistemas de control (PC e PLC) a
planta pode ser operada en forma manual. Este modo de operacion serve, asemade,
para facer un chequeo do sistema e permite traballar con equipos similares 6s que
poderia haber nunha instalacion industrial (Kispert et al., 1995; Pullammanappallil
etal., 1995, 1998).

O PLC xestiona todolos sinais e datos que aportan informacion sobre o estado da
planta dende os diferentes LED's presentes no panel. A informacion recollida
destes sinais correspondese 0s diferentes valores dos parametros, asi como 6 estado
das bombas, motores, niveis, etc.

2.1.2 Médulo de filtracion

A filtracion de sinal 1évase a cabo cun modulo desenvolvido en Matlab. Este
modulo filtra as variables para elimina-lo ruido, procesando os tltimos 21 valores
recollidos de cada variable. A interaccion co sistema ¢ a seguinte:
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e Unha vez que as variables son recollidas, enviase 6 servidor de Matlab
unha matriz que almacena tédolos datos susceptibles de ser filtrados.

e  Os vector de datos filtrados ¢é enviado e recollido na BD.

2.1.2.1 Filtros de sinal

Para levar a cabo esta tarefa, podense empregar diferentes filtros
dependendo do tipo de datos e das caracteristicas do ruido do sinal. Propuxéronse
diversas técnicas loxicas e matematicas (Labarrere ef al., 1982; Astola et al., 1990;
Ragot et al., 1990), ainda que a configuracién deste modulo poderia mellorarse
incorporando novos filtros no futuro.

Eliminacion de valores aberrantes (AB)

Dentro dos sinais dun proceso, resulta normal encontrarse con puntos
aillados correspondentes a valores aberrantes ou imposibles. Para eliminar estes
datos podese establecer un rango entre un valor maximo M e un valor minimo m,
fora dos cales non existe posibilidade de que se encontren valores operacionais.
Cando se rexistra un valor foéra dese rango € automaticamente substituido polo
inmediatamente anterior.

Eliminacion de grandes variacions (COR)

Resulta frecuente que un sensor, ben sexa por ruido na comunicacion entre o sensor
e o dispositivo de adquisicion, ou ben por unha obstruccion temporal do sensor,
proporcione sinais desprazados nunha orde de magnitude. Sabendo que en certos
sinais esa variacion € imposible, propuxose o seguinte corrector l6xico:

WD) =y(0) + A
onde,
Vf(t) é a variable filtrada,
V(t) é a variable sen filtrar,
A=A+ [y(t-1) - y(t)] se |y(t-1) - y(t)| > VM (Maxima variacion posible)

A=10 se A+[y(t-1) - y(t)] <R (Retorno a diferencia
normal)
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Filtro pasabaixos de primeira orde limitada en magnitude (POLM)

Un filtro pasabaixos dixital de primeira orde ¢ unha solucion rapida a un problema
de filtrado de ruido. Sen embargo, no sinal tipico dun proceso, aparecen
normalmente cambios bruscos ou dunha magnitude importante que é desexable
conservar sen filtrar. Propixose o emprego dun filtro de primeira orde conservando
as variacions de magnitude maiores a un valor limiar establecido L. O filtro pode
expresarse como:

V(t)=(1-w)-yf(t—1)+w-y(t) se |y(t)-yf(t-1)|>L
(t)=y(t) se |y(t)—yf(t—])|sL

onde w € a frecuencia dixital de corte.

Filtro Winsorizing (WZ)

Neste filtro considérase unha fiestra mobil de tamano » = 2m + 1. Os valores do
sinal que se vai filtrar denominanse y;.;, onde j € o intervalo [-m, + m] e i é o indice
correspondente 6 centro da fiestra. O sinal filtrado obtense a partir da seguinte
ecuacion:

1 m—s .
Yi=——— X V4 (i>m)

n=r—==S j=m+r
onde yt;,; son os valores y;.; ordenados de menor a maior;  son os valores mais
pequenos e s os valores maiores, para seren eliminados mediante a filtracion. Por
cuestions de simetria considérase s = r. Ademais, considéranse porcentaxes do

sinal ¢ non unicamente nimeros enteiros, sendo 2r a porcentaxe de valores
eliminados por filtracion, onde r € [0, 0,5].

Consideremos que a (= f,v) = rn, f a parte enteira de a e v a parte fraccional, co que
o filtro se pode escribir como:

] m—f—1
Vi —m{(l — )i s + j:_m%f”ym,' +(1 _f)yti+m—f} (relo.05])

O filtro permite conservar cambios bruscos no sistema eliminando o ruido
mediante un filtro mediano. De feito, este filtro é un compromiso entre un filtro
mediano e un filtro por media sobre unha fiestra mobil. Un valor de » préximo a
0,5 corresponde a un filtro por mediana, mentres que » = 0,/ equivale a un filtro
por media mobil.
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2.1.3 Médulo de diagnose

Tendo en conta os posibles fallos e o cofiecemento que se ten do sistema,
desenvolveuse unha base de regras en Matlab para levar a cabo a diagnose. O
moddulo de diagnose € o responsable de determina-lo estado do proceso como unha
funcioén da historia da operacion (variables on-line e off-line) analizando os 7
ultimos vectores de datos procesados e filtrados. Neste senso, o sistema experto
debia ser capaz de predeci-los futuros fallos, asi como de anticiparse a posibles
situacions indesexadas, que poderian desestabiliza-lo sistema. A saida do sistema
experto efectiase mediante un interface grafico co usuario que indica a situacion
actual do proceso e as accions que levarda a cabo o operador. A interaccidon co
sistema ¢ similar & do modulo de filtracion.

e Unha vez obtidas as variables filtradas, xera unha matriz con estes datos
que ¢ enviada ¢ servidor de Matlab.

e Qs datos filtrados son analizados no servidor de Matlab para levar a cabo o
diagnostico do sistema, tendo en conta a evolucion histérica dos tltimos 7
vectores.

e O vector de diagnose ¢ almacenado na BD.

2.1.4 Médulo de saida de diagnéstico e de interaccion co operador

Unha vez recibida a informacion do moédulo de diagnose, ¢ dependendo
dos resultados obtidos sobre o estado da planta, informase 6 operador sobre as
accions que se van levar a cabo no sistema.

2.1.5 Médulo de interface grdfico

O interface gréfica co usuario estaba dispoiiible en calquera momento do proceso.

2.1.6 Médulo de utilidades e configuracion do sistema

Este modulo permite a configuracion do interface grafico, das variables que van ser
representadas, do numero de figuras en cada pantalla, etc. Ademais, permitia
configura-los parametros que o sistema recollia e a estructura do vector de entrada
a través do porto RS-232, asi como a frecuencia de mostraxe, ou a configuracion da
base de datos.
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2.2 Planta piloto

A auga residual é producida nunha planta de fabricacion de taboleiro de fibra e as
stias caracteristicas esenciais mostranse na Taboa 6.1. O baixo contido en
nutrientes, asi como a baixa alcalinidade da auga residual facia necesaria a adicion
de sales de nitroxeno e fosforo e bicarbonato para manter unha adecuada relacion
C/N/P dentro do dixestor. E importante sinala-lo contido en sélidos en suspension,
a maior parte deles como sélidos en suspension volatiles e coloides, debido 6s cales
era necesario facer un pretratamento fisico-quimico (Fernandez er al., 1995).
Ademais, atopouse presencia de posibles substancias posiblemente toxicas,
especialmente fenois.

Taboa 6.1. Composicion da auga residual

Composicion da auga residual Compostos minoritarios

DQO rotal (g/1) 9,80  Fenois (g/1) 1,30
DQO soluble (g/1) 9,60 N-NH, (ppm) 25
SST (g/1) 0,30  Alcalinidade (g/1) 0,40
SSV (g1) 0,25 Temperatura (°C) 50
Acido acético (g/1) 0,70 pH 3,50

Acido propiénico (g/) 0,01

Na Figura 6.9 mostrase o diagrama da planta piloto. A auga residual recéllese no
tanque de alimentacion onde se homeoxeneiza e se bombea a un sedimentador para
a separacion de solidos mediante a adicion de floculante. Este pretratamento
permite a separacion dunha importante fraccién de compostos recalcitrantes (40 %
da lignina e 80 % dos fenois) cos sélidos eliminados (70 %). Polo tanto minimizase
o posible efecto toxico sobre a biomasa do reactor.

O reactor é un hibrido UASB-UAF de 1,1 m’ (Figura 6.10) equipado cun
caudalimetro de gas (Mass flow-meters Brooks Models E5860i Rosemount);
caudalimetros de alimentacion e recirculacion (Electromagnetic flow-meters
7Me2531Siemens); dous termometros Pt-100; un analizador de biogas (CH, and
CO) (Ultramat22P Gas Analyser Siemens); un analizador de H, Sensotox 420
(Sensotran) e un pHmetro estandar. Os pardmetros medidos por estes sensores son
adquiridos cada 15 minutos, que se considerou un tempo o suficientemente curto
comparado co tempo de resposta do sistema. Este periodo representaba unha
fraccion do 0,21 - 1,04 % do tempo de residencia hidraulico nas diferentes
condicions de operacion.

As medidas off-line levaronse a cabo cada dia. Determinaronse os AGV (Acidos
Graxos Volatiles) empregando un cromatografo de gases (Hewlett Packard 5840A)
equipado cun Detector de Ionizacion de Chama (DICh), seguindo o método
descrito por Fernandez et al. (1995). A Demanda Quimica de Osixeno (DQO)
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determinouse seguindo un método semi-micro (Soto et al., 1989), mentres que para

medi-la alcalinidade como CaCO; levouse a cabo unha valoraciéon con acido

sulfurico (Jenkins, 1983; Ripley et al., 1986).
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Figura 6.10. Vista do reactor hibrido na planta piloto.

O PLC controla directamente o proceso de pretratamento fisico-quimico, co
seguinte protocolo de control: A posta en marcha ¢ parada da bomba de
alimentacion #1 (Figura 6.9) estd comandada polo PLC en funcidon do nivel de
liquido no tanque de sedimentacion. O tempo de operacion da bomba de floculante
axustase como unha funcion do tempo de operacion da bomba de alimentacion #1,
de maneira que se engada a dose de floculante previamente determinada como
optima. Ambalas duias bombas aportan un caudal constante, de maneira que a tarefa
de control lévase a cabo actuando sobre o tempo de operacion de cada bomba.
Establecéronse dous rangos para os valores maximo e minimo de referencia de pH
e T, 6s que ten lugar a operacion Optima. Desta maneira, podense presentar duas
situacions diferentes, cando o pH sae do rango 6,5-7,5 produciriase unha primeira
alarma, e cando sae do rango 6,0-8,0 teria lugar a parada da operacion.
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Por outro lado, as bombas de alimentacion #2, de recirculacion e de adicion de
nutrientes estaban comandadas polo PC a través do PLC, actuando sobre o selector
de frecuencia que regula a velocidade de operacion da bomba.

Ademais dos parametros adquiridos dos diferentes dispositivos de medida (pH,
temperatura, caudais de biogas, alimentacion e recirculacidon, e composicion de
biogas en CHy, CO e H,), existen dous integradores que permitian avaliar e mostra-
lo volume total de auga alimentada 6 sistema, asi como o volume acumulado do
biogas producido. Non habia comunicacion entre os integradores e o PLC, polo que
a integracion estimabase a partir dos valores instantdneos. As diferencias entre os
valores obtidos con este método e os calculados polos integradores do PLC eran
menores do 1,5 %.

Durante un periodo da operacion, o caudal de alimentacion distribuiuse en pulsos,
co obxectivo de obter unha biomasa mais resistente as sobrecargas hidraulicas ou
orgénicas, xa que estes pulsos representan pequenos shocks. Sen embargo, este
modo de operacion creou problemas na adquisicion de datos, xa que a bomba de
alimentacion xeraba perturbacions eléctricas cada vez que se activaba, polo que se
cambiou 6 modo de operacion en continuo.
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3 Resultados

3.1 Filtrado de sinal

Tomouse un periodo da mostraxe de 15 minutos. Os filtros empregados para os
diferentes sinais mostraron resultados satisfactorios para 10 experimentos de
duracién entre 5 e 25 dias. Na Figura 6.11 mostrase un exemplo dos resultados
obtidos da filtracion. Os filtros empregados para cada sinal foron:

e Caudal de gas (QG): WZ (n=21;r=0,2).

e Caudal de alimentacion (QA): WZ (n=21; r=0,2), POLM (w = 0,8; L = 150).
e Metano (CHy): COR (MV =7; R =3), WZ (n=21; r=0,49).

e Monodxido de carbono (CO): COR (MV = 100; R = 50), WZ (n=5; r=0,49).

e (Caudal de recirculacion (QR): WZ (n=21;r=0,2), AB (M =300; m = 0).

e pH(pH): AB(M =80, m=30), WZ (n=21;r=0,2).

e Temperatura do influente (Ti): WZ (n =21; r=0,49), COR (VM =5; R =3)

e Temperatura do efluente (Te): WZ (n=21; r=0,49), COR (VM =5; R =3)

3.2 Base de regras

Desenvolveuse unha base de regras para diagnose dos diferentes eventos e
fallos, que poden aparecer durante a operacion do sistema. Converteuse cada sinal
en valores cualitativos para seren empregados polo sistema experto de acordo cos
valores operacionais. A conversion cualitativa realizouse de forma non difusa
empregando limiares, ainda que unha vez probada a congruencia tanto da
conversion cuantitativa/cualitativa dos sinais como da base de regras, ambalas duas
poderian ser estendidas 6 caso difuso, o que aportaria maior robustez ¢ diagnostico.

