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RESUMEN

Durante los ultimos afios, la industria de la celulosa ha experimentado numerosas
modificaciones en sus procesos, con el objeto de disminuir el consumo neto de agua en las
plantas de celulosa kraft. Debido a esto, actualmente se requieren aproximadamente 30 m?
de agua por tonelada de pulpa producida; sin embargo, este desarrollo no ha estado exento
del aumento en la demanda de celulosa kraft blanqueada, es por esto que, las descargas de
contaminantes organicos e inorganicos a los sistemas fluviales se han mantenido
relativamente constantes, provocando considerables impactos ambientales que se traducen
en alteraciones fisiologicas en peces, macroinvertebrados y plancton, como consecuencia
del aumento de color, temperatura y sustancias toxicas descargadas a los rios por los
residuos industriales liquidos provenientes de las plantas de celulosa. Por otro lado, el
aumento de la temperatura en las Gltimas décadas, por causa del cambio climatico, ha
provocado una significativa reduccién en el potencial hidrico de la cuenca del rio Biobio, la
cual sustenta la mayor cantidad de plantas de celulosa del pais, provocando, de esta forma,
una alta vulnerabilidad del proceso productivo ante periodos de escasez de agua, ademas de
generar una considerable reduccion de la capacidad de dilucion del cuerpo de agua
receptor. Es por esto que es de suma importancia el desarrollo de nuevas tecnologias que
permitan reducir el consumo neto de agua en las plantas de celulosa kraft y, del mismo
modo, disminuir la descarga de residuos liquidos a los cuerpos de agua receptores.

Dentro de este contexto, el objetivo principal de este proyecto de investigacion doctoral
consistio en la evaluacion técnica y ambiental de la aplicacion de la tecnologia de filtracion
por membranas y procesos electroquimicos de oxidacion avanzada (EAOPS) para la
recuperacion de agua y recursos quimicos y/o energéticos presentes en efluentes de
blangueo segregados generados durante las etapas de blanqueo ECF de celulosa kraft.

De este modo, efluentes de blanqueo acido, generados en la etapa de oxidacién con CIO; en
condiciones acidas, y efluentes de blanqueo alcalino, generados en la etapa de extraccién
alcalina con H,0,, fueron sometidos a una secuencia de filtracion por membranas de
ultrafiltracion (UF), nanofiltracion (NF) y ésmosis inversa (RO) con el objeto de evaluar la
capacidad de los sistemas de filtracion para depurar ambos efluentes de blanqueo. Los
resultados obtenidos demostraron que variables como pH del efluente de blanqueo y factor
de reduccion de volumen (VRF) presentaron una menor influencia sobre el desempefio de
los sistemas de filtracion por membrana, a diferencia de la composicién fisicoquimica de
las membranas y distribucion de los compuestos organicos presentes en el efluente de
blanqueo, las que resultaron tener una gran influencia sobre la capacidad de los sistemas de
filtracion por membrana para ser aplicados en el tratamiento de ambos efluentes de
blangueo. Los voliumenes de permeado obtenidos en la etapa de RO correspondieron al 20
y 26 % del volumen utilizado como alimentacién en la etapa de UF 20 kDa del efluente de
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blanqueo &cido y alcalino, respectivamente. Sin embargo, la concentracion de materia
orgénica presente en los permeados de RO disminuyo considerablemente para ambos
efluentes de blanqueo, alcanzando porcentajes de remocion iguales al 95y 97 % de la DQO
presente en la alimentacion durante la etapa de UF 20 kDa del efluente de blanqueo acido y
alcalino, respectivamente.

La aplicacion de EAOPs para la degradacion de clorometoxifenoles demostré la alta
habilidad oxidativa de radicales hidroxilo ("OH) heterogéneos para degradar compuestos
organoclorados presentes en efluentes de blanqueo de celulosa, alcanzando un 92 % de
mineralizacién con BDD/air-diffusion cathode, con 100 mA cm™ y 540 min de electrdlisis,
en comparacion con la eficiencia registrada por los radicales hidroxilo ((OH) homogéneos
durante la aplicacion de electro-Fenton y fotoelectro-Fenton, debido a la presencia de
reacciones no deseadas entre las especies de cloro activo y el H,O, electrogenerado en el
catodo. Con respecto a la aplicacion de oxidacion anodica para el tratamiento
electroquimico de efluentes de blanqueo acido y alcalino, los resultados demostraron la alta
habilidad oxidativa presentada por BDD('OH) para la degradacion de compuestos
organicos presentes en efluentes de blanqueo y permeados obtenidos en las etapas de UF,
NF y RO, debido a la alta produccion de radicales hidroxilo "OH con mayor poder
oxidativo generados durante el tratamiento electroquimico, en comparacion con &nodos
activos, tales como: Pt, grafito, DSA-RuO, y DSA-Pt.

La evaluacion toxicoldgica de los efluentes de blanqueo segregados fue llevada a cabo con
Escherichia coli, Bacillus subtilis, Salmonella typhimurium y Vibrio fischeri. La aplicacion
de sistemas de tratamiento integrados, con tecnologia de membranas y EAOPS, demostro
que ademas de alcanzar altos porcentajes de remociéon de materia organica contenida en
ambos efluentes de blanqueo, también permitieron obtener altos porcentajes de remocion de
la toxicidad presente en dichas aguas residuales. La aplicacion de AO-H,0O, con anodo
DSA-RuO; permiti6 la formacion de 2466.9 y 2418.7 ppm de CIO," desde el efluente de
blangueo acido y alcalino, respectivamente, lo que permitiria una considerable disminucion
del CIO;, consumido en el proceso productivo, gracias a su potencial reutilizacion en la
etapa oxidativa de la secuencia de blanqueo ECF. En relacion a la recuperacion de recursos
energéticos, el alto contenido de agua presente en los retentados obtenidos en las etapas de
UF, NF y RO, impide que sean derivados a la caldera de biomasa para la obtencion de
energia, por lo que deben ser tratados mediante sistemas de tratamiento convencionales,
ademas de sistemas de tratamiento terciarios para la remocion de compuestos organicos de
interés ambiental. La estrategia propuesta en este estudio para la recuperacion de agua
desde efluentes de blanqueo segregados de celulosa kraft, la cual consiste en la integracion
de etapas de UF, NF y oxidacion anddica con anodo BDD vy catodo de acero inoxidable,
permitirfa la recuperacién de 71733 m®/ d, lo que corresponde al 55.2 % del consumo de
agua registrado diariamente por la planta celulosa kraft de madera dura evaluada en este
estudio.
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ABSTRACT

In recent years, the pulp and paper industry has experienced many changes in their
processes in order to reduce the consumption of water in kraft pulp mills. Because of this,
currently about 30 m® of water are required per ton of pulp produced; however, this
development has not impeded the increase in demand for bleached kraft pulp, which is why
the discharges of organic and inorganic pollutants to aquatic systems have remained
relatively constant. This causes significant environmental impacts that result in
physiological alterations in fishes, macroinvertebrates and plankton, as a result of increased
colour, temperature and toxic substances discharged into rivers by industrial wastewater
from pulp mills. On the other hand, the increase in temperature in recent decades due to
climate change has caused a significant reduction in the water potential of the basin of the
Biobio river, which supports the largest number of pulp mills in the country. As a result, the
production process becomes therefore highly vulnerable to periods of water scarcity and,
moreover, the dilution capacity of the receiving water body is considerably reduced. It is
for this reason that it is important to develop new technologies to reduce the consumption
of water in kraft pulp mills and, likewise, reduce the discharge of wastewater into receiving
water bodies.

Within this context, the main objective of this doctoral research project consisted of
technical and environmental evaluation of the application of membrane filtration
technology and electrochemical advanced oxidation processes (EAOPs) for recovery of
water and chemical and/or energy resources present in segregated bleaching effluents
generated during the ECF bleaching stages of kraft pulp.

Thus, acid bleaching effluents, generated in the oxidation stage with CIO, in acidic
conditions, and alkaline bleaching effluents, generated in the alkaline extraction stage with
H.O,, were subjected to a sequence of membrane filtration of ultrafiltration (UF),
nanofiltration (NF) and reverse osmosis (RO) in order to evaluate the ability of filtration
systems to purify both bleaching effluent. The results showed that variables such as pH of
the bleaching effluent and volume reduction factor (VRF) had a lower influence on the
performance of membrane filtration systems to purify both bleaching effluents, as opposed
to the physicochemical composition of the membranes and the distribution of organic
compounds in the bleaching effluent, which turned out to have a great influence on the
capacity of membrane filtration systems to be applied. The volumes of permeate obtained
in RO stage corresponded to 20 and 26 % of the volume used as feed in the UF 20 kDa
stage of the acid and alkaline bleaching effluent, respectively. However, the concentration
of organic matter in the RO permeates decreased significantly for both bleaching effluents,
reaching percentages of removal equal to 95 and 97 % of the COD present in the feed of the
UF 20 kDa stage of the acid and alkaline bleaching effluent, respectively.
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The application of EAOPs for degradation of chloromethoxyphenols showed high oxidative
ability of heterogeneous hydroxyl radical (OH) to degrade organochlorine compounds in
pulp bleaching effluents, reaching 92 % mineralization with BDD/air-diffusion cathode,
with 100 mA cm™ and 540 min of electrolysis, in comparison with the efficiency recorded
by homogeneous hydroxyl radicals (‘'OH) during the application of electro-Fenton and
photoelectro-Fenton, due to the presence of unwanted reactions between the active chlorine
species and electrogenerated H,0,. With regard to the application anodic oxidation for the
electrochemical treatment of acid and alkaline bleaching effluents, results showed high
oxidative ability of BDD('OH) for the degradation of organic compounds in bleaching
effluents and permeates obtained from UF, NF and RO stages, due to the high production
of hydroxyl radicals ('OH) with higher oxidative ability generated during the
electrochemical treatment, in comparison with active anodes, such as: Pt, graphite, DSA-
RuO, and DSA-Pt.

Toxicological assessment of segregated bleaching effluents was carried out with
Escherichia coli, Bacillus subtilis, Salmonella typhimurium y Vibrio fischeri. The
application of integrated treatment systems, with membrane technology and EAOPs,
showed that, in addition to achieving high rates of removal of organic matter in both
bleaching effluents, also allowed high percentages of removal of the toxicity present in the
acid and alkaline bleaching effluents. The application of AO-H,0, with DSA-RuO, anode
allowed the formation of 2466.9 and 2418.7 ppm CIO, from the acid and alkaline
bleaching effluents, respectively, which would allow a significant reduction of CIO,
consumed in the production process due to its potential reuse in the oxidative stage of the
ECF bleaching sequence. In relation to the recovery of energy resources, the high water
content present in the retentates obtained in UF, NF and RO stages did not allow them to be
sent to the biomass boiler for the production of energy, so they must be treated by
conventional treatment systems, in addition to tertiary treatment systems for the removal of
organic compounds of environmental interest. The strategy proposed in this study for water
recovery from segregated bleaching effluents of kraft pulp mills, which consists in
integrating of UF and NF stages and anodic oxidation with BDD anode and stainless steel
cathode, allow recovery of 71733 m* / d, corresponding to 55.2 % of water consumption
recorded daily by the hardwood kraft pulp mill evaluated in this study.
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CAPITULO I: INTRODUCCION

1. RECURSOS HIDRICOS Y ESCASEZ DE AGUA

En la actualidad, el agua se ha convertido en un recurso natural critico desde que todas las
actividades sociales, econémicas e industriales dependen de ella. Todas estas actividades,
que conducen al desarrollo de la sociedad, también contribuyen a las decisiones politicas y
econOdmicas que tienen directa relacién sobre la gestion de los recursos hidricos en cada
pais y, de este modo, influencian la cantidad y calidad del agua disponible para los diversos
servicios ecosistémicos requeridos por estas actividades (UNESCO, 2012).

Junto con el desarrollo econémico e industrial que experimentan las sociedades modernas,
el crecimiento de la poblacion también incrementa la demanda de estdndares de vida que
aumentan significativamente la presion sobre el recurso hidrico (Gunasekara et al., 2014),
debido a los mayores requerimientos para irrigacion, energia, industria y uso doméstico,
entre otros.

Si bien, la disponibilidad de agua depende fuertemente de la regidén geografica, segun la
Figura 1, donde se demuestra que el continente africano presenta los menores volimenes
renovables de agua por afio, todos los factores indicados anteriormente se agudizan cuando
el agua constituye el principal medio a traves del cual el cambio climético influencia los
ecosistemas que sustentan el bienestar de las sociedades a nivel mundial (Gunasekara et al.,
2014), debido a las alteraciones de la temperatura y condiciones climéticas que afectan la
disponibilidad y distribucion de las precipitaciones y regimenes hidricos de sistemas
acuaticos fluviales, ademés de disminuir la calidad del agua (UNESCO, 2012).

Si consideramos la poblacion de cada pais, es posible realizar una clasificacion segun la
disponibilidad anual de agua dulce. La Figura 2 muestra la disponibilidad de agua dulce en
m? por persona por afio a nivel mundial, donde nuevamente el continente africano presenta
la mayor cantidad de paises con escasa disponibilidad de agua dulce (Gunasekara et al.,
2014), a diferencia de Ameérica, donde existe una disponibilidad de agua dulce mayor a
15000 m® por persona por afio en todos los paises de la region.

Por otro lado, el estrés del agua, el cual esta relacionado con el uso agricola, industrial y
domeéstico del agua disponible en cada region en relacion a los suministros renovables de
agua desde la precipitacion, rios y aguas subterraneas, es determinado por cuenca segun el
Indicador de Estrés de Agua (UNESCO, 2012), de acuerdo a la Figura 3, donde es posible
observar que, a diferencia de las cuencas hidrograficas del sur, las cuencas hidrogréaficas del
norte de Chile se encuentran dentro de la clasificacion de moderadamente explotadas,
fuertemente explotadas e incluso sobre explotadas, considerando el uso agricola, industrial
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y doméstico al cual estan expuestas.
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Figura 1: Recursos de agua renovables por afio a nivel mundial, estimados hasta el afio
2010 (UNESCO, 2012).
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Figura 2: Disponibilidad de agua dulce a nivel mundial (m* por persona por afio), evaluada

hasta el afio 2007 (UNESCO, 2012).
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En el caso de la cuenca del rio Biobio, el Indicador de Estrés de Agua indica que esta
cuenca se encuentra clasificada como “fuertemente explotada”. Esta clasificacion
demuestra que la fuerte presion ejercida por la poblacion y por el desarrollo productivo e
industrial, a traves de las mayores demandas del recurso hidrico generadas por el sector
doméstico, hidroeléctrico, agricola, forestal, turistico y deportivo en la cuenca del rio
Biobio, ademas de la contaminacion difusa y puntual, la cual estd relacionada con la
recepcion de aguas residuales industriales y municipales, han alterado significativamente la
calidad y cantidad de agua en este ecosistema l6tico.

2
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\ = :
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Figura 3: Indicador de Estrés de Agua en las principales cuencas (UNESCO, 2012).

Es por esto gque es de suma importancia la necesidad de implementar medidas que permitan
gestionar de forma eficiente el uso de agua por los diversos sectores productivos que
desarrollan sus actividades en la cuenca del rio Biobio. Esto, debido a que el enfoque
tradicional, en donde se asume que el agua es mas importante para la poblacion que para el
ecosistema, generando un conflicto con las necesidades de la sociedad, debe ser modificado
por un enfoque integrado que permita una gestion adecuada del recurso hidrico en la cuenca
del rio Biobio, considerando los servicios ecosistémicos, de tal manera de conservar la
cantidad y calidad del agua presente en la cuenca.

2. SITUACION AMBIENTAL DE LA INDUSTRIA DE CELULOSA
KRAFT BLANQUEADA EN CHILE

El considerable desarrollo que ha experimentado la industria de la celulosa, debido a las
crecientes necesidades de la sociedad moderna, ha traido consigo un incremento en la
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presion ejercida, por este sector productivo, sobre los recursos naturales que son utilizados
en la produccion de celulosa kraft blanqueada, destacandose principalmente, el recurso
hidrico (Wang et al., 2007). Con la implementacion de nuevas tecnologias y modificaciones
en los procesos, realizadas con el objeto de disminuir el consumo neto de agua en las
plantas de celulosa kraft, ha sido posible disminuir los requerimientos de este recurso desde
100 m3fton pulpa producida, tipicos en la década de los afios 80, hasta alcanzar entre 20 y
40 mfton pulpa producida (Pizzichini et al., 2005), que es la demanda especifica de agua
de las plantas de celulosa mé&s modernas. Por lo demas, la totalidad de las plantas de
celulosa kraft chilenas ha introducido sistemas de blanqueo libres de cloro elemental (ECF)
y sistemas de tratamiento bioldgicos de efluentes, lo que permiti6 reducir la concentracion
de compuestos orgénicos en los efluentes descargados a los rios. Sin embargo, a pesar de la
significativa reduccion en flujo y carga especifica, la demanda de celulosa kraft blanqueada
también ha aumentado significativamente, lo que ha generado un aumento en la produccion
por planta. Es por esto que todas las medidas adoptadas para disminuir el consumo de agua,
asi como también la carga contaminante presente en los efluentes, con el objeto de
minimizar el impacto ambiental de este sector productivo, no son significativas y la presion
sobre los sistemas fluviales sigue en aumento.

Durante la ultima década, la industria celuldsica chilena duplico su produccion, alcanzando
actualmente 5 millones de toneladas por afio, con un significativo aporte al PIB nacional.
La planta de celulosa Santa Fe, ubicada en la comuna de Nacimiento, Region del Biobio,
aumento su produccion de celulosa kraft blanqueada, gracias a la instalacion de la linea I,
alcanzando actualmente una produccion de 1.140.000 ton celulosa/afio, del mismo modo, el
consumo de agua de esta planta aumenté hasta 130.000 m®/dia, lo que genera grandes
volimenes de efluentes descargados al rio Biobio (120.000 m®dia), con considerables
cargas contaminantes, tales como: 12.045 ton DQO/afio, 197 ton AOX/afio, 259 ton
nitrégeno/afio y 87.6 ton fésforo/afio (CONAMA, 2004). Por otro lado, la gran cantidad de
agua requerida en el proceso (Amat et al., 2005; Afzal et al., 2008; Asghar et al., 2008;
Gonzalez-Garcia et al., 2009), que para la planta Santa Fe corresponde aproximadamente a
40 m*fton pulpa producida (CONAMA, 2004) y la tendencia a la reduccién del potencial
hidrico en la cuenca del rio Biobio a lo largo del siglo XX, junto con el aumento de la
temperatura debido al cambio climatico, que alcanza a 0.18 °C/década (Stehr, 2008),
generan, en la actualidad, una de las mayores amenazas que enfrenta este sector productivo,
relacionada directamente con la escasez del recurso hidrico, que se agudiza, principalmente,
en los periodos de estiaje.

Ademas, debido a la gran carga contaminante presente en los efluentes de celulosa,
caracterizada por: demanda bioguimica de oxigeno (DBOs), demanda quimica de oxigeno
(DQO), carbono organico total (TOC), fenoles, solidos suspendidos (SS), toxicidad,
nutrientes, haldégenos organicos adsorbibles (AOX) y color, que son descargados a los
cuerpos de agua receptores (Pokhrel & Viraraghavan, 2004; Calvo et al., 2007; Catalkaya
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& Kargi, 2007; Ma et al., 2007; Wang et al., 2007; Patel & Suresh, 2008; Rodrigues et al.,
2008; Deshmukh et al., 2009; Gonzalez-Garcia et al., 2009; Shaw & Lee, 2009; Zaied &
Bellakhal, 2009), este sector productivo es responsable de provocar numerosos impactos
ambientales sobre los sistemas fluviales receptores de los residuos liquidos (Catalkaya &
Kargi, 2007; Ma et al., 2007; Wang et al., 2007; Asghar et al., 2008; Rodrigues et al., 2008;
El-Ashtoukhy et al., 2009; Gonzalez-Garcia et al., 2009; Khansorthong & Hunsom, 2009),
cuyos efectos sobre la calidad del agua, tales como: problemas de color y temperatura y el
incremento de sustancias toxicas que generan alteraciones fisiologicas en peces,
macroinvertebrados y plancton, ademés de afectar al ecosistema terrestre (Pokhrel &
Viraraghavan, 2004; Karrasch et al., 2006; Catalkaya & Kargi, 2007; Rodrigues et al.,
2008; Shaw & Lee, 2009), se agudizan en periodos de bajo caudal de los rios. Esto ha
motivado el desarrollo de nuevos procesos y sistemas de tratamiento de efluentes que
permitan compatibilizar la actividad industrial con las capacidades del sistema natural. EsS
por esto que es de suma importancia identificar nuevas opciones tecnologicas Yy
modificaciones en los procesos, que permitan reducir ain mas el consumo neto de agua en
una planta de celulosa kraft blanqueada y el flujo méasico de contaminantes organicos e
inorganicos descargados a los cuerpos de agua receptores, mediante una adecuada
reutilizacion o reciclaje de los efluentes segregados de la etapa de blanqueo en su origen.

3. EFLUENTES DE BLANQUEO

Durante la década de 1980, los reactivos quimicos utilizados en el blanqueo de celulosa
kraft fueron principalmente cloro molecular (Cl,) e hipoclorito (CIO"); sin embargo, en
dicho periodo, dioxinas policloradas, furanos y otro compuestos organicos toxicos fueron
identificados en los efluentes de celulosa como productos de reaccion de estos agentes
oxidantes con la lignina residual presente en las pulpas kraft derivadas al proceso de
blanqueo. Esto origind el desarrollo e implementacion de nuevas tecnologias de blanqueo
en casi la mayoria de las plantas de celulosa a nivel mundial, dando lugar al proceso de
blangueo libre de cloro elemental (ECF) y libre de cloro total (TCF), en donde el Cl, fue
sustituido por CIO; y/o H,0,, O3 y enzimas (Ali & Sreekrishnan, 2001; Calvo et al., 2007),
lo que permitio una reduccion entre el 20 y 25% de la DQO contenida en los efluentes de
blanqueo (Barboza et al., 2004). No obstante, la completa eliminacién de reactivos
quimicos basados en cloro de las operaciones de blanqueo de pulpa kraft no es posible
debido a la gran dificultad en el control del blanqueo TCF; por lo demas, esta tecnologia
también es responsable de la produccion de pulpas con baja resistencia mecanica y bajo
grado de blancura en el producto final. De este modo, el blanqueo ECF alcanza un 75% del
total de la pulpa quimica producida a nivel mundial y ha desplazado gradualmente al
blangueo con Cl,; a pesar de esto, el blanqueo TCF mantiene un 5% de la produccion de
pulpa quimica blanqueada y es principalmente utilizado en Alemania (Calvo et al., 2007).
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La secuencia DoE1D;E;D, puede ser considerada como representativa del blanqueo ECF
convencional, donde D corresponde a una etapa de oxidacion con CIO, en condiciones
acidas y E representa una etapa de extraccion alcalina con H,O,. Debido a la fragmentacién
y oxidacion de la lignina, por efecto de la accion del ClIO,, grupos carboxilos hidrofilicos
son obtenidos y, de esta forma, se incrementa la solubilidad de la lignina (Calvo et al.,
2007). Por otro lado, al reaccionar el CIO; con la lignina, son formadas algunas moléculas
de Cly; dichas moléculas contribuyen con el blanqueo de la pulpa, pero ademas son
responsables de la generacion de la mayoria de los aproximadamente 1000 compuestos
organicos clorados presentes en los efluentes de blanqueo de celulosa, de los cuales solo
300 han logrado ser identificados (Munro, 1994; Carrasco, 2004). En una planta de celulosa
kraft blanqueada tipica, el efluente E; es reutilizado en la etapa E; y, del mismo modo, el
efluente D, y reusado en la etapa D; y Do; es por esta razon que los efluentes E; y Dy
presentan una elevada DQO vy color, debido a que contienen la mayoria de los compuestos
organicos clorados y no clorados (Calvo et al., 2007), tales como: &cidos grasos Yy resinicos,
fenoles, guaiacoles, catecoles, alcoholes, aldehidos, cetonas, dioxinas, furanos e
hidrocarburos alifaticos y aromaticos (Munro, 1994; Ali & Sreekrishnan, 2001; Carrasco,
2004).