Dividiuse a diagnose en catro areas, que representaban os problemas asociados &
acidificacion ou toxicidade do sistema; 6s caudais de alimentacion e recirculacion;
os problemas relacionados co subsistema de temperatura; e por ulitmo a tendencia
do proceso.
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Figura 6.11. Sinais filtrados. a) Caudal de gas (QG); b) Caudal de alimentacion (QA); ¢)
Porcentaxe de metano (% CH,); d) Composicion de CO (CO); e) Caudal de recirculacion
(OR); ) pH; g) Temp. do influente (Ti); h) Temp. do efluente (Te).
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3.2.1 Valores cualitativos seleccionados

e QG (I/h):

4 = Alto
3 = Critico
2 = Normal

1 = Baixo

o CH4 (%):

4 = Normal

3 = Baixo

2 = Moi baixo

1 = Extremadamente baixo

e CO (ppm): 2 = Maior que cero
1 = Cero

e QA (Ih):

e QR (Ih):

e Ti(°C):

o Te(°C):

4 = Alto

3 = Medio
2 = Normal
1 = Cero

4 = Normal
3 = Critico
2 = Baixo
1 =Cero
4 = Alto
3 = Normal
2 = Baixo
1 = Moi baixo
3 = Alto
2 = Normal
1 = Baixo
4 = Alto
3 = Normal
2 = Baixo
1 = Moi baixo

e dT (intervalo de temperaturas) (°C):

3 = Alto
2 = Normal
1 = Baixo

(QG > 200)
(200 > QG > 150)
(150 > QG > 60)
(QG < 60)

(CH,> 45)
(45 > CH4> 37)
(37> CH4> 32)
(CH, < 32)

(CO>0,5)
(CO <0,5)

(QA > 30)

(30 > QA > 10)
(10> QA > 0)
(QA < 0)

(QR > 150)

(150 > QR > 135)
(QR < 135)
(QR<0,5)

(pH > 8,0)
(8,0>pH>6)
(6>pH>5,5)
(pH <5,5)
(Ti>44)
(44 >Ti>39)
(Ti<39)
(Te > 36)
(36 >Te>32)
(32> Te>25)
(Te < 25)

((Ti-Te) > 6,5)
(6,5 > (Ti-Te) <5.5)
((Ti-Te) < 5,5)
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3.2.2 Regras de acidificacion e toxicidade
Se CH,4 € Normal e o Estado previo ¢ Sobrecarga
e se QA ¢é Alto
e se CO ¢é Cero
Enton Estado actual é "Acidificacion media"
Debido a unha sobrecarga hidraulica
Se CH,4 é Normal e o Estado previo ¢ Acidificacion media
e se QA ¢é Alto
e se CO ¢ Cero
Entén Estado actual é "Acidificacion baixa"
Debido a unha sobrecarga hidraulica
Se CH,4 € Normal e Estado previo ¢ Acidificacion baixa ou Normal
e se QA ¢é Alto
e se CO ¢é Cero
Enton Estado actual é "Normal”

Se CH4 ¢ Normal e o Estado previo é Sobrecarga
e se QA é Normal
e se CO ¢ Cero
Entén Estado actual é "Acidificacion media"
Debido a unha sobrecarga organica
Se CH,4 € Normal e o Estado previo ¢ Acidificacion media
e se QA é Normal
e se CO ¢ Cero
Enton Estado actual é "Acidificacion baixa"
Debido a unha sobrecarga organica
Se CH4 ¢ Normal e Estado previo ¢ Acidificacion baixa ou Normal
e se QA é Normal
e se CO ¢ Cero
Enton Estado actual é "Normal"

Se CH4 € Baixo e Estado previo é Sobrecarga
Enton Estado actual é "Estado previo”
ou Posible fallo no sensor de CH,
Se CH,4 € Moi Baixo ¢ o Estado previo ¢ Normal
Enton Estado actual é "Normal"
ou Posible fallo no sensor de CH,
Se CHy ¢ Extremadamente baixo ¢ Estado previo ¢ Normal
Enton Estado actual é "Estado previo”
ou Posible fallo no sensor de CH,
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Se CH,4 ¢ Baixo ¢ Estado previo ¢ Normal
e se QA ¢ Alto e QG ¢é Alto ou Critico
Enton Estado actual é "Acidificacion baixa"
Debido a unha sobrecarga hidraulica
e se QA ¢ Alto e CO ¢ maior que cero
Enton Estado actual é "Sobrecarga”
Debido a unha sobrecarga hidraulica
e se QA ¢é non Alto e QG ¢ Baixo

Enton Estado actual é "Toxicidade"”
e se QA ¢é non Alto
Enton Estado actual é "Normal"

ou Posible fallo no sensor de CH,

Se CH, € Baixo ¢ Estado previo ¢ Normal
e se QA é Normal e QG ¢ Alto ou Critico
Enton Estado actual é "Acidificacion baixa"
Debido a unha sobrecarga organica
e se QA ¢ Normal e CO ¢ maior que cero
Enton Estado actual é "sobrecarga”
Debido a unha sobrecarga organica

Se CH4 € Baixo e Estado previo é Acidificacion baixa
Enton Estado actual é "Acidificacion media"
Debido a mesma causa que levou o estado anterior
Se CH,4 € Moi baixo e Estado previo ¢ Acidificacion baixa ou Acidificacion media
e se QA ¢é Alto
Enton Estado actual e "Sobrecarga”
Debido a mesma causa que levou o6 estado anterior
Se CHy ¢ Extremadamente baixo e Estado previo ¢ Acidificacion baixa ou
Acidificacion media ou Sobrecarga
e se QA ¢é Alto
Entén Estado actual é "Sobrecarga"
Debido a mesma causa que levou o estado anterior

Se Estado previo ¢ Normal e pH ¢ Baixo
e se QA ¢é Alto
Enton Estado actual é "Acidificacion baixa"
Debido a unha Sobrecarga hidraulica
Se Estado previo ¢ Acidificacion baixa e pH é Moi baixo
e se QA ¢é Alto
Entén Estado actual é "Acidificacion media"
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Debido a unha Sobrecarga hidraulica
Se Estado previo ¢ Acidificacion media e pH € Moi baixo
e se QA ¢é Alto CO é maior que cero
Entén Estado actual é "Sobrecarga"
Debido a unha Sobrecarga hidraulica

Se Estado previo ¢ Normal ¢ pH ¢é Baixo
e se QA é Normal
Enton Estado actual é "Acidificacion baixa"
Debido a unha Sobrecarga organica
Se Estado previo ¢ Acidificacion baixa e pH é Moi baixo
e se QA é Normal
Enton Estado actual é "Acidificacion media"
Debido a unha Sobrecarga organica
Se Estado previo ¢ Acidificacion media ¢ pH é Moi baixo
e se QA é Normal CO € maior que cero
Entén Estado actual é "Sobrecarga”
Debido a unha Sobrecarga orgdnica

3.2.3 Regras do sistema de control de temperatura
Se Ti ¢ Baixa e dT é Normal e Te é Baixa
e se QA ¢ Alto e QR é Normal
Entén Estado actual ¢ "o sistema de calefaccion non ten capacidadee para
mante-la temperatura adecuada no reactor debido o elevado caudal
de alimentacion"
Debido a unha Sobrecarga hidraulica
e se QA ¢é non alto e QR é Normal
Entén Estado actual é "Descenso de temperatura debido a unha consigna
erronea ou a un fallo no sistema de calefaccion "
e se pH é Normal e QR ¢ Baixo ou Cero
Entén Estado actual ¢é "fallo no sistema de recirculacion que afecta a
temperatura"

Se Ti ¢ Normal e dT ¢é Alta e Te é Baixa ou Moi baixa
e se pH € Normal e QR é Normal
Enton Estado actual ¢ "existen axentes externos, que afectan d temperatura
do sistema"
ou "Posible fallo no sensor Te"

Se Ti ¢ Alta
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e se QA é Normal
Entén Estado actual ¢ "existen axentes externos, que afectan d temperatura
do sistema"
“Débense cambia-las consignas do controlador”

Se Ti é Alta
e se pH é Normal e QR ¢ Normal
Entén "Posible fallo no sensor Ti"

Se Ti é Normal e dT é Normal € Te é Alta
e se pH ¢é Normal e QR ¢ Normal

Enton "Posible fallo no sensor Te"

3.2.4 Regras de caudal

Se QA ¢ Cero e QR ¢ Cero

Enton Estado actual ¢ "Parada das bombas de alimentacion e
recirculacion”

e/ou "Problema de comunicacion PLC-PC "

Se QA ¢ Cero e QR é non Cero

Entén Estado actual é "Parada da bomba de alimentacion”
ou "Fallo no sensor QA"

Se QR ¢ Cero ¢ QA é non Cero

Entén Estado actual é "Parada da bomba de recirculacion”

e se Ti é Normal

"Fallo no sensor RF"

Se QA ¢ Alto

Entén Estado actual é "Aumento do caudal de alimentacion”

Se Estado previo (nas ultimas catro horas) ¢ "Parada da bomba de recirculacion”
e se pH ¢ non Normal
Enton Estado actual é "Problemas coa recirculacion que afectan o sensor de
pH"
ou "Fallo no sensor de pH"

3.2.5 Regras sobre a tendencia do sistema

Se Estado actual ¢ Acidificacion baixa ou Acidificacion media debido a unha
sobrecarga hidraulica
e se QA ¢ Alto
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e pH ¢ Baixo e QG ¢ Critico e CHy € Moi Baixo ou Extremadamente baixo
e CO ¢ maior que cero
Enton Estado actual é "O proceso tende a empeorar”

Se Estado actual ¢ Acidificacion baixa ou Acidificacion media debido a unha
sobrecarga orgadnica
e se QA é Normal
e pH ¢ Baixo e QG ¢ Critico e CHy € Moi Baixo ou Extremadamente baixo
e CO ¢ maior que cero
Entén Estado actual é "O proceso tende a empeorar"”

Se Estado actual ¢ Acidificacion baixa ou Acidificacion media debido a unha
sobrecarga hidraulica

e se QA é Normal

e pH ¢ Baixo e QG ¢é Normal e CH, é Baixo e CO ¢é Cero

r

Entén Estado actual é "O proceso tende a mellorar"

Se Estado actual ¢ Acidificacion baixa ou Acidificacion media debido a unha
sobrecarga orgdnica

e se QA é Normal

e pH ¢ Baixo e QG é Normal e CH, é Baixo e CO ¢é Cero

r

Entén Estado actual é "O proceso tende a mellorar"

Se Estado actual ¢ Acidificacion baixa ou Acidificacion media debido a unha
sobrecarga hidraulica
e se QA ¢é Alto
e pH ¢ Baixo e QG ¢ Critico e CHy € Baixo e CO ¢ Cero
Enton Estado actual ¢ "O proceso presenta unha situacion critica
pseudoestacionaria”

Se Estado actual ¢ Acidificacion baixa ou Acidificacion media debido a unha
sobrecarga organica
e se QA é Normal
e pH ¢ Baixo e QG ¢ Critico e CHy € Baixo e CO ¢ Cero
Enton Estado actual é "O proceso presenta unha situacion critica
pseudoestacionaria”

Se QA ¢ Alto e QG ¢ Critico ou Alto e pH € Baixo
e se CH4 non variou nas ultimas 6 horas

r

Enton Estado actual é "Acidificacion baixa” e “O proceso tende a empeorar”
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3.2.6 Observacions

Durante o primeiro periodo de operaciéon con alimentacion en descontinuo, unha
parada na bomba de alimentacion inferior a 5 horas non se detectaba como fallo.
De feito a bomba operou durante unha gran parte dos experimentos cunha media de
duas horas e media de intervalo de parada, e nese caso unha parada inferior as
cinco horas non afectaba 4 operacion normal.

En determinados experimentos, o nivel de temperatura foi mais baixo do normal.
Estes valores foron considerados perigosos e asi se fixo aparecer nos resultados do
diagnodstico. Poderia ser util establece-la influencia doutras variables sobre a
temperatura.

3.3 Diagnose da operacion

Para valida-lo conxunto sistema de adquisicion-filtrado-base de regras,
consideraronse os datos obtidos en experimentos previamente realizados (Pufial et
al., 1999), levando a cabo a simulacién como unha operacion on-line.

I3

Por simplicidade, de cara 4 representacion grafica, identificouse cada un dos
diagnodsticos en cada area (acidificacion, caudais, temperatura e tendencia) cun
numero, correspondendo sempre o cero 6 estado normal.

Os valores seleccionados para cada area de diagnose foron:

e FEstado de acidificacion ou toxicidade

1. Acidificacion baixa por sobrecarga hidraulica

2. Acidificacion baixa por sobrecarga organica

3. Acidificacién media por sobrecarga hidraulica

4. Acidificacién media por sobrecarga organica

5. Sobrecarga hidraulica (=Acidificacion alta por sobrecarga hidraulica)
6. Sobrecarga organica (=Acidificacion alta por sobrecarga organica)

7. Toxicidade

e Sistema de control de temperatura

1. Descenso de temperatura por consigna erronea ou fallo no sistema de
calefaccion

2. O sistema de calefaccion non ten capacidade para mante-la temperatura

adecuada no reactor debido 6 elevado caudal de alimentacion

Fallo no sensor Ti

Fallo no sistema de recirculacion, que afecta 4 temperatura

5. Existen axentes externos que afectan 4 temperatura do sistema ou fallo no
sensor Te

bl
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Caudais e pH

Parada da bomba de alimentacion ou fallo no caudalimetro de alimentacion

Aumento do caudal de alimentacion

Parada da bomba de recirculacion ou fallo no caudalimetro de recirculacion
Problemas coa recirculacion que afectan ¢ sensor de pH

Parada das bombas de alimentacion e recirculacion e/ou fallo nas
comunicacions PLC-PC

kv =

e Tendencia do proceso

O proceso tende a empeorar
O proceso tende a mellorar
O proceso presenta un estado critico pseudoestacionario

3.3.1 Fallo de equipos

O equipo traballa cun TRH de 2 dias e aliméntase cun substrato de 10 g DQO/I,
aplicando por tanto unha VCO de 5 kg DQO/m’-d. Na Figura 6.12 mostranse 0s
datos resultantes da adquisicion on-line e da filtracion. Neste experimento houbo
problemas de comunicacion PLC-PC. A primeira vez que esto sucedeu (dia 0,5-1),
o PLC non recibiu a orde de parada de bomba de alimentacion dende o PC
(estabase operando en modo descontinuo), polo que houbo un funcionamento en
continuo e a conseguinte sobrealimentacion, que aparece reflectida na diagnose de
caudais na Figura 6.13. A segunda vez, o fallo foi na frecuencia fixada no variador
da mesma bomba (dia 2-2,2), que deu lugar a outro aumento da alimentaciéon 6
reactor (Fallo 2 na Figura 6.13). Despois destas anomalias foi necesario axustar
manualmente o volume de liquido alimentado, parando a bomba de alimentacion
(dias 1,5-2 e 2,2-3, respectivamente), como se pode observar nos valores de caudal
de alimentacion (QA) na Figura 6.12 e no diagnéstico de caudais na Figura 6.13
(Fallo 1). Nos dous casos observaronse sinais de sobrecarga no aumento do caudal
de biogas, asi como no descenso da porcentaxe de CHy e na presencia de CO
(Figura 6.12). A porcentaxe de metano descendeu ata un 35 %, cando tivo lugar a
primeira sobrealimentacion, ainda que se recuperou ata valores superiores 6 55%
no mesmo dia, unha vez que se fixo o axuste manual do caudal de alimentacion.
Neste caso detectatonse 3 ppm de CO, mentres que o caudal de gas presentou un
aumento durante o fallo, cun répido descenso en canto se corrixiu o fallo. No
segunda sobrealimentacion o efecto foi menor en calquera das variables da fase
gas, xa que a porcentaxe de CHy variou entre o 38 € 0 55 %, sen chegar a detectarse
CO.

Na Figura 6.14 podense observa-los diferentes niveis de acidificacion durante o
experimento. A primeira sobrecarga hidraulica (dia 1,5) deu lugar a un estado de
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acidificacion media (3), debido 6 incremento de CO no biogas. Durante a segunda
sobrecarga, soamente se observou un descenso na composicion de CHy no biogas,
permanecendo en cero a concentracion de CO, polo que o estado diagnosticado foi

de acidificacion baixa (1).
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Figura 6.12. Evolucion dos datos filtrados no experimento de fallo de equipos. QA -
Caudal de alimentacion; QR - Caudal de recirculacion;, QG - Caudal de gas; Ti -
Temperatura do influente; Te - Temperatura do efluente (TRH = 2 d, S; = 10 g DQO/,

VCO = 5 kg DQO/m’d).

Dende o dia 4,5 ata o0 5,5 tivo lugar un lixeiro aumento do caudal de alimentacion
como se pode observar nas Figuras 6.12 ¢ 6.13, aparecendo nesta ultima como fallo
2 no diagnostico de caudais. Este aumento de caudal de alimentacion, ainda que
non foi moi elevado, tivo repercusion no caudal de biogas producido, que
experimentou un incremento; asi como na porcentaxe de metano no biogas, que
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estivo en torno ¢ 40 %. Estes sintomas leves, pero claros de sobrecarga hidraulica,
levaron a diagnosticar unha acidificacion baixa (estado 3), xa que non houbo
presencia de CO (Figura 6.14).