A pesar de que las caracteristicas fisicoquimicas de un determinado efluente de blanqueo,
dependen de: las especies forestales utilizadas, tecnologia aplicada, secuencia de blanqueo,
cantidad de agua utilizada en el proceso y practicas de gestion y recuperacion de agua
mediante la recirculacion de efluentes internos; los sistemas de tratamiento secundarios,
basados en tratamientos bioldgicos, tales como: lodos activos y lagunas aireadas, son los
comunmente utilizados en la mayoria de plantas de celulosa para tratar dichos efluentes; sin
embargo, estos sistemas de tratamiento no son capaces de remover las considerables cargas
de color, DQO, so6lidos suspendidos y compuestos recalcitrantes (Manttari et al., 2006;
Yeber et al., 2007; Afzal et al., 2008; Lagos et al., 2009; Zhang et al., 2009), lo que lleva a
la necesidad de implementar sistemas de tratamiento terciario para la remocion de color,
DQO y compuestos organoclorados de alto peso molecular (mayor a 1000 Da). Dentro de
estos sistemas de tratamiento, la tecnologia de filtracion por membrana y procesos de
oxidacion avanzada, han sido sefialados como sistemas de tratamiento altamente eficientes
en la depuracion de efluentes celulésicos (Manttéri et al., 2006; Ma et al., 2007; Eskelinen
et al., 2010); no obstante, se debe considerar la naturaleza y caracterizacion fisicoquimica
del efluente en cuestién y las condiciones operacionales del sistema de tratamiento
utilizado.

4. TECNOLOGIA DE MEMBRANAS PARA EL TRATAMIENTO DE
AGUAS RESIDUALES INDUSTRIALES

Las membranas han ganado un importante lugar en la tecnologia quimica y son usadas en
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un amplio rango de aplicaciones. Dentro de esta tecnologia, la propiedad clave que es
explotada en una membrana de filtracion, es su habilidad para controlar la tasa de
permeacion de una determinada especie quimica a través de ella, por lo que en las
aplicaciones de separacion el objetivo es permitir que un componente de una mezcla se
filtre libremente a través de la membrana, mientras se obstaculiza la permeacion de otros
componentes presentes en la alimentacion (Baker, 2004; de Morais Coutinho et al., 2009).
En el caso del tratamiento de aguas residuales de origen industrial, donde las membranas
pueden ser utilizadas para separar los contaminantes en su origen, los efluentes (corriente
de alimentacion) son filtrados por una membrana, y, dependiendo de las condiciones
operacionales y caracteristicas de la membrana, permiten la obtencion de un permeado (o
filtrado), con una menor concentracion de contaminantes que la presente en la
alimentacion, y un retentado (o concentrado) con una concentracion mayor de
contaminantes (Figura 4). Por otro lado, la tecnologia de membranas ofrece la ventaja de
operar a temperatura ambiente, ademas de un alto nivel de purificacion de los efluentes
tratados (dependiendo del tipo de membrana utilizada) y un relativo bajo costo de
instalacién y operaciéon (Coulson & Richardson, 2002; Gomez et al., 2006; Nataraj et al.,
2007; de Morais Coutinho et al., 2009); ademas, debido al desarrollo de “modulos de
membrana” los cuales fueron disefiados para incrementar el area de las membranas y de
esta forma aumentar la separacion de los compuestos de interés, se ha reducido
considerablemente la necesidad de utilizar extensas superficies de instalacion (Baker,
2004).

Permeado

Alimentacién

Retentado

Figura 4: Operacion de la tecnologia de filtracion por membranas (Crittenden et al., 2005).

En esencia, una membrana puede ser definida como una barrera semipermeable, con un
tamafno que separa dos fases y restringe el transporte de varias sustancias de una forma
especifica, es decir, acta como una barrera selectiva (Zhou & Smith, 2001; Crittenden et
al., 2005; de Morais Coutinho et al., 2009). Esta interface puede ser molecularmente
homogénea, esto es, completamente uniforme en composicion y estructura, o puede ser
qguimica o fisicamente heterogénea, por ejemplo, conteniendo agujeros 0 poros de
dimensiones finitas, que estdn compuestos por algin tipo de estructura en capas. Un filtro
normal reune esta definicion de una membrana, pero, por convencion el término “filtro” es
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usualmente limitado a estructuras que separan particulas en suspensién mas grandes que 1 a
10 um (Baker, 2004).

4.1 CLASIFICACION DE LOS PROCESOS DE FILTRACION POR MEMBRANA

Los procesos de tecnologia de membrana industriales pueden ser clasificados de acuerdo al
rango de tamafio de los materiales que seran separados (Zhou & Smith, 2001; Coulson &
Richardson, 2002; Jonsson et al.,, 2008), estructura quimica y composicion de las
membranas y la fuerza motriz utilizada en la separacion (Zhou & Smith, 2001; Coulson &
Richardson, 2002; de Morais Coutinho et al., 2009). Dentro de los procesos de membrana
cuya fuerza motriz es la presion, que son los mas utilizados a nivel industrial para el
tratamiento de aguas residuales, es posible destacar la microfiltracion (MF), ultrafiltracion
(UF), nanofiltracién (NF) y désmosis inversa (OR) (Figura 5) (Zhou & Smith, 2001;
Crittenden et al., 2005).

Por otro lado, es necesario considerar que la separacion de los componentes presentes en un
determinado efluente utilizado como alimentacion, esta directamente influenciada por la
composicion quimica, resistencia quimica y mecanica, diametro del poro y porosidad de la
membrana, temperatura y presion del proceso de filtracion, ademéas de la viscosidad,
densidad y flujo de la alimentacion e interacciones entre los componentes del flujo de
alimentacion y la superficie de la membrana (Coulson & Richardson, 2002; Baker, 2004;
de Morais Coutinho et al., 2009).

Sedimento

Algas
Microfiltracion Protozoos
0 1pm Bacterias
Ultrafiltracion Coloides
0.01 um Virus
L

Nanofiltracion Materia orgénica disuelta
0.001 pm lones divalentes (Ca%*, Mg?*)

[ AY AY J

Osmosis reversa
No porosa lones monovalentes (Na*, CI")
[ \

Agua

Figura 5: Jerarquia de los procesos de tecnologia de membranas conducidos por presion
(Crittenden et al., 2005).
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Las principales caracteristicas de los distintos procesos de filtracion por membrana, cuya
fuerza motriz es la presion y que han sido mencionados anteriormente, son detalladas en la
Tabla 1, donde es posible notar que se ha excluido la microfiltracion, ya que en este estudio
solamente se utilizard para la remocion de sélidos con un tamafio mayor a 1 um. Cabe
destacar que en la actualidad se utiliza el “peso molecular de corte” (MWCO, por su sigla
en inglés de “molecular weight cut-off) para indicar la habilidad que presentan las
membranas para retener determinados compuestos; de este modo, MWCO es definido
como el peso molecular de moléculas esféricas que son retenidas en una membrana (Zhou
& Smith, 2001; Crittenden et al., 2005). La unidad de MWCO es el Dalton, en donde, 1
Dalton corresponde a la masa de un atomo de hidrégeno (1.66x102” kg).

4.1.1 Ultrafiltracion

La UF retne a los procesos de filtracion que utilizan membranas porosas para separar
macromoléculas, polimeros, bacterias y virus. Las membranas de UF operan con una
presién menor a 1 MPa, de esta forma trabajan con presiones considerablemente menores
que las membranas de NF y RO, con diametros de poro caracterizados con un MWCO entre
1y 300 kDa, lo que implica que moléculas con un peso molecular menor que el MWCO de
la membrana de UF seran escasamente retenidos por ésta (Bernat et al., 2008; de Morais
Coutinho et al., 2009). Por otro lado, las membranas de UF presentan la ventaja de generan
altos flujos de permeado, dependiendo de su composicion quimica, y altos porcentajes de
remocidn de compuestos organicos y recuperacion de la membrana, los que alcanzan un 99
y 95 %, respectivamente.

4.1.2 Nanofiltracién

En segundo lugar se encuentran las membranas de NF (también Ilamadas membranas de
RO de baja presion), las que constituyen una etapa de transicion entre las membranas de UF
y RO. Estas membranas operan con presiones entre 1 y 4 MPa, reteniendo compuestos
entre 350 y 1000 Da, lo que les permite retener simultaneamente compuestos organicos
ademas de iones divalentes (Crittenden et al., 2005; de Morais Coutinho et al., 2009). Sin
embargo, las membranas de NF, al ser membranas no porosas, su mecanismo de separacién
es llevado a cabo mediante exclusidn por concentracion, de este modo, los componentes de
la alimentacion que presenten una alta solubilidad en el material de la membrana, podran
ser separados de dicha alimentacion, dicho de otro modo, las membranas de NF podran
separar un determinado componente presente en una alimentacion, si su concentracion en el
material de la membrana (es decir, su solubilidad) difiere significativamente de los demas
componentes (Baker, 2004).
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4.1.3 Osmosis inversa

Finalmente se encuentran las membranas de RO, las que operan con presiones entre 4 y 10
MPa y son capaces de retener iones monovalentes (350 Da) (de Morais Coutinho et al.,
2009), lo que permite obtener permeados con reducidas concentraciones de contaminantes.
Estas membranas, al igual que las membranas de NF, también operan con un mecanismo de
separacion de exclusion por concentracion, por lo que la eficiencia de remocion esta
directamente relacionada con la solubilidad de los componentes de la alimentacion con el
material de la membrana.

Tabla 1: Principales caracteristicas de los procesos de filtracion por membrana conducidos
por presion (Zhou & Smith, 2001; Crittenden et al., 2005; de Morais Coutinho et al., 2009).

Membrana
Ultrafiltracion ~ Nanofiltracion  Osmosis inversa
MWCO (kDa) 1-300 035-1 <0.35

Mecanismo de separacién  Exclusion por  Exclusion por Exclusion por

tamafio concentracion concentracion
Presion de operacion 01-1 1-4 4-10
(MPa)
Flujo de permeado Alto Medio Bajo
Eficiencia de remocion >99 50-99 50 -99
(%)
Recuperacion (%) > 95 50-90 50-90

4.2 FOULING DE LAS MEMBRANAS

El disefio del proceso de filtracion més utilizado en la actualidad corresponde al disefio de
“filtracion de flujo cruzado” o “filtraciéon de flujo tangencial”, en donde el flujo de
alimentacion es forzado a través del modulo con una orientacion paralela a la superficie de
la membrana (Figura 6) (Coulson & Richardson, 2002; Baker, 2004; de Morais Coutinho et
al., 2009), debido a esto el ensuciamiento o “fouling” es significativamente menor que en
las membranas de flujo perpendicular, puesto que los solutos que tienden a acumularse en
la superficie son desplazados gracias a la alta velocidad, haciendo el proceso més eficiente
(de Morais Coutinho et al., 2009).
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Figura 6: Modelo de filtracion bbr membranas perpendicular (a) y téhgencial (b) (de Morais
Coutinho et al., 2009).

Este fendmeno llamado “fouling” es resultado de la interaccion entre la membrana y los
distintos componentes presentes en la solucién de alimentacion, ademas de la interaccién
entre los componentes adsorbidos sobre la membrana y los componentes presentes en el
flujo de alimentacién (de Morais Coutinho et al., 2009), debido a esto, es necesario evaluar
los factores que influyen directamente sobre este fenémeno, tales como: propiedades del
material que constituye la membrana, propiedades de los componentes presentes en la
alimentacion y pardmetros operacionales del proceso de filtracion (Mahesh Kumar et al.,
2007; de Morais Coutinho et al., 2009; Puro et al., 2010).

El fouling es producido por la retencion de componentes no filtrados en la superficie de la
membrana durante el proceso de filtracion, generando un decrecimiento del flujo de
permeado (Mahesh Kumar et al., 2007); por otro lado, es posible distinguir entre el fouling
reversible, aquel que es facilmente removible, y el fouling irreversible, que permanece
después un lavado con agentes quimicos (Mahesh Kumar et al., 2007).

5. PROCESOS DE OXIDACION AVANZADA

Los sistemas de tratamiento basados en oxidacion bioldgica, cuyo costo de instalacion y
operacion es relativamente bajo, no son eficaces frente a compuestos de alto peso molecular
toxicos, inhibitorios y/o biorefractarios presentes en las aguas residuales de origen
industrial, lo que implica la necesidad de implementar sistemas de tratamiento capaces de
remover dichos compuestos organicos con un alto contenido de color y DQO (Pelegrini et
al., 2001; Wang et al., 2007; El-Ashtoukhy et al., 2009; Panizza & Cerisola, 2009; Basha et
al., 2010); debido a esto, los procesos de oxidacion avanzada (AOPs) fueron desarrollados
y han sido implementados como poderosos métodos capaces de transformar los
contaminantes a sustancias inofensivas (Catalkaya & Kargi, 2007; Rodrigues et al., 2008).
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Estos métodos de oxidacion en fase acuosa, estdn basados en la generacion de especies
oxidantes muy reactivas y no selectivas como radicales hidroxilo ("OH), que han sido
identificados como la especie oxidante dominante (Catalkaya & Kargi, 2007; Comninellis
et al., 2008; Rodrigues et al., 2008). Este radical es el segundo oxidante mas fuerte
conocido después del fluor (F») (Tabla 2), con un alto potencial redox estandar (E°= 2.80 V
vs SHE), lo que permite su rapida y no selectiva reaccion con los compuestos organicos,
generando derivados deshidrogenados o hidroxilados hasta la conversién a CO, (Martinez-
Huitle & Brillas, 2009; Garcia-Segura & Brillas, 2011), permitiendo un muy efectivo
proceso de oxidacion (Cafiizares et al., 2007).

Para una oxidacion efectiva de compuestos organicos, los radicales hidroxilo deben ser
generados continuamente in situ, a traves de reacciones quimicas o fotoquimicas, debido a
su gran inestabilidad. La generacion de ‘OH es comlUnmente acelerada por combinacion de
algunos agentes oxidantes tales como: 0zono (Os), peréxido de hidrogeno (H,0,), radiacion
UV vy sales ferrosas y férricas (Fe?* y Fe*); de estas, UV mas perdxido de hidrégeno
(UV/H,0,), fenton (H,0,/Fe®"), foto-fenton (UV/H.02/Fe*"), Os/H,0, y Os/UV, son los
mas utilizados en la actualidad para la depuracion de aguas residuales (Calvo et al., 2007;
Catalkaya & Kargi, 2007; Rodrigues et al., 2008; Basha et al., 2010).

Tabla 2: Potenciales redox éstandar de oxidantes comunes
(Weast, 1977; Panizza et al., 2000).

Oxidante Potencial redox estandar (V) versus SHE
Fluor (F») 3.03
Radical hidroxilo (*OH) 2.80
Oxigeno atémico (O) 2.42
Ozono (O3) 2.07
Perdxido de hidrégeno (H,0,) 1.77
Permanganato de potasio (KMnQ,) 1.67
Acido hipobromoso (HBrO) 1.59
Dioxido de cloro (CIO,) 1.50
Acido hipocloroso (HCIO) 1.49
Cloro (Cl) 1.36
Oxigeno (Oy) 1.23
Bromo (Br») 1.09

6. PROCESOS ELECTROQUIMICOS DE OXIDACION AVANZADA

Los procesos electroquimicos de oxidacion avanzada (EAOPs), tales como: oxidacion
electroquimica, electro-Fenton y fotoelectro-Fenton, han sido ampliamente estudiados para
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remover contaminantes presentes en aguas residuales de diversos sectores productivos
(Pelegrini et al., 2000; Brillas et al., 2004a; Martinez-Huitle & Brillas, 2009; Basha et al.,
2010; Chatzisymeon et al., 2010; Alvarez-Guerra et al., 2011; Anglada et al., 2011; Garcia-
Segura et al., 2011), debido a considerables ventajas, tales como: compatibilidad
medioambiental, puesto que esta tecnologia no requiere reactivos quimicos (el principal
reactante es el electron, el cual es un agente “limpio”) y solo la energia eléctrica es utilizada
para la mineralizacion de contaminantes organicos en anodos con alto poder de oxidacion
(Comninellis et al., 2008; Linares-Hernandez et al., 2010); por otro lado, se consideran
costo-efectivos y con gran versatilidad (alta variedad de materiales y reactivos y formas de
electrodos y reactores para el tratamiento de una gran diversidad de contaminantes)
(Panizza & Cerisola, 2009; Basha et al., 2010; Chatzisymeon et al., 2010; Anglada et al.,
2011; Ghernaout et al., 2011).

Otra de las grandes ventajas de EAOPSs, es la facilidad con la que pueden ser escalados a
nivel industrial, es decir, desde mililitros a escala de laboratorio, a millones de litros a
escala industrial; ademas, un mismo electroreactor puede ser utilizado frecuentemente para
diferentes reacciones electroquimicas con solo pequefios cambios. También es destacable
que, los EAOPs son generalmente seguros debido a las ddciles condiciones y naturaleza
inocua de los quimicos usualmente empleados (Panizza & Cerisola, 2009; Basha et al.,
2010).

6.1 OXIDACION ANODICA

La oxidacion anddica (AO) es el EAOPs mas comun y mas utilizado para la remocion de
contaminantes organicos desde aguas residuales, incluyendo lixiviados de vertedero
(Panizza et al., 2001; Brillas et al., 2004a; Rajkumar & Palanivelu, 2004; Cafizares et al.,
2007; Patel & Suresh, 2008; Anglada et al., 2009a, 2011; El-Ashtoukhy et al., 2009;
Martinez-Huitle & Brillas, 2009; Panizza & Cerisola, 2009; Basha et al., 2010); este EAOP
consiste en la aplicacion de una diferencia de potencial eléctrico (V) para la oxidacion
simultanea de contaminantes y agua, manteniendo la actividad del anodo (Martinez-Huitle
& Brillas, 2009), que es el electrodo de interés donde se lleva a cabo la oxidacion (Figura
7) y cuya naturaleza quimica influencia fuertemente la selectividad y eficiencia del proceso
electrooxidativo (Panizza & Cerisola, 2005; Anglada et al., 2009b; Martinez-Huitle &
Brillas, 2009).
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Figura 7: Diagrama conceptual de un reactor electroquimico.

En la AO es posible distinguir dos mecanismos de reaccion para la degradacion de
contaminantes, por un lado la “oxidacion anodica directa”, donde existe una transferencia
directa de electrones desde el compuesto organico a la superficie del &nodo sin la presencia
de otras sustancias o intermediarios de reaccion (Figura 8a) y por otro lado la “oxidacion
anddica indirecta”, donde no existe una transferencia directa de electrones entre los
compuestos organicos y la superficie del anodo, sino que la oxidacién ocurre gracias a la
presencia de especies electroactivas generadas in situ, las cuales actGan como
intermediarios para la transferencia de electrones entre los compuestos organicos y el
electrodo (Figura 8b) (Chen, 2004; Panizza & Cerisola, 2005, 2009; Comninellis et al.,
2008; Patel & Suresh, 2008; Anglada et al., 2009b; Martinez-Huitle & Brillas, 2009).

(a) (b) ,
Contaminante Mediador \ / Contaminante
e e Oxidacién en el seno
; de la solucion
Contaminante degradado \. Oxidante / \
Contaminante
degradado
Superficie del dnodo Superficie del dnodo
Oxidacién anddica directa Oxidacion anddica indirecta

Figura 8: Mecanismo de reaccion para la oxidacion anddica directa (a) e indirecta (b)
(Anglada et al., 2009b).

6.1.1 Oxidacién anodica directa
Para que ocurra el proceso de oxidacion anddica directa, dos pasos deben llevarse a cabo:
primero debe ocurrir una difusion de los contaminantes desde el seno de la solucion hasta la

adsorcion en la superficie del anodo y posteriormente, debe ocurrir una transferencia de
electrones desde el compuesto organico hasta el anodo, de tal manera que ocurra una

35



reaccion de oxidacion de dicho contaminante (Rajkumar & Palanivelu, 2004; Anglada et
al., 2009b). De este modo, la eficiencia de la oxidacion anddica directa de contaminantes
organicos presentes en aguas residuales dependera de la tasa de difusion de los compuestos
organicos a los puntos activos del anodo y la transferencia de electrones en la superficie del
anodo, la que a su vez estd determinada por la actividad catalitica del anodo y la densidad
de corriente aplicada durante el proceso (Ma et al., 2007; Anglada et al., 2009b; Eskelinen
etal., 2010).

La oxidacion anddica directa permite una baja remocion de contaminantes organicos
presentes en aguas residuales, puesto que los subproductos de la oxidacion de los
contaminantes organicos, generalmente &cidos carboxilicos, son depositados y/o adsorbidos
en la superficie del anodo, causando una disminucion de su actividad catalitica (Martinez-
Huitle & Brillas, 2009; Panizza & Cerisola, 2009; Garcia-Segura & Brillas, 2011).

6.1.2 Oxidacién anddica indirecta

La oxidacion anddica indirecta consiste en una reaccion quimica de los contaminantes
orgénicos con especies electrogeneradas desde el agua descargada (en potenciales sobre
1.23 V vs SHE) en la superficie del anodo, ya sea como “oxigeno activo fisisorbido”
(radical hidroxilo adsorbido fisicamente ((OH) o como “oxigeno activo quimisorbido”
(oxigeno interactuando con el 6xido metalico (MOxs1)) (Chen, 2004; Martinez-Huitle &
Brillas, 2009). De este modo, la tasa de oxidacion anddica indirecta de contaminantes
organicos depende de la tasa de difusion de los oxidantes dentro de la solucion, tasa de
flujo del agua residual, temperatura y pH (Soloman et al., 2009; Basha et al., 2010).

Como se menciond anteriormente, dentro de la oxidacion anddica indirecta, es posible
distinguir dos procesos, por un lado se encuentra la conversion electroquimica mediante
oxigeno activo quimisorbido (MOy.;) (Reaccion 1), la cual permite la oxidacion parcial de
compuestos organicos, usualmente a &cidos carboxilicos y por otro, la combustion
electroquimica, donde los compuestos organicos son mineralizados y oxidados hasta
alcanzar una completa conversién a CO; e iones inorganico (Reaccién 2), la que se lleva a
cabo gracias a la participacion de radicales hidroxilo fisisorbidos (‘fOH) (Chen, 2004;
Anglada et al., 2009b; Martinez-Huitle & Brillas, 2009).

R —>RO+e¢ 1)
R — CO; + H,O + iones + e (2)
6.1.3 Materiales de los &nodos

Por lo anteriormente mencionado, la eficiencia y la selectividad del proceso
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electrooxidativo esta estrictamente relacionada con la naturaleza quimica del electrodo
utilizado como &nodo, es por esto que, la eleccion del material del &nodo es de vital
importancia; dentro de este contexto, el material del 4nodo debe tener las siguientes
propiedades (Pelegrini et al., 2001; Anglada et al., 2009b).

- Alta estabilidad fisica y quimica, resistencia a la corrosion y formacién de capas de
pasivacion.

- Alta conductividad eléctrica.

- Actividad catalitica y selectividad.

- Bajarazon costo/vida. El uso de materiales de electrodos que son costosos y
durables debe ser favorecido.

Para estudiar el comportamiento de distintos materiales, que reinen estas caracteristicas,
durante la oxidacion anddica de contaminantes organicos, se han clasificado los materiales
como “dnodos activos” y “4nodos no activos”; en donde destacan, dentro de los anodos
activos, el Pt, IrO, y RuO, — los comunmente conocidos como anodos dimensionalmente
estables (DSA) —y en el caso de los &nodos no activos se encuentran el diamante dopado
con boro (BDD) y PbO, (Cafiizares et al., 2004; Martinez-Huitle & Brillas, 2009).

6.1.4 Electrodos “activos” y “no activos”: mecanismos de reaccion

De acuerdo al mecanismo propuesto por distintos autores, en la reaccion inicial el agua es
descargada en los sitios activos de ambos anodos y en potenciales sobre 1,23 V se produce
la oxidacion del agua y, de este modo, son formados radicales hidroxilo fisisorbidos para
anodos activos (Reaccion 3) y no activos (Reaccion 4) (Panizza & Cerisola, 2009; Soloman
et al., 2009; Garcia-Segura & Brillas, 2011).