Posteriormente (dia 6) produciuse unha parada na alimentacidén, co cambio de
consignas para o axuste do caudal de alimentacion, que aparece reflectida nas
Figuras 6.12 ¢ 6.13.
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Figura 6.13. Diagnose de caudais, temperatura e tendencia no experimento de fallo de
equipos (TRH = 2 d, S; = 10 g DQO/I, VCO = 5 kg DQO/m’-d).
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En canto 4 evolucién da temperatura do sistema, cabe sinalar que se mantivo, en
xeral, en valores inferiores 0s estimados como adecuados para o proceso, polo que
se detectaron unha gran cantidade de fallos distribuidos 6 longo de todo o proceso.
A Figura 6.13, que corresponde 6 sistema de control de temperatura, indica fallos 1
("descenso de temperatura debido a unha consigna errénea"); 2 ("o sistema non ten
capacidade para mante-la temperatura no reactor debido 6 elevado caudal de
alimentacion"); e 3 ("fallo no sistema de calefaccion ou no sensor Ti"). O fallo 1
apareceu cos descensos observados na temperatura do efluente atribuidos a unha
mala consigna, ainda que en todo momento houbo unha relativa incapacidade do
sistema para mante-la temperatura adecuada no reactor. O fallo 2 correspondeuse
coas sobrecargas hidraulicas debido & gran cantidade de auga alimentada 6 reactor,
sendo neses casos mais evidente que o sistema de calefaccion non conseguia
mante-la temperatura no dixestor. O fallo 3 indica unha gran diferencia entre as
temperaturas de influente e efluente, atribuindo esta anomalia a un fallo mecanico
que non se chegou a producir.

3

0 2 4 6 8 10

t(d)

Figura 6.14. Diagnose do estado de acidificacion no experimento de fallo de equipos (TRH
=2d, S; =10 g DQO/I, VCO = 5 kg DOO/m’-d).

En canto as tendencias diagnosticadas (Figura 6.13), podemos observar que cando
tiveron lugar as duas primeiras sobrecargas hidraulicas, diagnosticouse estado 1 (o
proceso tende a empeorar), seguido dun estado 2 (o proceso tende a mellorar),
cando se recuperaron as condicions de operacion adecuadas. Despois da segunda
parada da alimentacion diagnosticouse un estado 3 (dia 4,5), correspondente a un
estado critico pseudoestacionario, debido a que o sistema mostrou un aumento
progresivo do caudal do biogas cun descenso na porcentaxe de CH,, sen que se
chegaran a detectar valores criticos en ningunha das duas variables, nin tampouco
no CO do biogés. Posteriormente, co aumento de alimentacioén, detectouse un
estado 1 no dia 5 (o proceso tende a empeorar), debido os sinais de
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desestabilizacion, que neste caso, foron mais leves que nos dous anteriores. O
ultimo estado 1 detectado (o proceso tende a empeorar), corresponde a un pequeno
aumento no caudal de biogas con descenso na porcentaxe de metano, sen que se
chegara a determinar acidificacion, polo que se poderia tomar como unha
indicacion de que puido haber un pequeno aumento na concentraciéon de DQO do
influente.

3.3.2 Sobrecarga hidraulica

O equipo traballa cun TRH de 1 dia e aliméntase cun substrato de 15 g DQO/I,
aplicando por tanto unha VCO de 15 kg DQO/m’-d.
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Figura 6.15. Evolucion dos datos filtrados no experimento de sobrecarga hidraulica. QA -
Caudal de alimentacion; OR - Caudal de recirculacion;, QG - Caudal de gas; Ti -
Temperatura do influente; Te - Temperatura do efluente (TRH = 1 d, S; = 15 g DQO/,

VCO = 15 kg DQO/m’-d).
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Os datos adquiridos on-line deste experimento tras seren filtrados, mdstranse na
Figura 6.15, no que a VCO de operacion foi superior 6 valor de desefio do equipo,
que se encontra en 6-8 kg DQO/m’d. A porcentaxe de metano no biogas
descendeu progresivamente dende un valor inicial de 43 ata 23 %, mentres que a
concentracion de CO soamente foi detectable cando a porcentaxe de CH, foi
inferior 6 30 %. A progresion no descenso da porcentaxe de metano permitiu
establecer diferentes niveis de acidificacion, xa que o valor variou dende 43 ata 35
% nos primeiros 0,4 dias de operacion (Figura 6.15), correspondentes a un estado
de acidificacion baixa por sobrecarga hidraulica (estado 1) (Figura 6.16). Dende o
dia 0,4 ata o dia 2 a porcentaxe de metano descendeu dende o 35 ata o 28 %,
detectandose por primeira vez CO no biogas. Este periodo corresponde a unha
acidificacion media por sobrecarga hidraulica na Figura 6.16 (estado 3). No ultimo
tramo do experimento, dende o dia 2 ata o dia 3 a porcentaxe de metano continuou
a descender ata o valor final de 23 %, mentres que a concentracion de CO no
biogas foi en aumento ata chegar a 11 ppm (Figura 6.12), correspondéndose cun
estado de sobrecarga organcia con acidificacion alta (5) na Figura 6.16).

O pH foi bastante baixo durante todo o experimento, presentando incrementos
puntuais coa adicion extra de bicarbonato 6 reactor, necesaria durante todo o
experimento (Figura 6.15)

5

0 1 2 3
t(d)

Figura 6.16. Diagnose do estado de acidificacion no experimento de sobrecarga hidraulica
(TRH = 1d, S; = 15 g DQO/I, VCO = 15 kg DQO/m’-d).

Neste caso o diagnostico nas areas de caudais, temperatura ¢ tendencia foi moi
claro, a vista da evolucion dos datos do proceso (Figura 6.15). A Figura 6.17,
correspondente 0s fallos relativos a caudais de alimentacion ou recirculacion,
indica un caudal de alimentacion demasiado alto (Fallo 2) durante todo o
experimento. Polo que respecta & temperatura, o sistema de control non tivo
capacidade para mante-los valores adecuados dentro do reactor, debido 6 elevado
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caudal de almentacion (Fallo 2). En canto 4 tendencia do proceso, durante os dous
primeiros dias detectouse un estado 2 (“o proceso tende a empeorar”); e
posteriormente un estado 3 ("o proceso presenta un estado critico

pseudoestacionario") ata o final do experimento, correspondente a sobrecarga
hidraulica, dado que non se cambiaron as condicions de operacion.
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Figura 6.17. Diagnose de caudais, temperatura e tendencia no experimento de sobrecarga
hidrdulica (TRH = 1 d, S; = 15 g DQO/I, VCO = 15 kg DOO/m’-d).
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3.3.3 Sobrecarga orgdnica

Decidiuse establecer un protocolo experimental que permitira testa-lo modo de
alimentacion en continuo, asi como a resposta de diagnéstico a unha sobrecarga
organica. O experimento consistiu nun incremento repentino da concentracion de
DQO do influente, mantendo ese valor durante unha semana, e recuperando
posteriormente o valor previo tras unha parada da bomba de alimentaciéon durante
un fin de semana. O TRH mantido durante o experimento foi de 3 dias, variando a
concentracion de influente dende 5 ata 25, e finalmente de novo 5 g DQO/I,
aplicando polo tanto velocidades de carga orgénica sucesivas de 1,67, 8,33 e de
novo 1,67 kg DQO/m™d. O esquema seguido mostrase na Figura 6.18.
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Figura 6.18. Protocolo experimental.

Durante a sobrecarga o caudal de gas aumentou proporcionalmente ¢ aumento de
VCO do influente, equivalendo a cinco veces o valor de partida. A resposta dos
compofientes traza do biogas manifestouse soamente no CO, xa que non se
puideron medir variacidns na concentracion de hidroxeno. O aumento na
concentracion de CO soamente se puido apreciar cando a porcentaxe de CHy xa
presentaba o valor minimo acadado durante o experimento (35 %), dificultando,
polo tanto, o emprego desta variable como un sinal de prevision sobre problemas
operacionais. O pH controlouse mediante o incremento da adicion de bicarbonato,
mantendo o seu valor sempre por encima de 6,5 durante todo o experimento.

Os resultados obtidos neste experimento moéstranse na Figura 6.19. A forma de
alimentacion en continuo deu lugar a menos interferencias (eléctricas, ruido, etc.)
sobre o sinal subministrado polos dispositivos de medida en xeral, e en particular,
sobre o caudal de gas de saida do reactor e a stia composicién, co que se
simplificou a filtracion do sinal de proceso. Sen embargo, presentaronse outras
interferencias no caudal de gas e na sua composicion debido a aspiracion de aire
que tivo lugar no reactor, provocada por diferencias de presion entre o interior € o
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exterior do dixestor cando se traballa a caudais elevados de alimentacidén e

recirculacion.
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Figura 6.19 Evolucion dos datos filtrados no experimento de sobrecarga organica. QA -
Caudal de alimentacion; OR - Caudal de recirculacion;, QG - Caudal de gas, Ti -
Temperatura do influente; Te - Temperatura do efluente (TRH = 3 d; DQO = 55255
kg/m’: VCO = 1,67—8,33—1,67 kg DOO/m’>-d).

Na Figura 6.19 podese observar cémo a composicion de metano no biogas
descende gradualmente dende 45 ata 35 % dos dias 3 6 5, debido 6 aumento de
DQO do influente, detectando asi mesmo 3 ppm de CO no gas, co cal se
diagnostica unha acidificacion baixa debida & sobrecarga organica (2) (Figura
6.20). Dos dias 5 6 7 mantivose o valor da porcentaxe de CH, no biogas, asi como
o do caudal do gas, cun incremento gradual da concentracion de CO ata 17 ppm.
Esto levou a un diagnostico de acidificacion media debida a unha sobrecarga
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organica, sen chegar a sobrecarga, xa que se mantivo o pH e a porcentaxe de CHy
sen variacions. Cando se parou a bomba de alimentacion durante 2 dias (dias 7-9),
a porcentaxe de CH, aumentou de novo ata o 60 %, recuperando o valor inicial
(anterior & sobrecarga) despois da parada de dous dias da bomba de alimentacion.

5
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Figura 6.20. Diagnose do estado de acidificacion no experimento de sobrecarga organica
(TRH = 3 d; DQO = 5255 kg/m’; VCO = 1,67—8,33—1,67 kg DQO/m’-d).

Os resultados obtidos da diagnose de caudais, temperatura e tendencia deste
experimento mostranse na Figura 6.21. Na Figura 6.21 podese aprecia-la deteccion
da parada da bomba de alimentacion (1) durante os dias 7-9, coincidindo co fin de
semana de parada. Os resultados acadados con respecto as tendencias mostran os
estados 1 ("o proceso tende a empeorar") cando se detectou acidificacion baixa e
media, ¢ o estado 2 ("o proceso tende a mellorar") coa parada da bomba e o
aumento progresivo na porcentaxe de metano ata o 60 % (Figura 6.19), asi como
no descenso do caudal de biogas ata valores normales, e da siia concentracion de
CO ata cero.

6-245



Monitorizacion e diagnose...

4 T T T T T T T T
3 e E
R
fis]
SIr iy
o
L)
1+ — E
|:| 1
o z 4 G g 10 1z 14 16 12
3 T T T T T T T T
25 - .
g oIr .
£
FRERE E
ot
£
Z ot 7
0.8+ E
o
il 2 4 g 8 0 12 14 16 12
2 T T T T T T T
15 F ]
5
2
g Tl = =X =X X E
c
o
-
0.5+ ]
1}
il 2 4 g ] 1] 12 14 16 13

t(d)

Figura 6.21. Diagnose de caudais, temperatura e tendencia no experimento de sobrecarga
orgdnica (TRH = 3 d; DQO = 5—25—5 kg/m’; VCO = 1,67—8,33—1,67 kg DOO/m’-d).

3.3.4 Perspectivas

O seguinte paso que permitiria mellora-lo proceso de diagnose seria a fuzzificacion
das variables, co fin de aplicar ferramentas fuzzy para diagnostica-lo estado do
proceso. Dous aspectos nos que se esta a explorar son a variacion da certeza dun
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fallo con respecto a sta repeticion no tempo, ¢ o emprego de relacions fisicas
coilecidas entre as diferentes variables do proceso co fin de estandariza-lo maximo
posible a variabilidade da magnitude do sinal nos diferentes experimentos ou en
diferentes condicions experimentais.

Unha primeira aproximacion da fuzzificacion das variables do proceso mostranse
na Figura 6.22, nas que se p representa o grao de pertencia. Tamén se considerou a
concentracion de H, no biogés de acordo cos resultados obtidos dos tultimos
experimentos nos que se monitorizou a devandita variable.

B N C A EB  MBB N A
1 1
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0.6 0,6 -
2
= 0.4 -
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Figura 6.22a. Caudal de gas (QG) Figura 6.22b. Porcentaxe CH,
L LA MA (BN A
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Figura 6.22c. Composicion CO Figura 6.22d. Caudal de alimentacion (QA)
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Figura 6.22g. Temperatura do influente (Ti) Figura 6.22h. Temperatura do efluente (Te)
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Figura 6.22i. Intervalo de temperatura (dT) Figura 6.22j. Composicion deH,

Figura 6.22. Funcions de pertencia das variables do procesos. EB- Extremadamente Baixo;
MB- Moi Baixo; B- Baixo; N- Normal; C- Critico,; A- Alto; MA- Moi Alto.
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Tendo en conta que cada unha das variables aporta unha informacion que debe ser
analizada de forma particular, poddense establecer diferentes estructuras fuzzy para
cada unha delas. Os universos de discurso das variables asociadas 6 proceso foron
particionadas en sete valores linguisticos, representados mediante funcions de
pertenza de forma triangular e trapezoidal para obter unha diagnose mais detallada.
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4 Conclusions

Neste capitulo desenvolvese un sistema de adquisicion e diagnose cunha
combinacion PLC-PC, aplicado 6 tratamento anaerobio de auga residual da
industria productora de taboleiro de fibra. A flexibilidade, fiabilidade e seguridade
do sistema desenvolvido fan que sexa adecuado para o seu emprego en entornos
industriais, permitindo operar unha planta anaerobia de tratamento de auga residual
en diferentes graos de control, incluso cando algin dos elementos esta fora de

servicio.

O PLC permite establece-las suas propias consignas no caso de querer levar a cabo
un control mais simple do que se poderia realizar dende o PC, ou ben cando este
ultimo non estd a funcionar. O software desenvolvido e implementado no PC
permite adquiri-los sinais de forma simple, asi como a sua filtracion para a
eliminacion de ruidos e artefactos e o seu almacenamento en bases de datos. Estas
tarefas levaronse a cabo empregando un programa soporte en Visual Basic. Os
modulos de filtracién e almacenamento de datos, desenvolvidos en Matlab e MS
Access, respectivamente, son xestionados dende o programa soporte. O modulo de
diagnose, desenvolvido en Matlab, analiza a resposta dos diferentes sensores e
determina o estado do proceso, permitindo prever posibles desestabilizacions antes
de que tivesen lugar, 6 aportar informaciéon sobre a tendencia. Os resultados
obtidos da diagnose mostran que o sistema ten capacidade para determinar
anomalias na operacion dos microorganismos establecendo o estado de
acidificacion actual cun rango que vai dende a normalidade na operacion ata a
sobrecarga por causas organicas ou hidraulicas, pasando por dous estados
intermedios. Asi mesmo, tamén se poden determinar fallos nos elementos
mecanicos do sistema, que afectan 0s caudais ou as temperaturas, € que poderian
levar a estados de inestabilidade. A determinacion da tendencia permite ter
cofiecemento sobre o estado futuro do sistema e tomar precaucidons para evitar
desestabilizacions que poderian danar 6s microorganismos. Os resultados da
diagnose son, asi mesmo, almacenados na base de datos como estados previos do
sistema.

As medidas on-line das diferentes variables como o caudal de gas ou a
composicion de CHy, CO e H, empréganse conxuntamente de forma eficaz para a
determinacion do estado real do sistema. Nalguns casos, a perturbacion afecta mais
a unha variable que a outra, por exemplo cando tivo lugar un fallo de temperatura,
0 parametro mais sensible, e que presentou un incremento maior e mais rapido foi
o H, na fase gas. Ademais, cando se produciron sobrecargas hidraulicas ou
orgénicas, detectouse CO na fase gas, ainda que a variacién da composicion de
CH,4 foi sempre, polo menos, tan rapida coma as outras variables e nalguns casos
mais rapida.