MOy + H,0 — MOy('OH) + H" + ¢ 3)
BDD + H,0 — BDD('OH) + H" + & (4)

Luego, la siguiente etapa de reaccion es dependiente de la naturaleza quimica del material
del electrodo (Martinez-Huitle & Brillas, 2009), lo que hace posible distinguir entre anodos
activos y no activos (Panizza & Cerisola, 2009).

En los “4nodos activos”, donde estados de oxidacién mayor estan disponibles en la
superficie del electrodo, los radicales hidroxilo fisisorbidos interactian con el oxigeno
presente en el 6xido del &nodo, dando lugar a una etapa de transicién de oxigeno desde los
radicales hidroxilo fisisorbidos al 6xido del &nodo y formando un 6xido superior (MOy+1)
(Reaccidn 5) (Martinez-Huitle & Brillas, 2009; Panizza & Cerisola, 2009; Soloman et al.,
2009; Basha et al., 2010); de este modo, el oxigeno activo en la superficie del &nodo esta

37



presente en dos estados, como radicales hidroxilo fisisorbidos (MO('OH)) y/o
quimisorbidos (MOy+1).

MO,(OH) — MOys1 + H* + & ®)

Como se indico anteriormente, el oxigeno activo quimisorbido (MOy+1) actia como un
mediador en la conversion u oxidacion selectiva de compuestos organicos (Reaccion 6),
caracteristica que define a los electrodos o anodos “activos” (Panizza & Cerisola, 2009).

MO,.; + R — MOy + RO (6)

En contraste, en los “4nodos no activos”, no ocurre la formacion de 6xidos superiores, ya
que la superficie del anodo interactta débilmente con los ‘OH, lo que permite una reaccion
directa de los compuestos organicos con los radicales hidroxilo fisisorbidos, dando lugar a
una degradacién no selectiva, la que puede resultar en una completa mineralizacion hasta
CO;, (Reaccidn 7) (Panizza & Cerisola, 2005, 2009; Martinez-Huitle & Brillas, 2009).

BDD('OH) + R — BDD + CO, + H,0 (7

Cabe destacar que BDD es un anodo que ha sido indicado como un excelente electrodo no
activo para ser aplicado en el tratamiento de aguas residuales, permitiendo oxidacién
completa de contaminantes organicos, incluidos compuestos organicos recalcitrantes;
ademas, presenta considerables ventajas con respecto a otros materiales, como por ejemplo
su alta estabilidad anddica, mecénica y quimica, ademas de su amplia ventana de potencial
para descarga de agua, destacandose el uso eficiente de la energia eléctrica (Bensalah et al.,
2005; Panizza & Cerisola, 2005; Arevalo & Calmano, 2007; Comninellis et al., 2008;
Bensalah & Gadri, 2009; Martinez-Huitle & Brillas, 2009; Linares-Hernandez et al., 2010;
Garcia-Segura & Brillas, 2011).

Por otro lado también se ha indicado que, los electrodos no activos, como el BDD, no
participan en la oxidacién anddica directa de compuestos organicos, ya que no poseen sitios
cataliticos activos para la adsorcion de dichos compuestos desde el medio acuoso
(Martinez-Huitle & Brillas, 2009); de este modo la alta eficiencia electrooxidativa de este
material, se debe exclusivamente a la oxidacion anddica indirecta, a través de la
electrogeneracion de radicales hidroxilo fisisorbidos (Martinez-Huitle & Brillas, 2009).

Sin embargo, a pesar de que los radicales hidroxilo fisisorbidos (‘'OH) son mas efectivos
para la remocion de contaminantes que los radicales hidroxilo quimisorbidos (MOy+1)
(Chen, 2004), ambos estan sometidos a una reaccion secundaria competitiva y no deseada,
que es la reaccion de evolucion de oxigeno, la que toma lugar en el &nodo, al igual que la
reaccion de oxidacién de los compuestos organicos, y resulta en un decrecimiento de la
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eficiencia del proceso de oxidacion anddica indirecta (Panizza & Cerisola, 2009).
6.1.5 Sobrepotencial de evolucion de oxigeno

Para evaluar la selectividad de un material para ser utilizado como anodo, la competencia
entre la reaccion para la oxidacion de compuestos organicos Y la reaccion de evolucion de
oxigeno (Reaccion 8) debe ser estudiada (Anglada et al., 2009b).

2H,0 > O, +4H " +4¢ (8)

En un potencial de 1.23 V vs SHE ocurre la reaccion anterior, la que corresponde a la
oxidacion del agua; sin embargo, durante el proceso electrooxidativo de contaminantes
organicos, mayores potenciales son aplicados para la oxidacion electroquimica del agua en
la regién anddica, por lo que la diferencia entre el valor del potencial en que la oxidacion
del agua comienza a tomar lugar y el valor termodinamico, es conocida como el
sobrepotencial de evolucion de oxigeno (Anglada et al., 2009b). La Tabla 3 muestra los
valores de sobrepotencial de evolucion de oxigeno de los materiales anddicos mas
investigados.

Segun la regla general, la actividad electroquimica (relacionada con el sobrepotencial de
evolucion de oxigeno) vy la reactividad quimica (relacionada con la tasa de oxidacion de
compuestos organicos) de los radicales hidroxilos, estan altamente relacionadas con la
fuerza de la interaccion entre el anodo y dichos radicales (Martinez-Huitle & Brillas, 2009).
Es por esto que los radicales hidroxilo fisisorbidos, al tener una débil interaccion con el
anodo, presentan una baja actividad electroguimica hacia la reaccion de evolucion de
oxigeno y una alta reactividad quimica para la oxidacién de contaminantes organicos; esto
solamente es posible utilizando anodos con altos sobrepotenciales de evolucién de oxigeno
(Comninellis et al., 2008).

Dentro de este contexto, Pt, RuO, e IrO, (electrodos DSA) muestran los menores valores de
sobrepotencial de evolucion de oxigeno (Tabla 3), ya que presentan una alta actividad
electroquimica (buenos catalizadores) para la reaccion de evolucion de oxigeno y baja
reactividad quimica hacia la oxidacion de compuestos organicos (Anglada et al., 2009b); de
este modo, tienen un comportamiento “activo” (Panizza & Cerisola, 2009), lo que permite
una oxidacion parcial y selectiva de los compuestos organicos (hasta obtener acidos
carboxilicos o polimeros como producto final) (Cafizares et al., 2004; Ghernaout et al.,
2011), la que seré posible solamente en muy bajas densidades de corriente (Chen, 2004;
Anglada et al., 2009b; Martinez-Huitle & Brillas, 2009), puesto que en altas densidades de
corriente, un decrecimiento significativo de la eficiencia de corriente sera registrada desde
la produccion de oxigeno en la regién anddica (Reaccion 9) (Chen, 2004; Anglada et al.,
2009b; Soloman et al., 2009; Basha et al., 2010).
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MOy+1 — MOy + % O, %)

Por otro lado, BDD es el material con el mayor valor de sobrepotencial de evolucion de
oxigeno, de este modo, altas densidades de corriente pueden ser aplicadas durante la
oxidacion electroquimica de compuestos organicos, con una baja contribucion para la
reaccion de evolucion de oxigeno en el anodo (Reacciéon 10) (Panizza & Cerisola, 2005;
Arevalo & Calmano, 2007; Martinez-Huitle & Brillas, 2009; Linares-Hernandez et al.,
2010), debido a su comportamiento “no activo” (Chen, 2004; Panizza & Cerisola, 2009;
Ghernaout et al., 2011). Los radicales hidroxilo electrogenerados en el anodo BDD son
muy reactivos (debil interaccion BDD-radical hidroxilo) (Martinez-Huitle & Brillas, 2009)
y pueden alcanzar una completa mineralizacién de compuestos organicos a CO,, con altas
eficiencias de corriente (Comninellis et al., 2008; Panizza & Cerisola, 2009).

BDD('OH) — BDD + %0, + H" + € (10)

Tabla 3: Potencial para la reaccion de evolucion de oxigeno diferentes anodos, V vs SHE
(Chen, 2004; Comninellis et al., 2008; Panizza & Cerisola, 2009).

Anodo Potencial  Adsorcion de OH  Poder oxidativo Condiciones
V) del anodo
Pt 1,3 Quimisorcion de — 0,5M H,SO4
RuO, 1.47 radicales OH 0,5M H,S0O4
Iro, 1,6 2\ 0,5M H,S04
Grafito 1,7 0,5M H,SO,
PbO, 1,9 1M HCIO4
SnO; 1,9 0,5M H,S04
Pb-Sn (93:7) 2,5 0,5M H,S0,
TiO, 2,2 || 1M H,S0,
Si/BDD 2,3 Fisisorcion de V 0,5M H,SO,
Ti/BDD 2,7 radicales OH 0,5M H,SO,

6.1.6 Oxidacién anddica indirecta mediante especies de cloro activo

Dentro de la oxidacion anddica indirecta durante el tratamiento de aguas residuales,
también toma gran relevancia el uso de cloro e hipoclorito electrogenerado anédicamente
para oxidar contaminantes organicos en altas concentraciones de cloruros, mayores que 3 g
dm™ (Chen, 2004; Linares-Hernandez et al., 2010). En el caso de los efluentes de celulosa,
la utilizacion de especies de cloro activo electrogeneradas durante la oxidacion anodica
indirecta, toma gran importancia para la degradacion de contaminantes organicos, a pesar
de que su concentracién no supera 1 g dm™ CI', ya que dichos iones se encuentran en los

40



efluentes de blanqueo acidos y alcalinos, producto de la utilizacién de CIO, en las etapas de
blanqueo ECF.

El mecanismo de reaccion electroquimica, para la degradacion de contaminantes organicos,
utilizando especies de cloro activo, es un complejo fendmeno que puede ocurrir tanto en la
superficie del anodo, a través de especies de cloro activo adsorbidas, como también en el
seno de la solucion, gracias a la participacion oxidantes con un tiempo de vida media
mayor, tales como: cloro, &cido hipocloroso o hipoclorito producidos durante la oxidacion
anodica de iones cloruros (Panizza & Cerisola, 2009). Por otro lado, se ha indicado en
literatura que los materiales electrodicos mas apropiados para electrogeneracion in situ de
especies de cloro activo son los que estan compuestos de Pt u otras mezclas de dxidos
metalicos, tales como: RuO,, TiO, e IrO, (electrodos DSA), ya que poseen propiedades
electrocataliticas y estabilidad quimica y mecéanica para la reaccion de evolucion de cloro
(Panizza & Cerisola, 2009).

La Figura 9 muestra el mecanismo de reaccion para la oxidacion de contaminantes
orgénicos presentes en aguas residuales, mediante la participacién de especies de cloro
activo electrogeneradas in situ. Durante la AO, los iones CI° presentes en el medio
reaccionan con los radicales hidroxilo fisisorbidos MOy('OH), para formar A&cido
hipocloroso fisisorbido MOy(HOCI). EI MO,(HOCI) puede reaccionar tanto con el i6n CI,
para generar cloro molecular (Cl;), como también con los contaminantes organicos, para
alcanzar una completa mineralizacion de éstos hasta CO,, H,O y CI; liberando el sitio
activo para que la secuencia de reacciones continte, dependiendo de las condiciones del
proceso (Soloman et al., 2009; Basha et al., 2010).

OH-

MO, CO,+H,0+ClI
OH +Cl,
e
R
Cl, Clo,, Clo- cr
MOX(.OH) Mox(Hocnads
Cr e

Figura 9: Mecanismo de oxidacion anddica mediada por especies de cloro activo
(Bonfatti et al., 2000).
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Como se menciond anteriormente, la oxidacién electroquimica indirecta, mediante la
utilizacion de especies de cloro activo, también puede tomar lugar en el seno de la solucién.
El mecanismo de oxidacién anddica de iones cloruros para formar cloro molecular y
especies de cloro activo en el seno de la solucion procede de la siguiente manera (Chen,
2004; Wang et al., 2007; Patel & Suresh, 2008; El-Ashtoukhy et al., 2009; Soloman et al.,
2009; Basha et al., 2010; Ghernaout et al., 2011).