6-250



Monitorizacion e diagnose...

5 Referencias

Alatiqi I.M., Dadkhah A.A. and Jabr N.M. (1990). Dynamics and multivariable
control analysis for anaerobic digestion. Chem. Eng. Journal. 43, 81-89.

Andrews J.F. (1969). Dynamic model of the anaerobic digestion process. J. Sanit.
Eng. Div. Proc. ASCE. 95(1), 95-116.

Astola J., Haavisto P. and Neuvo Y. (1990). Vector Median Filters. Proceedings of
the IEEE. 78(4), 678-689.

Bastin G. and Dochain D. (1990). On-line estimation and adaptive control of
bioreactors. Elsevier Ed. Amsterdam, The Netherlands.

Bernard O., Dochain D., Genovesi A., Pufal A., Pérez Alvarifio D., Steyer J.P. and
Lema J.M. (1998). Software sensor design for an anaerobic wastewater
treatment plant. In: Proceedings of International Workshop on Decision
and Control in Waste Bio-Processing. (on CD-ROM), 212-213. February,
25-27™ Narbonne, France.

Boscolo A., Mangiavacchi C., Drius F., Rongione F., Pavan P. and Cecchi F.
(1993). Fuzzy control of an anaerobic digester for the treatment of the
organic fraction of municipal solid waste (MSW). Water Sci. Technol.
27(2), 57-68.

Buffi¢re P., Steyer J.P. and Moletta R. (1995) A new control strategy for highly
loaded anaerobic digestion processes. In: Proceedings of International
Workshop on Monitoring and Control of Anaerobic Digestion Process, 85-
89. December, 6-7". Narbonne, France.

Buhr H.O. and Andrews J.F. (1977). The thermophilic anaerobic digestion process.
Water Res. 11, 129-143.

Chynoweth D.P., Svoronos S.A., Lyberatos G, Harman J.L., Pullammanappallil
P.D., Owens J.M. and Peck M.J. (1994). Real-time expert system control
on anaerobic digestion. Water Sci. Technol. 30(12), 21-29.

Denac M., Miguel A. and Dunn L.J. (1988). Modelling dynamic experiments on the
anaerobic degradation of molasses wastewater. Biotechnol. Bioeng. 31, 1-
10.

Denac M., Lee P.L., Newell R.B. and Greenfield P.F. (1990). Automatic control of
effluent quality form a high-rate anaerobic treatment system. Water Res.
24(5), 583-586.

Dochain D., Bastin G. (1984). Adaptive identification and control algorithms for
non-lineal bacterial growth systems. Automatica. 20, 621-634.

Dochain D., Bastin G. (1985). Stable adaptive controllers for waste treatment by
anaerobic digestion. Environ. Technol. Letters. 6, 584-593.

6-251



Monitorizacion e diagnose...

Dochain D., Perrier M. and Pauss A. (1991). Adaptive control of the hydrogen
concentration in anaerobic digestion. /nd. Eng. Chem. Res. 30, 129-136.

Emmanouilides C. and Petrou L. (1997). Identification and control of anaerobic
digesters using adaptive, on-line trained neural networks. Computers
Chem. Eng. 21(1), 113-143.

Fell C.J. and Wheatley A.D. (1995) A comparison of adaptive and neural network
control models for the anaerobic digestion of industrial effluents. In:
Proceedings of International Workshop on Monitoring and Control of
Anaerobic Digestion Process, 85-89. December, 6-7™. Narbonne, France.

Fernandez J.M., Méndez R. and Lema J.M. (1995). Anaerobic treatment of
Eucalyptus fibreboard manufacturing wastewater by a hybrid USBF lab-
scale reactor. Environ. Technol. 16(7), 677-684.

Giraldo-Gomez E. and Duque M. (1998). Automatic start-up of a high rate
anaerobic reactor using a fuzzy logic control system. In: Fifth Latin-

american Workshop-Seminar Wastewater Anaerobic Treatment. October,
27-30™. Vifia del Mar, Chile.

Guwy A.J., Hawkes F.R., Wilcox S.J. and Hawkes D.L. (1997). Neural network
and on-off control of bicarbonate alkalinity in a fluidised-bed anaerobic
digester. Water Res. 31(8), 2019-2025.

Hick M and Kohne M. (1996). Estimation of wastewater process parameters using
neural networks. Water Sci. Technol. 33(1), 101-115.

Heinzle E., Dunn I.J. and Ryhiner G.B. (1993). Modelling and control of anaerobic
wastewater treatment. Advances Biochem. Eng. Biotechnol. 48, 79-114.

Henze M. (1997). Trends in advanced wastewater treatment. Water Sci. Technol.
35(10), 1-4.

Huber D., Hitzmann B. and Rode M. (1991). Advanced control methods and expert
systems. BFE. 8(6), 348-354.

Jenkins S.R. Morgan J.M. and Sawyer C.L. (1983). Measuring anaerobic sludge
digestion and growth by a simple alkalimetric titration. J. W.P.C.F. 55(5),
448-453.

Kispert R.G., Stafford D.A., Wentworth R.L. and Crabtree D. (1995). Development
and installation of a remote process control system for anaerobic digestion.
In: Proceedings of International Workshop on Monitoring and Control of
Anaerobic Digestion Process, 85-89. December, 6-7™. Narbonne, France.

Konstantinov K.B. (1993). Control of bioprocesses using knowledge based
approaches. In: Proceedings of Annual Meeting of Society for
Fermentation and Bioengineering.4, 253-265. November. Osaka, Japan.

6-252



Monitorizacion e diagnose...

Konstantinov K.B., Aarts R. and Yoshida T. (1993). Expert Systems in bioprocess
control: requisite features. In: Fiechter A. (Ed.). Advances Biochem. Eng.
Biotechnol. 48, 169-191. Springer-Verlag. Berlin, Germany.

Ladiges G. and Kayser R. (1993). On-line and off-line expert systems for the
operation of wastewater treatment plants. Water Sci. Technol. 28(11/12),
315-323.

Ladiges G. and Kayser R. (1994). Applied off-line expert system for effluent,
operational and technical problems of wastewater treatment plants. Water
Sci. Technol. 30(2), 157-164.

Labarrere M., Krief J.P. and Gimonet B. (1982). Le filtrage et ses aplications. Ed.
Cepadues. Paris, France.

Lema, J.M., Méndez, R., Iza, J., Garcia, P. and Fernandez-Polanco, F. (1991).
Chemical reactor engineering concepts in design and operation of
anaerobic treatment processes. Wat. Sci. Technol., 24(8), 79-86.

Lorenzo A., Punial A., Roca E., Hernandez C. and Lema J.M. (1998). A PLC-PC
real time data acquisition and supervision system for industrial wastewater
treatment plants. In: Proceedings of International Workshop on Decision
and Control in Waste Bio-Processing. (on CD-ROM). February, 25-27".
Narbonne, France.

Marsili-Libelli A. and Miiller A. (1996). Adaptive fuzzy pattern recognition in the
anaerobic digestion process. Pattern Recognition Letters. 17, 651.

Moletta R., Escoffier Y., Ehlinger F., Coudert J.P. and Leyris J.P. (1994). On-line
automatic control system for monitoring an anaerobic fluidized bed
reactor: Response to organic overload. Water Sci. Technol. 30(12), 11-20.

Monroy O., Alvarez-Ramirez J. and Fermat R. (1996). A mass balance strategy fot
the robust control of anaerobic digestion. In: Proceedings of International
Workshop on Monitoring and Control of Anaerobic Digestion Process, 52-
56. December, 6-7". Narbonne, France.

Monroy O., Alvarez-Ramirez J., Cuervo F. and Fermat R. (1996). An adaptive
strategy to control anaerobic digesters for wastewater treatment. /nd. Eng.
Chem. Res. 35, 3442.

Mosey F.E. (1983). Mathematical modelling of the anaerobic digestion process:
Regulatory mechanisms for the formation of short-chain volatile fatty acids
from glucose. Water Sci. Technol. 15, 209-232.

Mindriany S., Wisjnuprapto and Liza (1997). Recirculation rate as process control
in palm oil mill efluent biodegradation at acidogenic phase of two-stage
anaerobic digestion using circulating bed reactor. In: Proceedings of. 8"
International Conference on Anaerobic Digestion. 3, 63-66. May, 25-29"™.
Sendai, Japan.

6-253



Monitorizacion e diagnose...

Miiller A., Marsili-Libelli S., Aivasidis A., Lloyd T., Kroner S. and Wandrey C.
(1997). Fuzzy control of disturbances in a wastewater treatment plant.
Water Res. 31(12), 3157-3167.

Pavlostathis S.G. and Giraldo-Gomez E. (1991). Kinetics of anaerobic treatment.
Water Sci. Technol. 24(8), 35-59.

Premier G.C., Dinsdale R., Guwy A.J., Hawkes F.R., Hawkes D.L. and Wilcox S.J.
(1997). Simple black-box models predicting potencial control parameters
during disturbances to a fluidised bed anaerobic reactor. Water Sci.
Technol. 36(6/7), 229-237.

Pullammanappallil P.D., Ramsay LR., Newell R.B., Keller J., Lee P.L. and
Newland M. (1995). An automatic online decision support system for the
operation of high-rate anaerobic wastewater treatment plants. In:
Proceedings of International Workshop on Monitoring and Control of
Anaerobic Digestion Process, 85-89. December, 6-7™. Narbonne, France.

Pullammanappallil P.C., Svoronos S.A., Chynoweth D.P. and Lyberatos G. (1998).
Expert systems for control of anaerobic digesters. Biotechnol. Bioeng.
58(1), 13-22.

Punal A., Lorenzo A., Roca E., Hernandez C. and Lema J.M. (1999). Advanced
monitoring of an anaerobic pilot plant treating high strenth wastewaters.
Water Sci. Technol. (in press).

Ragot J., Darouach M., Maquin D. and Bloch G. (1990). Validation de données et
diagnostic. Ed. Hermes. Paris, France.

Renard P., Dochain R., Bastin G., Naveau H. and Nyns E. J. (1988). Adaptive
control of anaerobic digestion process. A pilot-scale application.
Biotechnol. Bioeng. 31, 287-294.

Ripley L.E., Boyle W.C. and Converse J.C. (1986). Improved alkalimetric
monitoring for anaerobic digestion of high strength wastes. JW.P.C.F.
58(5), 406-411.

Serra P., Lafuente J., Moreno R., de Prada C. and Poch M. (1993). Development of
a real-time expert system for wastewater treatment plants control. Control
Eng. Practice. 1(2), 329-335.

Shimizu K. and Ye K. (1995). Development of intelligent bioreactor systems.
Sensors and Materials. 7(4), 233-247.

Simeonov I. and Stoyanov S. (1995). Dynamic output compensator control of
methane fermentation. In: Proceedings of International Workshop on
Monitoring and Control of Anaerobic Digestion Process, 30-35.
December, 6-7". Narbonne, France.

6-254



Monitorizacion e diagnose...

Soto M., Veiga M.C., Méndez R. and Lema J.M. (1989). Semi-micro COD
determination method for high salinity wastewater. Environ. Technol. Lett.
10(5), 541-548.

Steyer J.P., Amouroux M. and Moletta R. (1995). Process modelling and control to
improve stable operation and optimisation of anaerobic digestion
processes. In: Proceedings of International Workshop on Monitoring and
Control of Anaerobic Digestion Process, 30-35. December, 6-7".
Narbonne, France.

Steyer J.P., Rolland D., Bouvier J.C. and Moletta R. (1997). Hybrid fuzzy neural
network for diagnosis - Application to the anaerobic treatment of wine
distillery wastewater in a fluidized bed reactor. Water Sci. Technol.
36(6/7), 209-217.

Wilcox S.J., Hawkes D.L., Hawkes F.R. and Guwy A.J. (1995). A neural network
based on bicarbonate monitoring to control anaerobic digestion. Water Res.
29(6), 1465-1470.

Zadeh L.A. (1965). Fuzzy sets. Information and control. 8, 338.

6-255



Conclusions



Conclusions

Conclusions

Neste traballo preséntanse diferentes estratexias para a posta en marcha,
operacion e control de reactores anaerobios de tratamento de augas residuais.

No capitulo tres faise un estudio comparativo da operacion de dous filtros
anaerobios (UAF), un deles alimentado de forma habitual (R1), mentres que no
outro a alimentacion ¢ repartida en catro tomas distribuidas 6 longo do dixestor
(R2). A diferencia mais importante entre a operacion dun filtro anaerobio de fluxo
ascendente (UAF) mono-alimentado vs. un multi-alimentado estriba no
comportamento hidrodinamico e na distribucion de substrato 6 longo do dixestor.
A caracteristica desexada é a mestura completa na fase liquida, xa que permite
manter un nivel baixo de productos intermedios de degradacion, coma os AGV,
favorecendo asi a estabilidade do sistema. Por outro lado, mellérase o contacto
entre os diferentes grupos troficos, co que se favoreceron as diferentes reaccions na
ruta metabodlica (asi coma a tranferencia do intermediato hidroxeno). Cando a
alimentacion se introduce distribuida 6 longo do sistema, o efecto de dilucion
obtido ¢ semellante, en termos de concentracién total, 6 que se conseguiria
recirculando unha fraccion do efluente &4 entrada do sistema. Sen embargo, as
caracteristicas do substrato nas diferentes entradas son mais similares, co que o
efecto de homoxeneidade no desenvolvemento dos diferentes grupos tréficos 6
longo do reactor ¢ maior. Por outro lado, a boa mestura conseguida na fase liquida
mediante a estratexia de multi-alimentacion confirmase polo feito de que o

comportamento hidrodinamico ¢ proximo a un RCTA.

A mestura na fase liquida e as caracteristicas mais homoxéneas no
substrato en todo o sistema, afectou 6 diferente desenvolvemento da biomasa
dentro dos dous UAF, mono-alimentado e multi-alimentado, o que explica a
maioria das vantaxes obtidas cando se aplica a estratexia de multialimentacion. O
sistema multialimentado desenvolviu unha cantidade menor de biomasa, pero mais
activa que no caso do monoalimentado. Os agregados bacterianos en R2 estan mais
balanceados en termos de diferentes grupos tréficos (hidroliticos, acidoxénicos e
metanoxénicos), o que permite obter unha actividade mais homoxénea nas
diferentes zonas do sistema. En R2 o volume ttil calculado 6 final da operacion ¢
dun 87 %, mentres que en R1 soamente un 65 % permanece activo, maiormente
debido 4 acumulacion de biomasa. Ainda que non se esperaba unha diferencia no
rendemento de biomasa nos reactores, este feito pode ser explicado por duas
razéns: 1) A maior actividade metanoxénica do lodo na parte inferior de R2
produce unha maior velocidade de produccion de gas, co que se favorece a
expansion do lodo e a mais fécil saida do biogas, o que supén un importante axente
de mestura; e ii) O incremento de fluxo bifasico (gas /liquido) en R2 provocou
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unha maior friccion entre o fluido e o lodo, co que se facilita o continuo lavado de
pequenas particulas de biomasa. Como consecuencia desto, obsérvase que a maior
parte da biomasa ocluida en R2 formou granulos densos, mentres que en R1 parte
da biomasa, especialmente na zona inferior, presenta unha natureza floculenta.