2CI" — Cl, + 2¢° (11)
Cl, + H,0 — H" + CI'+ HCIO (12)
HCIO «— H' + CIO° (13)
R+ CIO" — CO, + H,0 + CI (14)

La primera reaccion que ocurre en el anodo es la oxidacion de ién cloruro con la
subsecuente liberacion de Cl, (reaccién de evolucion de Cl;) (Reaccion 11).
Posteriormente, el Cl, se disuelve en la solucion acuosa, para formar nuevamente iones
cloruros y &cido hipocloroso (Reaccion 12) (en pH <7.5), el que forma iones hipoclorito
(Reaccion 13) (en pH >7,5), especies de cloro activo que participan en la reaccion de
oxidacion de los compuestos organicos presentes en el medio (Reaccion 14) (Ma et al.,
2007; Soloman et al., 2009; Anglada et al., 2010; Basha et al., 2010). La tasa de reaccion en
el seno de la solucion es mas baja en solucion acida debido a la inestabilidad de OH™ y
considerablemente mayor en solucion alcalina debido a la facil formacion de iones CIO
(pKa 7.44), lo que implica que condiciones de pH basicas o neutras son mas favorables para
las reacciones de oxidacién de iones CI', hasta la formacion de especies de cloro activo
(HCIO, CIO" y CIO3) (El-Ashtoukhy et al., 2009; Soloman et al., 2009; Basha et al., 2010).
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CAPITULO II: HIPOTESIS

La recuperacion de agua y recursos quimicos y energeéticos presentes en los efluentes de
blanqueo, mediante sistemas de filtracion por membrana y electrooxidacion, permitira
disminuir la vulnerabilidad del proceso productivo de celulosa kraft blanqueada ante
reducciones del potencial hidrico de la cuenca del rio Biobio, ademéas de reducir las
descargas contaminantes sobre dicho sistema fluvial.
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CAPITULO I1I: OBJETIVOS

1. OBJETIVO GENERAL

Evaluar la factibilidad técnica y ambiental de cierre de circuito de los efluentes de blanqueo
segregados de plantas de celulosa, ubicadas en la cuenca del rio Biobio, y recuperacion de
recursos quimicos y energéticos, mediante la aplicacion de tecnologia de membranas y
electrooxidacion.

2. OBJETIVOS ESPECIFICOS

1. Evaluar la capacidad de membranas de UF, NF y OR para separar fisicamente los
constituyentes de los efluentes de blanqueo segregados de plantas de celulosa.

2. Establecer el potencial de utilizacion de procesos electroguimicos, combinados con
sistemas de filtracion por membrana, en el tratamiento de efluentes de blanqueo
segregados y en la formacién de especies de cloro activo.

3. Evaluar el efecto del tratamiento sobre la remocion de contaminantes y formacion
de subproductos toxicos durante el proceso de electrooxidacion.

4. Proponer estrategias de reduccion de consumo de agua y reduccién de descargas

contaminantes a partir del tratamiento combinado con membranas Yy
electrooxidacion de efluentes de blanqueo y evaluar sus implicancias ambientales.
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CAPITULO IV: APLICACION DE LA TECNOLOGIA DE
FILTRACION POR MEMBRANAS PARA LA
RECUPERACION DE AGUA DESDE EFLUENTES DE
BLANQUEO SEGREGADOS DE CELULOSA KRAFT

Claudio Salazar', Héctor D. Mansilla?, Claudio A. Zaror®.

! Laboratorio de Productos Forestales, Departamento de Ingenieria Quimica. Facultad de
Ingenieria, Universidad de Concepcion, Chile.

2 Laboratorio de Quimica Organica Ambiental, Departamento de Quimica Orgénica,
Facultad de Ciencias Quimicas, Universidad de Concepcién, Chile.

1. RESUMEN

Membranas de UF (20, 10 y 1 kDa), NF (=98 % de retencion de MgSO4) y RO (=98 % de
retencion de NaCl) fueron utilizadas para la recuperacién de agua desde efluentes de
blanqueo segregados de celulosa kraft. Los experimentos de filtracién por membrana de los
efluentes de blanqueo &cido y alcalino fueron llevados a cabo en un sistema de filtracion
provisto por Alfa Laval modelo DSS LabStak M20 y fueron realizados en serie, en modo
recirculacion y en modo concentracion, evaluando el efecto del tiempo y el efecto del VRF
sobre la densidad de flujo de permeado, retencion de materia organica presente en la
alimentacion y formacion de fouling durante el tratamiento de ambos efluentes de
blangueo. Debido a su composicion quimica (polisulfona), las membranas de UF de 10 kDa
presentaron la mayor densidad de flujo de permeado, tanto en modo recirculacion como en
modo concentracion, para ambos efluentes de blanqueo. El efluente de blanqueo alcalino
registrd los mayores porcentajes de fouling en todas las etapas de filtracion por membrana
evaluadas, debido a la presencia de compuestos organicos con una mayor masa molar que
los registrados en el efluente de blanqueo acido; este comportamiento también permitd
obtener una mayor retencion de solutos durante la secuencia de filtracion por membranas
del efluente de blanqueo alcalino. A pesar de que los permeados obtenidos en la etapa de
RO alcanzaron el 20 y el 26 % del volumen de alimentacion utilizado en la etapa de UF de
20 kDa del efluente de blanqueo &cido y alcalino, respectivamente, no se obtuvo una
completa remocion de la materia organica contenida en los efluentes de blanqueo, debido a
la presencia de &cidos carboxilicos alifaticos en los permeados de RO de ambos efluentes
de blanqueo.

2. INTRODUCCION

Las aguas residuales generadas por la industria de la celulosa y el papel contienen grandes
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cantidades de contaminantes caracterizados por: DQO, DBOs, TOC, AOX, toxicidad, color,
solidos suspendidos e iones inorgéanicos (Pokhrel & Viraraghavan, 2004; Ma et al., 2007;
Shukla et al., 2009), lo que, en conjunto con el aumento de la demanda por celulosa kraft
blangueada, convierten a este sector productivo en un importante consumidor de agua dulce
a nivel mundial, consumos que pueden variar entre 10 y 60 m* por tonelada de pulpa
producida, dependiendo de la tecnologia disponible y de la calidad del producto final
(Manttéri et al., 2004; Ciputra et al., 2010), ademéas de generar numerosos impactos
ambientales sobre los cuerpos de agua receptores de dichos efluentes industriales
(Catalkaya & Kargi, 2007; Asghar et al., 2008; Rodrigues et al., 2008; Khansorthong &
Hunsom, 2009).

Los efluentes con mayor contenido de contaminantes provienen de la etapa de blanqueo, los
cuales corresponden al filtrado acido desde la etapa de oxidacion con ClO, (Etapa D) y a la
primera etapa de extraccion alcalina con H,0, (Etapa E) (Calvo et al., 2007; Shukla et al.,
2013), los cuales son fuente de compuestos organicos clorados y altamente coloreados.
Debido a que estos efluentes de blanqueo usualmente alcanzan grandes volUmenes,
constituyen una excelente alternativa para la recuperacion de agua con vista a una potencial
reduccion de su consumo puesto que se ha registrado una considerable disminucion de la
disponibilidad de agua para este sector productivo, durante las Gltimas décadas (Ménttéri et
al., 2006). Para llevar a cabo la purificacion de los efluentes de blanqueo acido y alcalino
para su reuso, los sistemas de filtracibn por membrana ofrecen una atractiva opcion
(Manttéri et al., 2006; Negaresh et al., 2012), debido a que generan la separacion de los
contaminantes en su origen, permitiendo la depuracion de los efluentes de blanqueo, los
cuales deben estar libres de materia organica, metales y quimicos dentro de los limites
aceptables. En la actualidad, los sistemas de filtracion por membrana, tales como
microfiltracion (MF), ultrafiltracion (UF), nanofiltracion (NF) y dsmosis inversa (RO) estan
siendo empleados en diversas plantas de celulosa y papel para la recuperacion de agua; sin
embargo, ha sido sefialado que la calidad del agua para su relso estd directamente
relacionada con el grado y tecnologia de tratamiento empleado (Karthik et al., 2011).

Las membranas de UF han sido sefialadas como una gran alternativa para retener los
compuestos presentes en los efluentes de celulosa, debido a la alta selectividad de estas
membranas, lo que permitiria separar los compuestos de alta masa molar (Maartens et al.,
2002; Allégre et al., 2006; Mahesh Kumar et al., 2007). Las membranas de UF han sido
utilizadas para tratar efluentes de blanqueo alcalino (pH >11), de madera blanda (MWCO 4
kDa) y madera dura (MWCO 6 kDa), utilizando modulos tubulares, alcanzando una
densidad de flujo de permeado promedio igual a 90 y 150 L m™ h™ para el efluente de
blanqueo de madera blanda y dura, respectivamente, lo que permitié obtener un retentado
con una concentracion de DQO hasta 25 veces mayor que la concentracion en la
alimentacion (Nordin & Jonsson, 2006). Un efluente de blanqueo combinado de madera
dura también ha sido utilizado como alimentacion para una etapa de UF de 1 kDa, con un
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pretratamiento previo de coagulacion y microfiltracion, permitiendo recuperar el 94.4 % del
agua contenida en la alimentacion (Shukla et al., 2010); el mismo grupo de trabajo sefialo
en otro estudio que el efluente de blanqueo acido presentd remociones de DQO mucho
menores que el efluente de blanqueo alcalino con una membrana de UF de 1 kDa (Shukla et
al., 2013). La UF con una membrana de 100 kDa permitié remover la totalidad de la DQO
desde un efluente de blanqueo alcalino, con hasta un 86 % de recuperacion de agua
(Karthik et al., 2011).

Por otro lado, a pesar de que las membranas de NF tienen un limitado uso en las plantas de
celulosa, ya que poseen una baja permeabilidad y resistencia al fouling y a las altas
temperaturas, se presentan como una gran alternativa para el tratamiento de corrientes
internas especificas, si se requiere la implementacion de un circuito cerrado de agua
(Manttéri et al., 2002; 2004; 2006) debido a que la UF no es suficiente para remover
eficientemente la carga organica contenida en los efluentes de celulosa. La membranas de
NF permitieron la remocion del 80 % del carbono disuelto en un efluente de blanqueo
4cido, con una densidad de flujo de permeado que vari6 entre 20 y 30 L m?h™ (Manttari et
al., 2002); el mismo grupo de trabajo ha sefialado que un aumento del pH del efluente de
blanqueo &cido a neutro puede incrementar la retencién de carbono total disuelto en un 30
% (Manttari et al., 2004), lo que puede corroborarse en un estudio en donde se utilizé un
modulo de filtracion Labstak M20 equipado con membranas NF270, el que permitié
remover mas carbono organico y conductividad en condiciones de pH neutro; sin embargo,
no se logro una alta retencion de iones monovalentes y compuestos organicos de baja masa
molar (Manttari et al., 2006). La NF también ha presentado los flujos de permeado mas
estables en un estudio realizado con filtraciones en serie (UF — NF — RO) de efluentes de
blanqueo acido y alcalino, con significativas remociones de DQO y un porcentajes de
recuperacion de agua superiores al 90 % (Shukla et al., 2013).

Debido a que los permeados generados por membranas de NF aun presentan altas
concentraciones de iones y compuestos organicos, es necesaria la aplicacion de membranas
de RO, si se requiere la recuperacion de iones y compuestos especificos de alto interés
ambiental y de procesos, tales como: cloruro, clorato, hipoclorito, nitrito, nitrato, amonio y
fosforo, ademas de compuestos organicos de baja masa molar; de este modo, se facilita el
condicionamiento posterior de las aguas con potencial reutilizable (Allegre et al., 2006). Se
sometidé un efluente de celulosa primario (antes del tratamiento biol6gico) a un sistema de
MF — UF — RO, lo que permitio generar un permeado de RO con una densidad de flujo de
permeado entre 20 y 25 L m? h™, con baja conductividad (70 uS cm™), una DQO de 25
ppm y una concentracion de CI” de 8.23 ppm (Pizzichini et al., 2005). Un efluente biologico
de la industria de pulpa y papel fue tratado por RO, generando un flujo de permeado de 1
m* h?, con una concentracion de DQO < 15 ppm y una conductividad de 200 pS cm™
(Zhang et al., 2009). Hasta un 100 % de remocion de DQO fue alcanzado en el permeado
de RO durante el tratamiento de efluentes de blanqueo acido y alcalino por procesos de
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membrana integrados (UF — NF — RO) (Shukla et al., 2013). Dentro de este contexto, se ha
demostrado anteriormente que el tratamiento del efluente final de una planta de celulosa
por sistemas integrados de filtracion por membrana permite la reutilizacion de méas del 80
% (Pizzichini et al., 2005), 90 % (Nataraj et al., 2007) y 65 % (Zhang et al., 2009) de dicho
efluente, con considerables reducciones de la DQO y TOC; sin embargo, estos resultados
estan sujetos al origen del efluente, ya sea de una planta de celulosa de madera dura o
blanda, ademas de la naturaleza de la membrana utilizada, variando desde membranas de
ceramica hasta diferentes polimeros. Ademas, se ha indicado anteriormente que la
recuperacion de agua desde efluentes combinados no es econdmicamente factible, debido a
los altos costos del tratamiento, pero que alto grado de recuperacion de agua es posible si
las corrientes son segregadas (efluentes de blanqueo acido y alcalino) y los contaminantes
objetivos son eliminados (Karthik et al., 2011).