As diferencias en eficacia nos dous sistemas fanse mais relevantes cando se
traballa a altas VCO. Inicialmente, a una VCO inferior a 8 kg DQO/m’-d
observaronse comportamentos similares en ambolos reactores, pero a valores
maiores, R2 mantivo sempre eficacias maiores en termos de eliminacion de DQO.
R2 mostrou soportar mellor que R1 ambolos tipos de sobrecarga, orgénica e
hidraulica, xa que recuperou o seu funcionamento normal nun periodo de tempo
mais curto. Poderiase dicir que se obtén unha operacion mais eficiente e estable
cando se alimenta un filtro anaerobio via multiples entradas, sendo estas vantaxes
mais significativas cando se opera a altas velocidades de carga organica. A
estratexia de multialimentacién permite eliminar, ou polo menos minimizar, os
dous problemas mais importantes cando se traballa con UAF: i) a existencia de
camifios preferenciais e a obturacion do leito; e ii) a baixa eficacia na parte superior
do reactor.

No capitulo catro proponse unha nova estratexia de posta en marcha,
baseada na modificacion da relacion C/N da alimentacion. Consiste en manter unha
alimentacion baixa en nitroxeno durante as duas primeiras semanas de operacion e
un posterior cambio a unha alimentacion balanceada en nitroxeno. Esta estratexia
implementouse nun reactor filtro anaerobio (FA) a escala de laboratorio e probouse
durante un mes, comparando os resultados cos obtidos nun reactor alimentado con
substrato balanceado en Nitréxeno dende a posta en marcha. A limitacion en
Nitroxeno na alimentacion a un reactor anaerobio de biopelicula durante a primeira
fase da posta en marcha favorece a adhesion bacteriana, ainda que cando esta
limitacion se prolonga, produce un crecemento mais baixo da biomasa. Tamén se
comproba que non hai un descenso significativo na concentraciéon de biomasa
suspendida, nin nas actividades metanoxénicas especificas, asociado coa maior
adhesion durante este curto periodo. De acordo co que se observou, concliiese que
unha deficiencia de nitroxeno promove unha maior produccidon e liberacion 6
medio de SPE, que poden ser particularmente beneficiosas para a adhesion da
primeira capa de microorganismos. A nova estratexia permite obter unha maior
adhesion da biomasa sobre o soporte (36 % maior en SSV), ainda que as
concentracions de biomasa ocluida se mantefien, sendo maior en ambolos casos a
actividade metanoxénica especifica dos lodos. Como resultado, a capacidade
metanoxénica do reactor ¢ un 20% maior que a correspondente O sistema
alimentado con substrato balanceado. A estratexia poderia implementarse en
sistemas a maior escala, xa que non se atoparon desvantaxes no seu emprego.
Dende un punto de vista practico, e tendo en conta que unha relacion C/N dada
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poderia obterse mediante a adicion dunha fonte de Carbono (p.e. azucres), a sua
aplicacion seria factible e polo tanto xustificada en casos reais, xa que non existen
problemas asociados coa dispoiiibilidade de substratos limitados en nitroxeno.

No capitulo cinco preséntase o desenvolvemento dun sistema de control
para a posta en marcha automatica de reactores anaerobios. O software
implementado presenta a ventaxa de empregar somentes unha variable do proceso
adquirida de forma on-line, a produccion de biogas. Sen embargo, para realiza-lo
balance que determina a actuacion precisanse outras variables introducidas off-line,
tales como a porcentaxe de metano no biogas e a DQO da alimentacion.

A estratexia, aplicada a un reactor alimentado en descontinuo, presentou o
problema de ter que fixar a porcentaxe de carga organica residual (% CO,s) como
parametro que determina a actuacion. Este parametro ten que ser
seleccionadofixado de forma arbitraria, baseandose no cofiecemento adquirido e
resultou insuficiente para operar de forma autébnoma, polo que se recorreu a
implementacién dunha segunda variable: o multiplo do tempo de espera maximo
entre pulsos de gas k. O emprego conxunto de ambalas variables permitiu mellora-
la autonomia do sistema, sen necesidade da interactuacion do operario, excepto
para resolve-los problemas de tipo mecanico ou hidraulico que apareceron na
montaxe. Operando desa forma acadouse unha carga de influente de 9 kg
DQO/m*d en 33 dias de operacion, cunha eficacia en termos de eliminacion de
DQO superior 6 90 %, alimentando unha auga residual de 22 g DQO /l. Estas
condicions foron acadadas mediante o autoaxuste da propia estratexia de arranque
cuns valores de % CO, € de £ establecidos en 25-35 % e 5, respectivamente. Viuse
que o intervalo encontrado para a porcentaxe de carga residual depende do propio
proceso, asi como do momento no que se atopa a operacion, xa que cos valores
mais baixos resulta moi lento o primeiro arranque do sistema, mentres que unha
vez que comenza a operacion € aconsellable traballar cos valores mais baixos para
evitar sobrealimentacions. O valor de k depende fundamentalmente do grao de
seguridade que se precise no sistema, xa que del depende a activacion da
alimentacion nos posibles periodos de estancamento na produccion de gas.

O problema que supon fixa-la % CO,, como un valor fixo, puidose
solucionar operando con alimentacion en continuo, xa que eso permite establecer
un intervalo da porcentaxe de VCO,s de actuacion cun nivel maximo e un minimo,
en canto dun valor unico, o que lle d4 unha maior flexibilidade ¢ sistema. Este
modo de operacion permite efectua-lo balance en continuo, ainda que debido as
caracteristicas do medidor de gas, o balance levouse a cabo de forma pseudo-
continua. Desta maneira acadouse una carga de influente de 9-12 kg DQO/m*d e
unha eficacia de eliminacion da DQO superior 6 95 % en 41 dias de operacion. A
auga residual alimentada tifia unha concentracion de 9 g DQO/I, mentres que o
rango establecido para a porcentaxe de VCO, foi, inicialmente, 40-50 % e,
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finalmente, 50-70 %. Este cambio no modo de operacion permitiu obter unha
aplicacion con capacidade para facer autoaxuste da VCO que o sistema pode tratar,
xa que a propia estratexia introduce as alternativas de aumento, descenso ou
mantemento da velocidade de carga organica de influente actual. Esto permite o
emprego da estratexia, non so para realiza-la posta en marcha, senén tamén para a
operacion do equipo en estado estacionario ou en casos propios de estados non-
estacionarios, como poden se-las entradas de axentes inhibitorios no reactor,
shocks térmicos, etc.

As limitacions do sistema de medicion de gas foron a principal causa de
desaxustes no balance de materia e, consecuentemente, na estratexia de operacion,
xa que se trata da variable clave do proceso para determina-la actuacion. O
emprego dun caudalimetro mais fiable para o obxectivo de control permitiria
elimina-la causa fundamental de cambios bruscos nas condicions de operacion.

No capitulo seis desenvolvese un sistema de adquisicion e diagnose cunha
combinacion PLC-PC, aplicado ¢ tratamento anaerobio de auga residual da
industria productora de taboleiro de fibra. A flexibilidade, fiabilidade e seguridade
do sistema desenvolvido fan que sexa adecuado para o seu emprego en entornos
industriais, permitindo operar unha planta anaerobia de tratamento de auga residual
en diferentes graos de control, incluso cando algin dos elementos esta fora de

servicio.

O PLC permite establece-las stias propias consignas no caso de querer
levar a cabo un control mais simple do que se poderia realizar dende o PC, ou ben
cando este ultimo non esta a funcionar. O software desenvolvido e implementado
no PC permite adquiri-los sinais de forma simple, asi como a sua filtracion para a
eliminacion de ruidos e artefactos e o seu almacenamento en bases de datos. Estas
tarefas levaronse a cabo empregando un programa soporte en Visual Basic. Os
modulos de filtracién e almacenamento de datos, desenvolvidos en Matlab e MS
Access, respectivamente, son xestionados dende o programa soporte. O modulo de
diagnose, desenvolvido en Matlab, analiza a resposta dos diferentes sensores ¢
determina o estado do proceso, permitindo prever posibles desestabilizacions antes
de que tiveran lugar, 6 aportar informacion sobre a tendencia. Os resultados obtidos
da diagnose mostran que o sistema ten capacidade para determinar anomalias na
operacion dos microorganismos establecendo o estado de acidificacion actual cun
rango que vai dende a normalidade na operacidon ata a sobrecarga por causas
organicas ou hidraulicas, pasando por dous estados intermedios. Asi mesmo, tamén
se poden determinar fallos nos elementos mecanicos do sistema, que afectan 6s
caudais ou as temperaturas, € que poderian levar a estados de inestabilidade. A
determinacion da tendencia permite ter cofiecemento sobre o estado futuro do
sistema e tomar precaucions para evitar desestabilizacions que poderian danar 6s
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microorganismos. Os resultados da diagnose son, asimesmo, almacenados na base
de datos como estados previos do sistema.

As medidas on-line das diferentes variables como o caudal de gas ou a
composicion de CH,, CO e H, empréganse conxuntamente de forma eficaz para a
determinacion do estado real do sistema. Nalguns casos, a perturbacion afecta mais
a unha variable que a outra, por exemplo cando tivo lugar un fallo de temperatura,
o parametro mais sensible, e que presentou un incremento maior e mais rapido foi
o H, na fase gas. Ademais, cando se produciron sobrecargas hidraulicas ou
organicas, detectouse CO na fase gas, ainda que a variacion da composicion de
CH, foi sempre, polo menos, tan rdpida coma as outras variables e nalglins casos
mais rapida.

C-261



Conclusions



Conclusions

Conclusions

In this work different start-up, operational and control strategies applied to
anaerobic wastewater treatment are studied.

In chapter three, a study comparing the operation of two upflow anaerobic
filter reactors is carried out. One of the reactors is fed lower down (R1), while in
the other one, the influent is distributed via four entrances along the filter (R2). The
main difference between the operation of a multi-fed UAF versus a single-fed one
is their different hydrodynamic behaviour and the substrate distribution throughout
the system. A completely mixed behaviour in the liquid phase is a desirable
characteristic in anaerobic digesters, because it helps the concentration of
intermediate products of degradation, i.e., volatile fatty acids, to be maintained at a
lower level, facilitating stability. Moreover, the contact between the different
trophic groups is enhanced, allowing the whole metabolic pattern to be completed
(i.e. the interspecies hydrogen transfer). When feed is introduced throughout the
system, the diluting effect is similar, in terms of overall concentration, to the one
obtained by recycling part of the effluent. However, the characteristics of the
substrate at the different entrances are more similar, which causes a more
homogeneous development of the different trophic groups from the bottom to the
top. Moreover, good mixing in the liquid phase is achieved by the multi-fed
strategy, as this policy leads to hydrodynamic behaviour close to the CSTR.

The two facts mentioned above, namely mixing in the liquid phase and the
more homogeneous characteristics of substrate throughout the system, induce a
distinct development of biomass within R2 and R1 Upflow Anaerobic Filters. This
explains most of the advantages obtained when a multi-fed strategy is applied. A
smaller quantity at a much more active biomass develops in the R2. The bacterial
consortium throughout R2 is more balanced in terms of the different trophic groups
(hydrolytic, acidogenic and methanogenic) and this results in a more homogeneous
activity in the different zones of the system. A useful volume of 87% is calculated
for the R2 at the end of the operation while only 65% of R1 remains active, mainly
due to more biomass accumulation in R1. Although a different biomass yield in the
MFR and SFR is not expected, its presence may be explained by two facts: i) The
higher methanogenic activity of sludge in the lower part of the R2 causes greater
gas evolution, which promotes sludge expansion, allowing biogas to be released
easily, which is an important factor affecting mixing; and ii) The increased
biphasic (gas /liquid) flow in the R2 promotes greater friction between the fluid
and the sludge, which causes a more continuous wash-out of small biomass
particles. As a consequence of this, most of the occluded biomass in the R2 is
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observed to form dense granules, while in the SFR part of the biomass, especially
in the lower part, has a flocculent aspect.

The differences in efficiency of both systems becomes more relevant when
operating at high OLR. Initially, at OLR lower than 8 kg COD/(m’-d) similar
behaviour is observed but, at higher values, the R2 always maintains superior
efficiency in terms of COD removal. The R2 proves to be better than the R1 in
resisting both hydraulic and organic overloads, as it recovers its normal behaviour
in a shorter period of time. As a final conclusion, more stable and more efficient
operation is obtained when an upflow anaerobic filter is fed via multiple entrances,
these advantages being more significant at higher organic loading rates. The multi-
fed strategy allows the system to overcome, or at least to minimize, the two main
problems associated with the use of UAF: i) preferential paths and clogging of the
bed; and ii) the low efficiency of the upper part of the reactor.

In chapter four a new strategy, based on modifying the C/N feed ratio, is
proposed for the start-up of anaerobic filters. It consists of maintaining nitrogen
low in the influent during the first two weeks followed by a N balanced feed. Such
a strategy is successfully implemented on a laboratory scale UAF reactor during an
experiment lasting one month. A second reactor fed with N balanced substrate
from the start-up, is operated as a control. The nitrogen limitation in the influent
during the first phase of the start-up of the fixed film anaerobic reactors proves to
favour bacterial biofilm formation; nevertheless when such limitation is prolonged,
it results in a low biomass growth. It is also observed that no significant decrease of
suspended biomass concentration and specific methanogenic activities is associated
with the higher adhesion during the aforementioned short phase. According to the
experimental results, it may be assumed that the nitrogen deficiency increases the
production of Extracellular polymeric substances. Measurements of EPS could be
particularly helpful in determining the adhesion of the first microbial layer. This
new strategy leads to the improvement of biofilm formation in the support material
(36% higher in VSS), although the concentration of the occluded biomass does not
change significantly. As a result of the C/N strategy, the specific methanogenic
activity is found to be higher for both biomasses (occluded and adhered) and the
overall methanogenic conversion rate of the reactor is 20% higher, compared to the
control reactor fed with N balanced substrate. The new strategy lead to a 36%
higher VSS content in the attached sludge and to a 3% lower VSS content in the
occluded sludge. The methanogenic activity tests confirms all of the previous
results. An 18% higher total methanogenic capacity is obtained with the new
strategy. The increase is due to both attached and occluded biomass, whose specific
activity slightly increases. This new strategy has a positive influence on the
quantity of attached biomass without affecting either its activity, or the growth and
activity of the occluded microorganisms, resulting in a 5% higher COD removal
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efficiency. It is evident how such a C/N based strategy could contribute to speed up
the start-up phase. The strategy could in principle be applied to real-scale systems,
as no drawback was found. From a more practical point of view, since high C/N
ratios can easily be obtained by adding organic carbon sources, e.g. carbohydrates,
its application would be rather easy and economical.

In chapter five a control system for managing the start up of anaerobic
reactors is presented. The software that was implemented allowed the manipulation
of the feed flow rate, using the gas flow rate as the only on-line variable. However,
to carry out the mass balance in the reactor it is necessary to supply the software
with other off-line acquired parameters, such as the methane percentage in the
biogas and the COD of the influent.

The strategy is applied to a fed-batch reactor, using the percentage of
residual organic load (% OL,;) as the key control parameter, which is the organic
load fraction not degraded, established on the basis of acquired knowledge. This
variable alone is not sufficient to operate the system independently. Therefore,
another variable representing the multiple of the waiting time between two gas
pulses (k) was introduced into the program. By using these two variables, operation
of the system is improved without operator interaction, except when mechanical or
hydraulic problems occurred. By using this strategy, an influent OLR of 9 kg
COD/m’d is reached in only 33 days, obtaining efficiency values, in terms of COD
removal percentage, higher than 90 %. The influent COD concentration was 22 g
COD /1. The % OL, and k values are automatically adjusted by the software by
25-35 % and 5, respectively. It is observed that the range of the percentage of
residual load for proper operation, depends on the moment of the process, as well
as the influent COD concentration. When the value of % OL, is too low, the initial
start-up of the operation is very slow, while when the operation is in progress, its is
necessary to work at lower values in order to avoid overloads. k& values depend
basically on the desired safety level, as it determines the activation of the feeding
pump when biogas production decreases.

The problem of establishing a fixed % OL,s is overcome by feeding
continuously instead of in batch. In this way, an interval for % OLR, can be
established with a minimum and a maximum level to decide on feed pump
actuation. This operational mode allows the achievement of a continuous mass
balance, although the features of the gas measurement device only permit the
calculation of the balance in a pseudo-continuous way. With this new strategy an
influent OLR of 9-12 kg COD/m’-d with a COD removal efficiency higher than 95
%, was reached in 41 days. The COD concentration of the wastewater was 9 g/l,
while the interval established for % OLR, was initially 40-50 % and finally, 50-70
%. The change in the operational mode allows the automatic adjustment of the
influent OLR of the digester in order to achieve stable operation. The system
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developed includes the possibilities of increase, decrease and maintenance of the
present influent organic loading rate. In this way, the strategy can also be applied to
operate the digester in steady-state or in the usual unsteady-state cases, such as the
presence of an inhibitory agent, thermal shocks, etc.

The limitations of the gas measurement device were the main cause of
errors in the mass balance, and, consequently, in the operational strategy, as the gas
flow rate is the key variable of the process in order to decide on the most
appropriate strategy. The use of a more reliable gas flow-meter is therefore
recommended to eliminate these errors.

In chapter six an acquisition and diagnosis system, combining PLC-PC
technology is presented for application to the anaerobic treatment of wastewater
produced in a fibreboard factory. The flexibility, reliability and safety of the
application make it suitable for use in an industrial environment. The anaerobic
wastewater treatment plant can be operated at different control levels, even when
any of the elements is out of order. The PLC has its own set-points, which facilitate
control of the plant even when the control unit in the PC is out of order. The
software, developed and implemented in the PC manages the signal acquisition.
The signals are filtered in order to avoid noise and stored for subsequent retrieval
in a simple way. These tasks are carried out using a support program developed in
Visual Basic. Filtering and storage modules , written in Matlab and MS Access,
respectively, are managed from the support program. The diagnosis module,
developed in Matlab, analyses the response of the different sensors and determines
the state of the process and, most importantly, permits the prediction of further
destabilisation using process trends data. The results obtained from diagnosis show
the capacity of the system to determine anomalies in the operation of
microorganisms, establishing the current acidification state in a range between
normal and overload due to hydraulic or organic causes, with two intermediate
states. Besides, it is also possible to determine faults in the mechanical elements of
the system, which affect operational flow rates and temperatures and that could
lead into unstable states. The results obtained from diagnosis are, as well, stored in
the data base as previous states of the system.

The use of the on-line measurements of different variables such as gas
flow, together with CH,, CO and H, composition can be used efficiently to assess
the current behaviour of the reactor. In some cases, the perturbation affects one
variable more than another, e.g. when temperature failure occurred, the most
sensitive response of the process is the quick increase in H, composition. Besides,
when an organic or hydraulic overload is applied, CO rapidly appears in the gas
phase. However, the variation in CH,4 composition is always, at least, as fast as the
others and in some cases faster.
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Apéndice

1 Listado do programa de arranque en descontinuo
/***********************************************************************/

/* This is a Lab Windows application that calls TWO LabDriver */

/* functions for Analog Input and Analog Output. */
/***********************************************************************/
#include "C:\lw\include\lwsystem.h"

#include "C:\lw\include\formatio.h"

#include "C:\lw\include\dataacq.h"

int getSlotToUse();

void ai_ao_xmpl();
/************************************************************************/

void main ()

/* 'brd' specifies the slot number of board */
int brd;
double act _time,begin_time;
char day[11];
char hour[10];
int file,parameters;
long size;
int mode_opening;
int one,two,three hundred;
brd = getSlotToUse (1, 1);
if (brd !=0)
ai_ao_xmpl (brd);

/***********************************************************************/

/* The following function gives the user a choice of doing an analog input, */
/* an analog output or to quit the program. The function returns after the */
/* user selects the quit option or after an error is received froma TWO  */
/* LabDriver function. */
/************************************************************************/
void ai_ao_xmpl (brd)
int brd;
{

/*'brd_code' is board type parameter for Init DA Brds */

int brd_code;

/*'err_num' is error returned from library function calls */

int err_num;

/* 'chani' is the channel number for input */

int chani;

/* 'chano' is the channel number for output */

a-268



Software para estratexias de posta en marcha automatica

int chano;
/* 'chanparo' is the channel number for output */
int chanparo;
/* 'gain’ is gain for input. Gain of 1 is used */
int gain;
/* 'valuei' is 12 bit digital value of voltage input*/
int valuei;
/* 'value' is 12 bit digital value of voltage output*/
int valueo;
/* 'valueparo' */
int valueparo;
/* 'choice' stores user's response for another run */
int choice;
/*'done' is the flag used to determine when to quit the program */
int done;
/* 'voltsi' is the floating point value converted from/to 'value' input*/
double voltsi;
/* 'voltso' is the floating point value converted from/to 'value' output*/
double voltso;
/* 'voltsparo' is the floating point value converted from/to 'value' output™/
double voltsparo;
/* definition of variables used in the program */
int stop,noend,t max_steps;
double times_full;
/* Time of feeding pump activation */
int tpump;
/* Feeding pump flow rate */
double fpump;
/* Influent COD */
double COD;
/* Working volume of the gas flowmeter */
double VolFlwmtr;
/* Percentage of Methane in the biogas */
int Methane;
/* Data acquisition period */
int tfile;
/* Multiple of maximum waiting period between two consecutive pulses */
int m_wait steps;
/* Value of pump activation*/
int Activation;
int firstfilling,level variation,filling_pump,flask filled,change;
double
OLGAS,OLIN,OLGAS_Actual,fillingpump,start time writing,start time_filling,act time,l
ast step_time,
t_previous_step,t present step;
int file,parameters;
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int character;
int option;
char day[11];
char hour[10];
/* Initialize Board */
err_ num = Init DA Brds (brd, &brd_code);
if (err_num !=0) {
FmtOut ("\nerror of inicialization of the board is %d", err_num);
FmtOut ("\nError.The program will end.");
return;
j
done = 0;
gain = 1;
chano=0;
voltso=5;
err_num = AO_VScale (brd, chano, voltso, &valueo);
if (err_num != 0)

FmtOut ("\nThe error de AO Vscale is %d", err_num);
return;
}
stop=1;
noend=1;
firstfilling=1;
OLGAS=0;
flask filled=0;
times_full=0;
chanparo=3;
/*  chani=1; */
parameters=OpenFile("c:\param.txt",1,1,1);
ScanFile(parameters,"%d|%f]%f]%f]%d|%d|%d|%d| %d|",

&tpump,&fpump,&COD,&VolFlwmtr,&Methane,& Activation,&tfile,&chani,&m_wait ste
ps);
CloseFile(parameters);
FmtOut ("\nPARAMETERS OF REACTOR R1");
FmtOut("%d|%f]%f]%1]%d|%d|%d|%d|%d|",
tpump,fpump,COD,VolFlwmtr,Methane,Activation,tfile,chani,m wait steps);
file=OpenFile("reactor.txt",0,1,1);
if (file==-1)
FmtOut("\nError in file opening");
Fmt(day,datestr());
Fmt(hour,timestr());
FmtFile(file,"%s|%s|%os|%of] %61]%d|%f] %1 %1 Yod| %od| %ed|%d|\n" ,day, hour,
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"I",times_full, OLGAS, tpump,fpump,COD,VolFlwmtr,Methane,Activation,tfile,m_wait_ste
ps);
CloseFile(file);
OLGAS_Actual=VolFlwmtr*Methane*0.0262;
start_time_writing=timer();
firstfilling=1;
while(noend)
{
/* Check if the pause channel is activated to introduce new data */
Al Clear (brd);
err_num = Al _Read (brd, chanparo, gain, &valueparo);
Al Scale (brd, gain, valueparo, &voltsparo);
if (voltsparo>2)
stop=1;
if (stop)
{
FmtOut ("\nPARAMETERS OF REACTOR R1");
FmtOut ("\nl - The time of feeding pump activation is %d seconds",tpump);
FmtOut ("\n2 - The feeding pump flow rate is %f m3/s",fpump);
FmtOut ("\n3 - The influent COD is %f Kg/m3",COD);
FmtOut ("\n4 - The working volume of the gas flow-meter is %f m3",VolFlwmtr);
FmtOut ("\n5 - The percentage of methane in the biogas is of %d percent",Methane);
FmtOut ("\n6 - The percentage of residual organic load is of %d percent",Activation);
FmtOut ("\n7 - The data acquisition period is of %d seconds",tfile);
FmtOut ("\n8 - The input acquisition channel on the board is %d",chani);
FmtOut ("\n9 - The waiting time multiple is %d",m_wait_steps);
character='A’;
while (character!="Y"' && character!="y' && character!="N' && character!="n")
{
FmtOut ("\n Do you want to change some of these parameters [Y/N] ");
Scanln ("%c", &character);

H
if (character=="Y" || character=="y")
{
change=1;
while(change)
{

FmtOut ("\nPARAMETERS OF REACTOR R1 (CANAL 1)");
FmtOut ("\nl - The time of feeding pump activation is %d seconds ",tpump);

FmtOut ("\n2 - The feeding pump flow rate is %f m3/",fpump);

FmtOut ("\n3 - The influent COD is %f Kg/m3",COD);

FmtOut ("n4 - The working volume of the gas flow-meter is %f
m3",VolFlwmtr);

FmtOut ("\n5 - The percentage of methane in the biogas is of %d percent
" Methane);
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FmtOut ("\n6 - The percentage of residual organic load is of %d percent
" Activation);
FmtOut ("\n7 - The data acquisition period is of %d seconds ",tfile);
FmtOut ("\n8 - The input acquisition channel on the board is %d ",chani);
FmtOut ("\n9 - The waiting time multiple is %d",m_wait_steps);
FmtOut ("\n Choose the parameter you want to change (1-9) ");
FmtOut ("\n 0 to end ,10 to modify all the parameters ");
Scanln ("%d", &option);
if (option==0)
change=0;
if (option==1 || option == 10)

FmtOut ("\n1 - The time of feeding pump activation is %d seconds",tpump);
FmtOut ("\nIntroduce the new value ");
Scanln ("%d", &tpump);

if (option==2 || option == 10)

FmtOut ("\n The feeding pump flow rate is %f m3/s",fpump);
FmtOut ("\nIntroduce the new value ");
Scanln ("%f", &fpump);

if (option==3 || option == 10)

FmtOut ("\n The influent COD is %f Kg/m3",COD);
FmtOut ("\nIntroduce the new value ");
Scanln ("%f", &COD);

if (option==4 || option == 10)

FmtOut ("\nThe working volume of the gas flow-meter is %f m3",VolFlwmtr);

FmtOut ("\nIntroduce the new value ");

ScanIn ("%f", &VolFlwmtr);

H
if (option==5 || option == 10)

{

FmtOut ("™nThe percentage of methane in the biogas is of %d
percent",Methane);

FmtOut ("\nIntroduce the new value ");

Scanln ("%d", &Methane);

H
if (option==6 || option == 10)

{

FmtOut ("\nThe percentage of residual organic load is of %d percent
" Activation);

FmtOut ("\nIntroduce the new value ");
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Scanln ("%d", &Activation);
}
if (option==7 || option == 10)
{
FmtOut ("\n The data acquisition period is of %d seconds ",tfile);
FmtOut ("\nIntroduce the new value ");
Scanln ("%d", &tfile);
i
if (option==8 || option == 10)
{
FmtOut ("\n The input acquisition channel on the board is %d ",chani);
FmtOut ("\nIntroduce the new value ");
Scanln ("%d", &chani);

if (option==9 || option == 10)

FmtOut ("\n The waiting time multiple is %d",m_wait steps);
FmtOut ("\nIntroduce the new value ");
Scanln ("%d", &m_wait_steps);

}

OLGAS_Actual=VolFlwmtr*Methane*0.0262;
file=OpenFile("reactor.txt",0,1,1);
if (file==-1)
FmtOut("\nError in file opening");
Fmt(day,datestr());
Fmt(hour,timestr());
FmtFile(file,"%s|%s|%s| %f]%f]%d| %] %1] %] %6d| %d|%d|%d|\n" ,day, hour,

"P" times_full, OLGAS, tpump,fpump,COD,VolFlwmtr,Methane,Activation,tfile,m wait st
eps);
CloseFile(file);
parameters=OpenFile("c:\param.txt",0,0,1);
FmtFile(parameters,"%d|%f]%f]%f]%d|%d|%d|%d|%d|",
tpump,fpump,COD,VolFlwmtr,Methane,Activation,tfile,chani,m wait_steps);
CloseFile(parameters);
}
/*Second activation */
FmtOut ("nPARAMETERS OF THE SECOND ACTIVATION ");
FmtOut ("\nl - The time of feeding pump activation is %d seconds",tpump2);
FmtOut ("\n2 - The feeding pump flow rate is %f m3/s",fpump2);
FmtOut ("\n3 - The influent COD is %f Kg/m3",COD?2);
FmtOut ("\n4 - The working volume of the gas flow-meter is %f m3",VolFlwmtr2);
FmtOut ("\n5 - The percentage of methane in the biogas is of %d percent",Methane2);
FmtOut ("\n6 - The percentage of residual organic load is of %d percent",Activation2);
FmtOut ("\n7 - The data acquisition period is of %d seconds",tfile2);
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FmtOut ("\n8 - The input acquisition channel on the board is %d",chani2);
character="A";

while (character!='S' && character!='s' && character!='"N' && character!="n")

{

FmtOut ("\n Do you want to change some of these parameters [S/N] ");

Scanln ("%c", &character);

}

if (character=="S' || character=="s')
{
change=1;
while(change)
{
/*FIRST ACTIVATION*/
if (firstfilling==1)
{
Fmt(hour,timestr());
FmtOut ("\n FIRST ACTIVATION OF THE FEEDING PUMP %s",hour);
OLGAS=0;
OLIN=tpump*fpump*COD;
start_time_filling=timer();
AO_Write(brd,chano,valueo);
filling_pump=1;
firstfilling=0;
last_step time=timer();

/*Read the input channel, if it is 0 volts it means that the flask is filled*/
Al Clear (brd);
err num = Al Read (brd, chani, gain, &valuei);
if (err_num !=0)
FmtOut ("\nerror from Al Read is %d", err_num);
else {
Al Scale (brd, gain, valuei, &voltsi);
}
if (voltsi<2.5)
{
/*if the flask was filled and there are 4 volts this means that it is already empty™*/
flask filled=0;
}
/*if the input is of 0 volts the flask is filled*/
if (voltsi>5 && flask filled==0)
{
t max_steps=0;
act_time=timer();
if (act_time-last_step_time<0)
act_time=act_time+86400;
t present step=act time-last step time;
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/*if it is not the first step since the pump was activated, verify that time has not been
exceeded*/
if(OLGAS!=0)
{
if (t_present step>t previous step*m_wait_steps)
t max_steps=1;
H