En el presente estudio, efluentes de blanqueo &cido y alcalino fueron sometidos a sistemas
de tratamiento por membrana, mediante la aplicacion en serie de UF, NF y RO, con vistas a
la depuracion de dichas aguas residuales. Para esto, membranas comerciales fueron
evaluadas en relacion a la capacidad que presentaron para retener la carga organica e
inorganica presente en ambos efluentes de blanqueo.

3. MATERIALES Y METODOS

3.1 EFLUENTES DE BLANQUEO

Los efluentes utilizados en este estudio corresponden a efluentes de blanqueo de celulosa
kraft de madera dura (eucalipto), provenientes de las etapas de blanqueo ECF de la linea
acida con CIO; y alcalina con H,0,, de una planta de celulosa ubicada en la region del
Biobio, Chile. Los efluentes fueron recolectados en bidones de 20 L de polietileno y
transportados al laboratorio. Una vez en el laboratorio, los efluentes fueron filtrados
utilizando cartuchos de 5 y 1 um de tamafio de poro, con el objeto de retirar las fibras de
celulosa y solidos suspendidos. Posteriormente fueron almacenados y refrigerados a 4 °C
para su posterior caracterizacion fisicoquimica y utilizacion en los distintos experimentos
de filtracion por membranas.

3.2 MEMBRANAS DE FILTRACION

Se utilizaron membranas planas comerciales manufacturadas por AlfaLaval con distintas
fracciones de corte (MWCO) para los experimentos de UF (20, 10 y 1 kDa), NF (=98 % de
retencion de MgSO4) y RO (>98 % de retencion de NaCl), con el objeto de conocer la
factibilidad de aplicacion inmediata de dicha tecnologia disponible en el mercado, sobre la
recuperacion de agua desde los efluentes de blanqueo de celulosa. La Tabla 1 presenta las
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propiedades de las membranas utilizadas en esta tesis, tales como: MWCO, material de
fabricacion, permeabilidad hidraulica con agua pura (PWP).

Tabla 1: Propiedades de las membranas nuevas utilizadas en este estudio.

Membrana MWCO (kDa) Material PWP* (L m~h™)
FS61PP 20 Fluoropolimero 95.42
UFX10pHt 10 Polisulfona 151.96
ETNAO1PP 1 Fluoropolimero 22.65
NF99HF NF (>98 % MgSO,) Poliester 18.87
RO99 RO (>98 % NaCl) Poliester 3.46

*Permeabilidad hidraulica medida experimentalmente
3.3 PROCESO DE FILTRACION POR MEMBRANAS

Para los experimentos de filtracion, se utilizd un sistema de filtracion provisto por Alfa
Laval, modelo DSS LabStak MZ20, equipado con un moédulo de acero inoxidable para
membranas planas. La unidad tiene una capacidad maxima de 40 membranas planas, con
areas desde 0.036 a 0.72 m?. El sistema soporta una presién maxima de la corriente de
alimentacion igual a 64 bar, con un flujo entre 3.5 y 24 L/min. La temperatura de operacién
maxima corresponde a 80 °C, con un pH entre 1-14. El sistema cuenta ademas, con un
intercambiador de calor para la corriente de alimentacion y dos mandmetros para el control
de la presion en el flujo de alimentacion y en la corriente de salida del retentado.

Una vez instaladas las 20 membranas en el médulo de filtracion (area total igual a 0.36 m?)
y evaluada la permeabilidad hidraulica de éstas, se procedié a depositar el correspondiente
efluente de blanqueo en un estanque de alimentacién de polipropileno. Luego se inici6 el
experimento de filtracion con las condiciones operacionales descritas en la Tabla 2,
conservando el pH de efluente de blanqueo, de tal manera de evitar la alteracion de las
condiciones y caracteristicas fisicoquimicas de dicho efluente industrial. Se evalué la
densidad de flujo de permeado (J), coeficiente de retencion (R) y fouling en funcion del
tiempo y en funcién del factor de reduccién de volumen (VRF). Finalmente, las corrientes
de permeado y retentado obtenidas en cada etapa de filtracion fueron sometidas a
caracterizacion fisicoquimica.
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Tabla 2: Condiciones de operacion para los experimentos de filtracion por membrana.

Membrana MWCO (kDa) TMP (bar) Temperatura (°C)
FS61PP 20 4 20
UFX10pHt 10 4 20
ETNAO1PP 1 4 20
NF99HF NF (>98 % MgSOy) 12 20
RO99 RO (>98 % NaCl) 24 20

Los experimentos de filtracion por membrana de los efluentes de blanqueo acido y alcalino,
utilizando las membranas descritas anteriormente, fueron realizados bajo dos condiciones
hidraulicas, que constituyen diferentes protocolos de experimentacion:

3.3.1 Modo recirculaciéon

En los experimentos de filtracion por membrana en modo recirculacion, las corrientes de
salida de permeado y retentado fueron recirculadas al estanque de alimentacion (Figura 1);
de este modo son mezcladas nuevamente y utilizadas como alimentacién durante el
experimento, lo que permitié mantener un volumen de alimentacién constante, igual a 30 L
de efluente de blanqueo. Todas las membranas descritas en la Tabla 1 fueron evaluadas en
modo recirculacion. Como se ha indicado anteriormente y a pesar de que el fouling
registrado sobre la superficie de la membrana aumenta con el tiempo de filtracion, los
experimentos en modo recirculacion permitieron evaluar la produccién de permeado,
expresada como J (medida cada 5 minutos), con un volumen de alimentacion constante y,
de este modo, evaluar el efecto de la produccion de permeado con una concentracion de
carga organica igualmente constante en funcion del tiempo de filtracion (3 horas).

12

Figura 1: Sistema de filtracion en modo recirculacién.
1: alimentacion, 2: bomba, 3: intercambiador de calor, 4: manémetro entrada alimentacion,
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5: médulo de filtracion LabStak M20 Alfa Laval, 6: rotdmetro, 7: salida permeado, 8:
mandmetro salida retentado, 9: valvula control, 10: termometro, 11: rotametro y 12: salida
retentado.

3.3.2 Modo concentracion

El sistema experimental para los estudios en modo concentracion de los experimentos de
filtracién por membrana de los efluentes de blanqueo &cido y alcalino, es descrito en la
Figura 2. En modo concentracion, la corriente de salida de retentado es recirculada al
estanque de alimentacion; sin embargo, a diferencia del sistema en modo recirculacion, la
corriente de salida de permeado no es recirculada a la alimentacion, sino que es recolectada
en un estanque diferente. De este modo, este tipo de configuracion del sistema permite
evaluar el efecto del aumento de la concentracion de la carga organica presente en la
alimentacion (debido a la disminucion del volumen de alimentacidn), evaluada a través del
VRF, sobre la eficiencia del proceso de filtracidn, evaluada a través de la produccion de
permeado, que es expresada como J.

12
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Figura 2: Sistema de filtracion en modo concentracion.

1: alimentacion, 2: bomba, 3: intercambiador de calor, 4: manémetro entrada alimentacion,
5: modulo de filtraciéon LabStak M20 Alfa Laval, 6: rotametro, 7: salida permeado, 8:
manometro salida retentado, 9: véalvula control, 10: termdmetro, 11: rotdmetro y 12: salida
retentado.

3.4 PARAMETROS OPERACIONALES Y EFICIENCIA DEL PROCESO DE
FILTRACION POR MEMBRANAS

Numerosos investigadores han sefialado anteriormente que es necesario estudiar
rigurosamente los pardmetros operacionales de cada experimento, los que permitiran
evaluar la eficiencia del proceso de filtracion por membranas (Ahmad et al., 2005; Allégre
et al., 2006; Manttari et al., 2006; Nataraj et al., 2007; Aouni et al., 2009; de Morais
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Coutinho et al., 2009); dentro de este contexto, en este estudio se evalud:
3.4.1 Presion de transmembrana (TMP)

La presion de transmembrana (TMP) corresponde al promedio entre la presion de entrada
(alimentacién) y la presion de salida (corriente de retentado) del mddulo de filtracion
durante (Ec. 1). Se ha descrito anteriormente, que la densidad de flujo de permeado es
directamente proporcional a la presion aplicada al modulo de filtracion por membranas
(Jonsson et al., 2008; de Morais Coutinho et al., 2009); sin embargo, cada fabricante
recomienda un rango de presiones a las que debe ser expuesta una determinada membrana
para conversar sus propiedades de fabricacién, por otro lado, un aumento en la TMP
generard un aumento en la concentracion de compuestos organicos sobre la superficie de la
membrana, facilitando la formacion de fouling (Mahesh Kumar et al., 2007), lo que
resultard en un decrecimiento de la tasa de flujo de permeado en el tiempo; es por esto que
las TMPs aplicadas a cada membrana de filtracion pueden ser observadas en la Tabla 2.

TMP = PE + PS (Ec. 1)
2

Donde: PE y PS representan las presiones de entrada (alimentacién) y salida (retentado),
respectivamente.

3.4.2 Densidad de flujo de permeado (J)

La densidad de flujo de permeado (J) corresponde a la medida del volumen de permeado
obtenido durante el proceso de filtracion por unidad de area de la membrana y en funcién
del tiempo de filtracion (Ec. 2). Se midi6 la densidad de cada efluente de blanqueo y
mediante la utilizacién de una balanza se calcul6 el volumen de permeado obtenido durante
10s (procedimiento realizado en triplicado), el que posteriormente fue utilizado para
obtener J; sin embargo, como se registraron variaciones en la temperatura de la
alimentacion durante todos los experimentos, producto de las sucesivas recirculaciones por
la bomba y el médulo, los flujos de permeado fueron normalizados a 20 °C de acuerdo a la
correlacion de la (Ec. 3) (Mahesh Kumar et al., 2007).

J=_V,. (Ec. 2)
At

Donde: Vp es el volumen de permeado obtenido (L), A corresponde al area de la membrana
(m?) y t es el tiempo de filtracion (h).

Joo = Jr x 1.03%D (Ec. 3)
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Donde: Jy es el flujo de permeado normalizado a 20 °C, Jt es el flujo de permeado en la
temperatura experimental y T es la temperatura experimental (°C).

3.4.3 Permeabilidad hidraulica

Con el objeto de conocer la densidad de flujo de permeado (J) de agua pura de las
membranas nuevas antes de la filtracion de los efluentes de blanqueo acido y alcalino, se
evaluo la permeabilidad hidraulica de éstas a TMP (Tabla 3), midiendo el flujo de
permeado 3 veces durante 20 segundos en cada TMP. Posteriormente se promediaron los
valores de flujo de permeado dentro de cada TMP y se generd un gréfico de J (L m? h™) vs.
TMP (bar), obteniendo una pendiente que correspondio a la permeabilidad hidraulica de
cada membrana nueva.

Tabla 3: Permeabilidad hidraulica evaluada experimentalmente de las membranas nuevas
utilizadas en este estudio.

MWCO (kDa) TMPs (bar) Permeabilidad hidraulica (L m™ h™)
20 2-3-4-5 95.42
10 2-3-4-5 151.96
1 2-3-4-5 22.65
NF (>98 % MgSO4) 8-10-12-14 18.87
RO (>98 % NaCl)  20-22-24-26 3.46

3.4.4 Factor de reduccion de volumen (VRF)

El VRF corresponde a la razon entre el volumen de la alimentacion y el volumen de
retentado durante el proceso de filtracion (Ec. 4). De este modo, se evalud el efecto de la
concentracion de carga organica en la alimentacién sobre el flujo de permeado; para esto,
un volumen de permeado equivalente a 1 L fue recolectado cada cinco minutos y
almacenado en un recipiente, lo que permitié aumentar la concentracion de carga organica
en la alimentacion.