/*time of the last step is recorded to know the delay of the next step™/
last_step time=timer();
t previous_step=t present step;
flask filled=1;
times_full++;
OLGAS=0OLGAS+OLGAS Actual;
OLIN=tpump*fpump*COD;
Fmt(hour,timestr());
FmtOut ("\n NUMBER OF FLASK FILLING R1 %f %s", times_full,hour);
FmtOut ("\n PERCENTAGE OF RESIDUAL OL %f",((OLIN-OLGAS)/OLIN)*100
);
/*the pump is activated if the percentage of residual OL reached the imposed level or if
time between steps exceeded™®/
if((((OLIN-OLGAS)/OLIN)*100<=Activation)|[t_max_steps)

file=OpenFile("reactor.txt",0,1,1);
if (file==-1)
FmtOut("\nError in file opening");
Fmt(day,datestr());
Fmt(hour,timestr());
FmtFile(file,"%s|%s|%s|%f]|%f]\n" ,day,hour,"B" times_ful, OLGAS);
CloseFile(file);
Fmt(hour,timestr());
FmtOut ("\n PUMP ACTIVATION %s",hour);
OLGAS=0;
OLIN=tpump*fpump*COD;
start_time_filling=timer();
AO_Write(brd,chano,valueo);
filling_pump=1;
§
}
/*if the pump is working check if the filling time exceeded to stop the pump*/
if (filling_pump)
{
act_time=timer();
if (act_time-start_time filling<0)
act_time=act_time+86400;
if (act_time-start time_filling>tpump)

{
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AO_Write(brd,chano,0);
filling_pump=0;
Fmt(hour,timestr());
FmtOut ("\n PUMP STOPPED .... %s",hour);
}
}
/* check the time elapsed to write data on the file */
act_time=timer();
if (act_time-start_time writing<0)
act_time=act_time+86400;
if (act_time-start time writing>tfile)
{
file=OpenFile("reactor.txt",0,1,1);
if (file==-1)
FmtOut("\nError in file opening");
Fmt(day,datestr());
Fmt(hour,timestr());
FmtFile(file,"%s|%s|%s|%f|%f]\n",day,hour,"T" times_full, OLGAS);
CloseFile(file);
start_time writing=timer();

/* clear */

FmtOut ("\nReinitializing the board in slot %d", brd);

Init DA Brds (brd, &brd_code);

FmtOut ("\nGoodbye!\n");
§
/*
* This routine initializes all the AT or MC Series boards in the system and
* returns the slot number of the MIO-16 or Lab-PC to be used in the example.
*/
int getSlotToUse (OKtoUseMIO16, OKtoUseLABPC)
int OKtoUseMIO16, /* is non-zero if OK to return an MIO-16 slot/ID */

OKtoUseLABPC; /* is non-zero if OK to return an LAB-PC slot/ID */

{

int slot, slotToUse, boards[8], numMIO16s, numLLABPCs;

slotToUse = 0;

numMIO16s = 0;

numLABPCs = 0;
for (slot=1; slot<9; slot++)

Init DA Brds (slot, &boards[slot - 1]);

cls ();

FmtOut("\n\n\t\t\tSlot/ID Board Type");

for (slot=0; slot<8; slot++)

switch (boards[slot])

{
case -1: FmtOut("\n\t\t\t %d — ------- "slot+1);
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break;
case 0 :
case 1 :
case 2 :
case 3 :
case 4 :
case 5:
case 6 : FmtOut("\n\t\t\t %d MIO-16",slot+1);
if (OKtoUseMIO16)
{
numMIO16s++;
slotToUse =slot + 1;
}
break;
case 7 : FmtOut("\n\t\t\t %d DIO-24" slot+1);
break;
case 8 : FmtOut("\n\t\t\t %d DIO-32F" slot+1);
break;
case 9 : FmtOut("\n\t\t\t %d LAB-PC",slot+1);
if (OKtoUseLABPC)
{
numLABPCs++;
slotToUse =slot + 1;
!
break;
default: FmtOut("\n\t\t\t %d  ------- " slot+1);
break;

}
if (OKtoUseMIO16 && OKtoUseLABPC)
{
if (numMIO16s == 1 && numLABPCs == 0)
FmtOut("\n\n\t\tThe MIO-16 in slot %d will be used.",slotToUse);
else if (numMIO16s == 0 && numLABPCs == 1)
FmtOut("\n\n\t\tThe Lab-PC in slot %d will be used.",slotToUse);
else if (numMIO16s == 0 && numLABPCs == 0)
FmtOut("\n\n\t\t There are no MIO-16s or Lab-PCs in this system.");
else
{
FmtOut("\n\nPlease enter the slot/ID of the MIO-16 or Lab-PC you wish to use: ");
Scanln ("%d",&slotToUse);
}
}
else if (OKtoUseMIO16)
{
if (numMIO16s == 1)
FmtOut("\n\n\t\tThe MIO-16 in slot %d will be used.",slotToUse);
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else if (numMIO16s == 0)
FmtOut("\n\n\t\tThere are no MIO-16s in this system.");

else

{
FmtOut("\n\nPlease enter the slot/ID of the MIO-16 or you wish to use: ");
Scanln ("%d",&slotToUse);

}
}
else if (OKtoUseLABPC)
{
if (numLABPCs == 1)
FmtOut("\n\n\t\tThe Lab-PC in slot %d will be used.",slotToUse);
else if (numLABPCs == 0)
FmtOut("\n\n\t\tThere are no Lab-PCs in this system.");
else
{
FmtOut("\n\nPlease enter the slot/ID of the Lab-PC you wish to use: ");
Scanln ("%d",&slotToUse);

}
}

return slotToUse;
FmtOut("\n\n\n\n\n");

}

a-278



Software para estratexias de posta en marcha automatica

2 Listado do programa de arranque en continuo

sk sk stk ok ok ok sk kol ok ok stk ol okl kol ok tolakokok ok ok kol ol ok okl ol ok ok skl ok ok koo ok
Hokok /
sk skt ok ok ks ok ok ok stk ol ok tolsk kol ok tolakokok ok ok ok ol ok ok ol ok okt ok ok koo ok
Hokok |

#include "C:\lw\include\lwsystem.h"

#include "C:\lw\include\formatio.h"

#include "C:\Iw\include\dataacq.h"

#include "C:\msvc\include\math.h"

int getSlotToUse();

void ai_ao_xmpl();

[ R R R R R SRR KRR R SR SRR RS R SR SRR SR R SRR KRR SR SRR RS R SRR KRSk R SR SRR Rk ok

ok /

void main ()

/* 'brd' specifies the slot number of board */
int brd;
double act_time,begin_time;
char dia[11];
char hora[10];
int fichero,parametros;
long tamano;
int modo_apertura;
int uno,dos,trescientos;
brd = getSlotToUse (1, 1);
if (brd !=0)
ai_ao_xmpl (brd);
H

/*************************************************************************
***/

/* The following function gives the user a choice of doing an analog input, */
/* an analog output or to quit the program. The function returns after the */
/* user selects the quit option or after an error is received from a DOS  */

/* LabDriver function. */
A s ksl ok sl ok sl ok sl ksl ok sl ok sl ol sl ksl ok sl ksl ok sl ksl ok ok

***/

void ai_ao_xmpl (brd)

int brd;

{
/*'brd_code' is board type parameter for Init DA Brds */
int brd_code;
/*'err_num' is error returned from library function calls */
int err_num;
/* 'chani' is the channel number for input */
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int chani;
/* 'chano' is the channel number for output */
int chano;
/* 'chanparo' is the channel number for output */
int chanparo;
/* 'gain' is gain for input. Gain of 1 is used */
int gain;
/* 'valuet' is 12 bit digital value of voltage input*/
int valuei;
/* 'value' is 12 bit digital value of voltage output®/
int valueo;
/* 'valueparo' */
int valueparo;
/* 'choice' stores user's response for another run */
int choice;
/*'done' is the flag used to determine when to quit the program */
int done;
/* 'voltsi' is the floating point value converted from/to 'value' input*/
double voltsi;
/* 'voltso' is the floating point value converted from/to 'value' output*/
double voltso;
/* 'voltsparo' is the floating point value converted from/to 'value' output*/
double voltsparo;
int parada,nofin;
double veces_lleno TRH;
double veces_lleno_tot;
/* tiempo de funcionamiento de la bomba */
int tbomba;
/* caudal de bomba de alimentaci¢n */
double cbomba;
/* DQO de la alimentaci¢n */
double DQO;
/* Volumen del caudaljmetro™*/
double VolCau;
/* Volumen del reactor*/
double VolReac;
/* Porcentaje de metano */
int Metano;
/* tiempo de escritura en el fichero*/
int tfichero;
/* valor de actuacion de la bomba*/
double Bal Min, Bal Max;
double Tem Bal Min,Tem Bal Max;
int nivel variacion,llenando_bomba,matraz_lleno,modificar,num_dias;
double COA, COG,llenandobomba, TRH;
double inicio_tiempo_escritura,act time,ant_time;
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double timer_inicio TRH,tiempo_funcionamiento TRH,tiempo_excedido_balance;
double timer_excedido_balance;
double tiempo_medio,ant_tiempo medio,ecuacion;
double ecu_a,ecu_b;
double porcent aument;
int fichero,parametros,aumento;
int caracter;
int opcion;
char dia[11];
char hora[10];
/* Initialize Board */
err_ num = Init DA Brds (brd, &brd_code);
if (err_num !=0) {
FmtOut ("\nerror de inicializacion de la tarjeta es %d", err_num);
FmtOut ("\nSaliendo del programa a causa del error.");
return;
}
done = 0;
gain = 1;
chano=0;
voltso=5;
nofin=1;
COG=0;
matraz_lleno=0;
veces_lleno_tot=0;
veces_lleno TRH=0;
chanparo=3;
inicio_tiempo_escritura=timer();
timer_inicio TRH=timer();
tiempo_medio=0;
ant_tiempo_medio=0;
parada=0;
aumento=-1;
num_dias=0;
act_time=-1;
parametros=OpenFile("c:\param.txt",1,1,1);
ScanFile(parametros,"%f]%f]%f]%1]%d|%f] % f] %0f] % 1] %6 1] %61 %61 %d|%d| ",

&cbomba,&DQO,&VolReac,& VolCau,&Metano,&Bal Min,&Bal Max,&Tem Bal Min,
&Tem Bal Max,&ecu a,&ecu_b,&porcent aument,&tfichero,&chani);
CloseFile(parametros);
FmtOut ("\n RECOGIENDO PARAMETROS DE INICIO ACTUACION ");
FmtOut("%f]%1]%1]%1] %ed| %1% 1] %6 1] %0t] %61 %61 %61 %0d|%d| ",
cbomba,DQO,VolReac,VolCau,Metano,Bal Min,Bal Max,Tem_ Bal Min,
Tem Bal Max,ecu a,ecu_b,porcent_aument,tfichero,chani);
fichero=OpenFile("reactor.txt",0,1,1);
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if (fichero=—=-1)
FmtOut("\nError abriendo el fichero");
Fmt(dia,datestr());
Fmt(hora,timestr());
FmtFile(fichero,"%s|%s|%s|%1]%1]%f]%f]|%d|%01] %6 1] %61 %1 %61 %1 %] %d|\n" ,dia,hora,
"I",cbomba,DQO,VolReac,VolCau,Metano,Bal Min,Bal Max,
Tem Bal Min,Tem Bal Max,ecu a,ecu_b,porcent aument,tfichero);
CloseFile(fichero);
/*escalamos el valor de salida para activar la bomba al valor */
/*que tenemos en el fichero de parametros*/
voltso=ecu_b*pow(cbomba,ecu_a);
FmtOut ("\n la salida en voltios es %f", voltso);
err_num = AO_VScale (brd, chano, voltso, &valueo);
if (err_num !=0)
{
FmtOut ("\nEl error de AO_VScale es %d", err num);
return;

AO_Write(brd,chano,valueo);
inicio_tiempo_escritura=timer();
while(nofin)
{
/* comprobamos si el canal de paro esta activado para introducir
nuevos datos */
Al Clear (brd);
err_num = Al _Read (brd, chanparo, gain, &valueparo);
Al Scale (brd, gain, valueparo, &voltsparo);
/*  parada=1; */
if (voltsparo>2)
parada=1;
if (parada)
{
FmtOut ("\nPARAMETROS DE LA ACTUACION ");
FmtOut ("\nl - El caudal de bomba de alimentacion es %f m3/s",cbomba);
FmtOut ("\n2 - EI DQO de la alimentacion es %f Kg/m3",DQO);
FmtOut ("\n3 - El Volumen del reactor es %f m3",VolReac);
FmtOut ("\n4 - El Volumen del caudalimetro es %f m3",VolCau);
FmtOut ("\n5 - El Porcentaje de metano es del %d por ciento",Metano);
FmtOut ("\n6 - El valor minimo del balance es %f",Bal Min);
FmtOut ("\n7 - El valor maximo del balance es %f",Bal Max);
FmtOut ("\n8 - Tiempo de espera actuacion cuando el balance rebasa el minimo es
%f",Tem Bal Min);
FmtOut ("n9 - Tiempo de espera actuacion cuando el balance rebasa el maximo es
%f",Tem_Bal Max);
FmtOut ("\n10 - El porcentaje de aumento/disminucion del caudal de la bomba es
%f",porcent_aument);
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FmtOut ("\nl11 - El valor de la cte a de la ecuacion de conversion c¢/v es %f",ecu_a);
FmtOut ("\n12 - El valor de la cte b de la ecuacion de conversion c¢/v es %f",ecu_b);

FmtOut ("\n13 - El tiempo de escritura a fichero es de %d segundos" tfichero);

FmtOut ("\n14 - El canal de recogida es %d",chani);

caracter="A";

while (caracter!='S' && caracter!='s' && caracter!="N' && caracter!="n")

{

FmtOut ("\n Desea modificar alguno de estos parametros [S/N] ");

Scanln ("%c", &caracter);

}

if (caracter=="'S' || caracter=="'s")

{

modificar=1;

while(modificar)

{

FmtOut ("\nPARAMETROS DE LA ACTUACION ");
FmtOut ("\nl - El caudal de bomba de alimentacion es %f m3/s",cbomba);
FmtOut ("\n2 - E1 DQO de la alimentacion es %f Kg/m3",DQO);

FmtOut ("\n3 - El Volumen del reactor es %f m3",VolReac);
FmtOut ("\n4 - E1 Volumen del caudalimetro es %f m3",VolCau);

FmtOut ("\n5 - El Porcentaje de metano es del %d por ciento",Metano);

FmtOut ("\n6 - El valor minimo del balance es %f",Bal_Min);

FmtOut ("\n7 - El valor maximo del balance es %f",Bal Max);

FmtOut ("\n8 - Tiempo de espera actuacion cuando el balance rebasa el minimo es

%f",Tem_Bal Min);
FmtOut ("\n9 - Tiempo de espera actuacion cuando el balance rebasa el maximo es
%f",Tem Bal Max);
FmtOut ("\nl0 - El porcentaje de aumento/disminucion del caudal de la bomba es
%f",porcent_aument);

FmtOut ("\n11 - El valor de la cte a de la ecuacion de conversion c/v es %f",ecu_a);
FmtOut ("\n12 - El valor de la cte b de la ecuacion de conversion c/v es %f",ecu_b);
FmtOut ("\n13 - EI tiempo de escritura a fichero es de %d segundos",tfichero);

FmtOut ("\n14 - El canal de recogida es %d",chani);

FmtOut ("\nIndique el parametro que desea modificar (1-14) ");

FmtOut ("\n 0 para terminar ,15 para modificarlos todos ");

Scanln ("%d", &opcion);

if (opcion==0)
modificar=0;
if (opcion==1|| opcion == 15)
{
FmtOut ("\nEl caudal de bomba de alimentaci¢n es %f m3/s",cbomba);
FmtOut ("\nIntroduce el nuevo valor ");
Scanln ("%f", &cbomba);
§
if (opcion==2|| opcion == 15)

{
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FmtOut ("\nEl DQO de la alimentaci¢n es %f Kg/m3",DQO);
FmtOut ("\nIntroduce el nuevo valor ");

Scanln ("%f", &DQO);

}

if (opcion==3 || opcion == 15)

{

FmtOut ("\nEl Volumen del reactor es %f m3",VolReac);
FmtOut ("\nIntroduce el nuevo valor ");

Scanln ("%ft", &VolReac);

§
if (opcion==4 || opcion == 15)

FmtOut ("\nEl Volumen del caudaljmetro es %f m3",VolCau);
FmtOut ("\nIntroduce el nuevo valor ");
Scanln ("%f", &VolCau);

if (opcion==5 || opcion == 15)

FmtOut ("\nEl Porcentaje de metano es del %d por ciento",Metano);
FmtOut ("\nIntroduce el nuevo valor ");
Scanln ("%d", &Metano);

if (opcion==6 || opcion == 15)

FmtOut ("\nEl valor minimo del balance es %f",Bal Min);
FmtOut ("\nIntroduce el nuevo valor ");
Scanln ("%f", &Bal Min);

if (opcion==7 || opcion == 15)

FmtOut ("\nEl valor maximo del balance es %f",Bal Max);
FmtOut ("\nIntroduce el nuevo valor ");
ScanIn ("%f", &Bal Max);
§
if (opcion==8 || opcion == 15)
{
FmtOut ("\nTiempo de espera actuacion cuando el balance rebasa el minimo
%f", Tem Bal Min);
FmtOut ("\nIntroduce el nuevo valor ");
Scanln ("%f", &Tem_Bal Min);
}
if (opcion==9 || opcion == 15)
{
FmtOut ("\nTiempo de espera actuacion cuando el balance rebasa el maximo
%f", Tem Bal Max);
FmtOut ("\nIntroduce el nuevo valor ");
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Scanln ("%f", &Tem_ Bal Max);
}
if (opcion==10 || opcion == 15)
{
FmtOut ("n10 - El porcentaje de aumento/disminuciéon del caudal de la
bomba es %f",porcent_aument);
FmtOut ("\nIntroduce el nuevo valor ");
Scanln ("%f", &porcent aument);
}
if (opcion==11 || opcion == 15)
{
FmtOut ("\n11 - El valor de la cte a de la ecuacion de conversion c/v es
%f",ecu_a);
FmtOut ("\nIntroduce el nuevo valor ");
Scanln ("%f", &ecu_a);
}
if (opcion==12 || opcion == 15)
{
FmtOut ("\n12 - El valor de la cte b de la ecuacion de conversion c/v es
%f",ecu_b);
FmtOut ("\nIntroduce el nuevo valor ");
Scanln ("%f", &ecu_b);

if (opcion==13 || opcion == 15)
{
FmtOut ("\nEl tiempo de escritura a fichero es de %d segundos",tfichero);
FmtOut ("\nIntroduce el nuevo valor ");
Scanln ("%d", &tfichero);

}
if (opcion==14 || opcion == 15)

FmtOut ("\nEl canal de recogida es %d",chani);
FmtOut ("\nIntroduce el nuevo valor ");
Scanln ("%d", &chani);

}
}

fichero=OpenFile("reactor.txt",0,1,1);
if (fichero==-1)
FmtOut("\nError abriendo el fichero");

Fmt(dia,datestr());

Fmt(hora,timestr());
FmtFile(fichero,"%s|%s|%os|%of]||||%0f] %1 %1 %6d| %6 f] %1 %6 1] %6 1] %6f] %] %601 %d|\n" dia, hora,

"P",cbomba,DQO,VolReac,VolCau,Metano,Bal Min,

Bal Max,Tem_ Bal Min,Tem Bal Max,ecu a,ecu b,

porcent_aument,tfichero);

CloseFile(fichero);
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parametros=OpenFile("c:\param.txt",0,0,1);
FmtFile(parametros,"%f]%f]%f]%f]|%d|%0f] % 1] %61 %61 %61 % f] %0 f] %d| %d|",
cbomba,DQO,VolReac,VolCau,Metano,Bal Min,Bal Max,Tem Bal Min,
Tem Bal Max,ecu a,ecu_b,porcent aument,tfichero,chani);
CloseFile(parametros);
/*volvemos a mandar el voltaje de salida de la bomba por si acaso vario cbomba*/
voltso=ecu_b*pow(cbomba,ecu_a);
err_num = AO_VScale (brd, chano, voltso, &valueo);
if (err_num != 0)

{
FmtOut ("\nEl error de AO_VScale es %d", err_num);
return;
}
AO_Write(brd,chano,valueo);
}
parada=0;
}

TRH=Tem Bal Min;
COA=(cbomba*DQ0O*24*3600)/VolReac;
COG=(VolCau*Metano*(2.62/100)*24*3600)/VolReac;

if (act_time-timer inicio TRH<O0)
act_time=act_time+86400;
tiempo_funcionamiento TRH = act time - timer_inicio TRH;
if(tiempo_funcionamiento TRH > TRH)

veces_lleno TRH=0;
timer_inicio TRH=timer();
num_dias=0;
FmtOut("\ninicio tiempo del TRH*4 %f ", TRH);

/*Si todavia no se lleno el matraz una vez en el TRH */
/*actual tomamos el ultimo tiempo _medio*/
if (veces_lleno TRH==0)
tiempo_medio=ant_tiempo medio;
else
{
ant_tiempo_medio=tiempo_medio;
tiempo_medio=tiempo_funcionamiento TRH/veces_lleno TRH;
}
/*si el matraz se lleno por lo menos una vez iniciamos el control*/
if (tiempo_medio!=0)
{
ecuacion=(COA-(COG/tiempo_medio))/COA;
if (ecuacion>=Bal Max && aumento!=1)

{
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timer_excedido balance=timer();
aumento=1;

fichero=OpenFile("reactor.txt",0,1,1);
if (fichero==-1)
FmtOut("\nError abriendo el fichero");

Fmt(dia,datestr());
Fmt(hora,timestr());
FmtFile(fichero,"%s|%s|%0s|%f] %1 %] %1 %] %f]\n",dia,hora,"E" ,cbomba,ecuacion,
tiempo_medio,veces_lleno_tot,veces lleno TRH,tiempo_funcionamiento TRH);
CloseFile(fichero);

FmtOut("\n%s|%s|%s|ecu %oflcbom %f]tmed %f\n",dia,hora,"E",ecuacion,cbomba,
tiempo_medio);

}

if (ecuacion<=Bal Min && aumento!=0)
{
timer excedido_balance=timer();
aumento=0;

fichero=OpenFile("reactor.txt",0,1,1);

if (fichero==-1)

FmtOut("\nError abriendo el fichero");

Fmt(dia,datestr());

Fmt(hora,timestr());
FmtFile(fichero,"%s|%s|%s|%f]%f] %of] %ot] %6f] %f\n",dia,hora,"B" ,cbomba,ecuacion,

tiempo_medio,veces_lleno_tot,veces lleno TRH,tiempo_funcionamiento TRH);

CloseFile(fichero);

FmtOut("\n%s|%s|%s|ecu %flcbom %f]tmed %f]\n",dia,hora,"B",ecuacion,cbomba,

tiempo_medio);

if (aumento !=-1)
{
act_time=timer();
if (act_time-timer excedido_balance<0)
act_time=act time+86400;
tiempo_excedido_balance = act _time - timer_excedido_balance;
if (aumento==1)
if (tiempo_excedido_balance >Tem Bal Max)
{
/*calculamos cuanto aumenta el caudal de la bomba*/
cbomba=cbomba/porcent_aument;
/*aumentamos el voltaje de salida*/
parametros=OpenFile("c:\param.txt",0,0,1);
FmtFile(parametros,"%1f]%f]%1] %1 %d| % 1] %61] %61 %61 %61 Y61 %61 %d| %d| ",
cbomba,DQO,VolReac,VolCau,Metano,Bal Min,Bal Max,Tem Bal Min,
Tem Bal Max,ecu a,ecu_b,porcent aument,tfichero,chani);
CloseFile(parametros);
voltso=ecu_b*pow(cbomba,ecu_a);
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err_num = AO_VScale (brd, chano, voltso, &valueo);
if (err_num != 0)

{
FmtOut ("\nEl error de AO_VScale es %d", err_num);
return;

}
AO_Write(brd,chano,valueo);
timer_excedido_balance=timer();

fichero=OpenFile("reactor.txt",0,1,1);

if (fichero==-1)
FmtOut("\nError abriendo el fichero");
Fmt(dia,datestr());
Fmt(hora,timestr());

FmtFile(fichero,"%s|%s|%s|%f]%1]%f]%f]%f]%f]\n",dia,hora,"D" ,cbomba,ecuacion,
tiempo_medio,veces lleno tot,veces lleno TRH,tiempo funcionamiento TRH);
CloseFile(fichero);

FmtOut("\n%s|%s|%s|ecu %flcbom %f|tmed

%f]\n",dia,hora,"D",ecuacion,cbomba,
tiempo_medio);

FmtOut("\nel voltaje de salida es %f",voltso);
inicio_tiempo_escritura=timer();
aumento=-1;

if (aumento==0)
if (tiempo_excedido_balance > Tem_ Bal Min)
{
/*calculamos cuanto aumenta el caudal de la bomba*/
cbomba=cbomba*porcent_aument;
/*aumentamos el voltaje de salida*/
parametros=OpenFile("c:\param.txt",0,0,1);
FmtFile(parametros,"%f]%f]%f] %f] %d| %f] %61 %6f] %6 ] %61 %] %61 %d| %d| ",
cbomba,DQO,VolReac,VolCau,Metano,Bal Min,Bal Max,Tem_ Bal Min,
Tem Bal Max,ecu a,ecu_b,porcent aument,tfichero,chani);
CloseFile(parametros);
voltso=ecu_b*pow(cbomba,ecu_a);
err_num = AO_VScale (brd, chano, voltso, &valueo);
if (err_num !=0)
{
FmtOut ("\nEl error de AO_VScale es %d", err_num);
return;
§

AO_Write(brd,chano,valueo);
timer_excedido_balance=timer();
fichero=OpenFile("reactor.txt",0,1,1);
if (fichero==-1)
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FmtOut("\nError abriendo el fichero");
Fmt(dia,datestr());
Fmt(hora,timestr());

FmtFile(fichero,"%s|%s|%s|%f]%1]%f]%f]|%f]%f]\n",dia,hora," A" ,cbomba,ecuacion,
tiempo_medio,veces lleno tot,veces lleno TRH,tiempo funcionamiento TRH);
CloseFile(fichero);

FmtOut("\n%s|%s|%s|ecu %flcbom %f|tmed

%f]\n",dia,hora,"A" ecuacion,cbomba,
tiempo_medio);

FmtOut("\nel voltaje de salida es %f",voltso);
inicio_tiempo_escritura=timer();
aumento=-1;
}
}
}

/*leemos el canal de entrada, si es 0 voltios indica que el matraz se ha llenado*/
Al Clear (brd);
err_num = Al _Read (brd, chani, gain, &valuei);
if (err_num != 0)
FmtOut ("\nerror from Al Read is %d", err_num);
else {
Al Scale (brd, gain, valuei, &voltsi);

}
if (voltsi<2.5)
{
/*si el matraz estaba lleno y hay 4 voltios indica que ya se a vaciado*/
matraz_lleno=0;

/*si la entrada es de 0 voltios el matra se ha llenado™*/
if (voltsi>5 && matraz_lleno==0)
{
act_time=timer();
/*si no es el primer paso desde que se lleno la bomba, */
/*comprobamos que no se halla excedido en tiempo*/
matraz_lleno=1;
veces_lleno_tot++;
veces_lleno TRH++;
inicio_tiempo_escritura=timer();
Fmt(dia,datestr());
Fmt(hora,timestr());
FmtOut("\n%s|%s|%s|ecu %flcbom %f|tmed %f]\n",dia,hora,"G",ecuacion,cbomba,
tiempo_medio);
H
act_time=timer();
if (act_time-inicio_tiempo_escritura<Q)
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act_time=act_time+86400;
if (act_time-inicio_tiempo_escritura>tfichero)
{
fichero=OpenFile("reactor.txt",0,1,1);
if (fichero==-1)
FmtOut("\nError abriendo el fichero");
Fmt(dia,datestr());
Fmt(hora,timestr());
FmtOut("\nEscritura a fichero");
FmtFile(fichero,"%s|%s|%s|%f]%f] %1 %of] %61 %f\n",dia,hora,"F" ,cbomba,ecuacion,
tiempo_medio,veces lleno_tot,veces lleno TRH,tiempo_ funcionamiento TRH);
CloseFile(fichero);
inicio_tiempo_escritura=timer();

}

/* clear */
FmtOut ("\nReinitializing the board in slot %d", brd);
Init DA Brds (brd, &brd_code);
FmtOut ("\nGoodbye!\n");
¥
/*
* This routine initializes all the AT or MC Series boards in the system and
* returns the slot number of the MIO-16 or Lab-PC to be used in the example.
*/
int getSlotToUse (OKtoUseMIO16, OKtoUseLABPC)
int OKtoUseMIO16, /* is non-zero if OK to return an MIO-16 slot/ID */
OKtoUseLABPC; /* is non-zero if OK to return an LAB-PC slot/ID */
{
int slot, slotToUse, boards[8], numMIO16s, numLABPCs;
slotToUse = 0;
numMIO16s = 0;
numLABPCs = 0;
for (slot=1; slot<9; slot++)
Init DA Brds (slot, &boards[slot - 1]);
cls ();
FmtOut("\n\n\t\t\tSlot/ID Board Type");
for (slot=0; slot<8; slot++)
switch (boards[slot])
{
case -1: FmtOut("\n\t\t\t %d  ------- " slot+1);
break;
case 0 :
case | :
case 2 :
case 3 :
case 4 :
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case 5 :
case 6 : FmtOut("\n\t\t\t %d MIO-16",slot+1);
if (OKtoUseMIO16)
{
numMIO16s++;
slotToUse =slot + 1;
}
break;
case 7 : FmtOut("\n\t\t\t %d DIO-24" slot+1);
break;
case 8 : FmtOut("\n\t\t\t %d  DIO-32F" slot+1);
break;
case 9 : FmtOut("\n\t\t\t %d LAB-PC",slot+1);
if (OKtoUseLABPC)
{
numLABPCs++;
slotToUse =slot + 1;
}
break;
default: FmtOut("\n\t\t\t %d  ------- " slot+1);
break;

§
if (OKtoUseMIO16 && OKtoUseLABPC)

{
if (mumMIO16s == 1 && numLABPCs == 0)
FmtOut("\n\n\t\tThe MIO-16 in slot %d will be used.",slotToUse);
else if (numMIO16s == 0 && numLABPCs == 1)
FmtOut("\n\n\t\tThe Lab-PC in slot %d will be used.",slotToUse);
else if (numMIO16s == 0 && numLABPCs == 0)
FmtOut("\n\n\t\tThere are no MIO-16s or Lab-PCs in this system.");
else

{
FmtOut("\n\nPlease enter the slot/ID of the MIO-16 or Lab-PC you wish to use: ");

Scanln ("%d",&slotToUse);

}
}
else if (OKtoUseMIO16)
{
if (mumMIO16s == 1)
FmtOut("\n\n\t\tThe MIO-16 in slot %d will be used.",slotToUse);
else if (numMIO16s == 0)
FmtOut("\n\n\t\tThere are no MIO-16s in this system.");
else

{
FmtOut("\n\nPlease enter the slot/ID of the MIO-16 or you wish to use: ");

Scanln ("%d",&slotToUse);
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}
j
else if (OKtoUseLABPC)
{
if (mumLABPCs == 1)
FmtOut("\n\n\t\tThe Lab-PC in slot %d will be used.",slotToUse);
else if (numLABPCs == 0)
FmtOut("\n\n\t\tThere are no Lab-PCs in this system.");
else
{
FmtOut("\n\nPlease enter the slot/ID of the Lab-PC you wish to use: ");
Scanln ("%d",&slotToUse);

}
}

return slotToUse;
FmtOut("\n\n\n\n\n");

}
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