VRF = V; (Ec. 4)
\

Donde: V:;y V. representan el volumen de la alimentacion y del retentado, respectivamente.
3.4.5 Retencion

El coeficiente de retencion es la medida de la tasa de retencion (%) de un determinado
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soluto por la membrana durante la filtracion (Ec. 5). De este modo, R fue evaluado a través
de la medicién de la DQO (mg O, dm™) en las corriente de alimentacion, permeado y
retentado de cada etapa de filtracion de los efluentes de blanqueo &cido y alcalino.

Retencion (%) = 100 * (1-Cy) (Ec. 5)
Cs

Donde: C, y Cs representan la concentracion de DQO (mg O, dm™) en el permeado y en la
alimentacion, respectivamente.

3.4.6 Fouling

La medicion del fouling constituye uno de los pardmetros mas importantes para la
evaluacion de la eficiencia del proceso de filtracion por membranas de los efluentes de
blanqueo &cido y alcalino, ya que con el aumento del tiempo de filtracién y/o de la
concentracion de carga organica en la alimentacion, se registrard un aumento del fouling
durante cada experimento, lo que generara una reduccion de la densidad de flujo de
permeado, disminuyendo asi, la eficiencia del proceso de filtracion por membranas.

Para medir el fouling irreversible generado en cada etapa de filtracion por membrana de los
efluentes de blanqueo, se utilizo la reduccion de flujo de agua pura, la que es calculada
comparando el flujo de agua en la membrana antes (membrana nueva) y después de la
filtracion del efluente de blanqueo en cada experimento, una vez realizada la limpieza de la
membrana (Manttéri et al., 2004; 2006), segun:

Fouling (%) = (1-(PWP,))*100 (Ec. 6)
PWP,

Donde: PWP, es la permeabilidad del agua pura después de la filtracion de la muestra (L m’
2h™ bar?) y PWP;, es la permeabilidad del agua pura antes de la filtracion de la muestra (L
m2h™bar?).

3.4.7 Requerimiento energético

La energia eléctrica que es utilizada durante la operacion de los sistemas de filtracion por
membrana es requerida principalmente por la bomba que alimenta los efluentes de

blangueo al modulo de filtracion y puede ser calculada como sigue (Jénsson et al., 2008):

W =AP;*Q (Ec. 7)
n(J*A)
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Donde: AP; corresponde a la caida de presion friccional dentro del modulo (Pa), Q es el
flujo de alimentacion, # es la eficiencia de la bomba, J es el flujo de permeado y A es el
area de membrana.

3.5 CARACTERIZACION FISICOQUIMICA DE LOS EFLUENTES DE
BLANQUEO, PERMEADOS Y RETENTADOS

El pH de los efluentes de blanqueo fue medido con un pH metro Hanna Instruments modelo
HI 98140. La conductividad fue determinada con un equipo Hanna Instruments modelo EC
215. Demanda quimica de oxigeno (DQO), demanda biolégica de oxigeno (DBOs) y color
(Pt/Co) fueron evaluados segun las metodologias propuestas por “Standard methods for the
examination of water and wastewater” (A.P.H.A., 2005). La concentracién de iones
cloruros fue medida utilizando un electrodo selectivo modelo HI 4107 provisto por Hanna
Instruments. Carbono organico total (TOC) me evaluado usando un equipo Shimadzu 5050
TOC. La concentracion de AOX fue determinada mediante un test en cubetas AOX
Spectroquant Nova 60 provisto por Merck.

4. RESULTADOS Y DISCUSION

4.1 CARACTERIZACION FISICOQUIMICA DE EFLUENTES DE BLANQUEO
Los efluentes de blanqueo de celulosa acidos y alcalinos fueron sometidos a caracterizacion
fisicoquimica, mediante la evaluacion de los parametros mencionados anteriormente, segun

la Tabla 4.

Tabla 4: Caracterizacion fisicoquimica de efluentes de blanqueo &cido y alcalino.

Parametro Efluente de Efluente de
blanqueo acido blanqueo alcalino
pH 2.5 10.5
Conductividad (mS cm™) 5.92 4.41
Cloruros (ppm) 766 + 3 411+3
Color (C.U.) 496 + 4 1077 +3
DQO (mg O, dm™) 1250 +11.8 1500 + 11.8
DBOs (mg O, dm™®) 563 + 6 595 + 5
indice de biodegradabilidad 0.45 0.40
TOC (mg C dm?) 499.4 + 1.6 594.1+0.8
AOX (mg dm™) 25.1+0.1 19.2+0.1
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El efluente de blanqueo acido registré una mayor conductividad, por lo que dicho efluente
presenta una mayor concentracion iénica que el efluente de blanqueo alcalino, lo que
estaria directamente relacionado con la mayor concentracion de iones cloruros en el
efluente de blanqueo &cido, ya que éste efluente constituye la etapa de oxidacion mediante
la utilizacion de CIO,, lo que explica la mayor concentracion de CI™ en el efluente de
blanqueo &cido, con respecto al efluente de blanqueo alcalino; por otro lado, la mayor
concentracion de color es registrada en el efluente de blanqueo alcalino, el cual presenta
mas de dos veces la concentracion de color registrada en el efluente de blanqueo acido, por
lo que el efluente de blanqueo alcalino, al ser una etapa de extraccion, es capaz de remover
la mayor concentracion de grupos cromoforos que le confieren el color caracteristico a la
pulpa kraft, durante la secuencia de blanqueo.

Los principales contaminantes organicos de la DQO en los efluentes de celulosa pueden ser
divididos en cinco categorias (Fontanier et al., 2006): carbohidratos, extractivos, lignanos,
lignina y sus derivados fenolicos y compuestos de bajo peso molecular, tales como acidos
acetico, formico y oxalico. Estos contaminantes organicos corresponden a una DQO entre 2
y 3 g dm™ en los efluentes crudos de plantas de celulosa quimica y mecénica (Fontanier et
al., 2006), concentraciones que son levemente mayores para los efluentes de blanqueo
utilizados en este estudio, ya que las concentraciones de DQO correspondieron a 1250 y
1500 mg O, dm?, para el efluente de blanqueo &cido y alcalino, respectivamente; sin
embargo, éstas concentraciones son similares al efluente de blanqueo alcalino (pH 9.8)
utilizado en un estudio, cuya concentracion fue igual a 1303 mg O, dm™ (Rodrigues et al.,
2008); por otro lado, las concentraciones de DQO de los efluentes de blanqueo utilizados
en el presente estudio se encuentran dentro de los rangos reportados para los efluentes de
blanqueo de celulosa kraft, los que varfan entre 1124 y 1738 mg O, dm™ (Pokhrel &
Viraraghavan, 2004). Ademas, la mayor concentracion de DQO en el efluente de blanqueo
alcalino concuerda con lo sefialado en un estudio anterior en donde se indico que dicho
efluente contiene la mayor proporcién de carga contaminante, la que puede alcanzar el 59
% de la DQO total (Shukla et al., 2013).

Una baja razon DBOs/DQO, igual a 0.41, fue registrada para los efluentes de pulpa y papel
obtenidos desde una planta de tratamiento bioldgico (Catalkaya & Kargi, 2008), indicando
una baja biodegradabilidad del efluente, debido a los compuestos organicos presentes, lo
que se relaciona con los bajos valores de Indice de Biodegradabilidad obtenidos en este
estudio, los que alcanzan un valor igual a 0.45 para el efluente de blanqueo acido y 0.40
para el alcalino.

4.2 FILTRACION DE EFLUENTES DE BLANQUEO DE CELULOSA

Los efluentes de blanqueo acido y alcalino fueron sometidos a sistemas de filtracion por
membranas, utilizando membranas de ultrafiltracion, nanofiltracion y 6smosis inversa, con
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el objeto de evaluar el desempefio de éstas tecnologias para la recuperacion de agua desde
dichos efluentes celuldsicos.

4.2.1 Influencia del tiempo de filtracion sobre la densidad de flujo de permeado de
las membranas de filtracion

Los efluentes de blanqueo acido y alcalino fueron sometidos a filtracion en serie, utilizando
las membranas de UF, NF y RO, ademas de las condiciones de operacion descritas en la
Tabla 2, para evaluar el efecto del tiempo de filtracién sobre la densidad de flujo de
permeado (J), mediante recirculacion como modo de operacién, segun la Figura 3a para el
efluente de blanqueo &cido y Figura 3b para el efluente de blanqueo alcalino. Dentro de este
contexto, la membrana de 20 kDa present6 una variacion en J desde 139 a 83 L m? h*
durante la filtracion del efluente de blanqueo acido y 167 a 72 L m? h™* en el caso del
efluente de blanqueo alcalino; mientras que la membrana de 10 kDa present6 los mayores
valores de J registrados, de 499 a 406 L m?h™ (efluente de blanqueo 4cido) y 508 a 406 L
m?2 h (efluente de blanqueo alcalino). Por otro lado, la membrana de 1 kDa, presenté un
similar comportamiento para el efluente de blanqueo &cido (desde 87 a56 L m?h™) y para
el efluente de blanqueo alcalino (desde 77 a 57 L m?h™). En el caso de la membrana de NF
el efluente de blanqueo &cido present6 una disminucion en el flujo de permeado, desde 116
a 82 L m?h™ mientras que el efluente de blanqueo alcalino registré un leve aumento en J,
desde 136 a 142 L m2h*, durante el tiempo de filtracion. Finalmente, la membrana de RO
presentd un J relativamente constante durante los experimentos de filtracion de ambos
efluentes de blanqueo, con valores de 30 a 28 L m™h™ para el efluente de blanqueo 4cido y
49 a 48 L m2h para el efluente de blanqueo alcalino.

A pesar de que el efluente de blanqueo alcalino presenté un mayor flujo de permeado que el
efluente de blanqueo &cido al inicio de los experimentos de filtracion utilizando la
membrana de 20 kDa, sufrié una mayor reduccién en J, la que correspondi6 al 57 % en
comparacion con el 40 % registrado para el efluente de blanqueo acido; este
comportamiento puede ser atribuido a la mayor concentracion de carga contaminante que
presentd el efluente de blanqueo alcalino (1500 mg O, dm™ de DQO) en comparacién con
el efluente de blanqueo acido (1250 mg O, dm™), ya que, como ha sido mencionado
anteriormente, una mayor concentracion de solutos en la corriente de alimentacion,
generard una mayor disminucion en la produccion de permeado, debido al decrecimiento en
los coeficientes de transferencia de masa (Nordin & Jonsson, 2006). Por otro lado, y a pesar
de que el pH ha sido descrito como uno de los principales factores que afectan la
produccion de permeado en las membranas, relacionado con una mayor formacion de
fouling durante el proceso al utilizar un efluente con un pH inferior a 10.3 (correspondiente
al pKa de los grupos acidos fendlicos presentes en la lignina) (Nordin & Jénsson, 2006;
Bodalo et al., 2009), no se registr0 un considerable aumento en J al realizar los
experimentos de filtracion del efluente de blanqueo alcalino (pH 10.5), es mas, su
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disminucion en el flujo de permeado fue superior que en el caso de efluente de blanqueo
acido (pH 2.5), por lo que el efecto del pH sobre J seria despreciable frente a una mayor
concentracion de solutos en el efluente de blanqueo utilizado como alimentacion.

Con respecto a los resultados obtenidos con la membrana de 10 kDa, es posible observar
que se registraron los mayores valores de J de todos los experimentos de filtracion
realizados para ambos efluentes de blanqueo, esto podria ser efecto de la composicion
quimica de la membrana de 10 kDa, puesto que al igual que el pH, la composicion quimica
de la membrana afecta considerablemente la tasa de flujo de permeado, debido a que una
membrana hidrofobica es méas sensible al fouling en efluentes de celulosa que una
membrana cuyo material de fabricacion es mas hidrofilico (Puro et al., 2010); es decir, una
membrana méas hidrofdbica presentard mayor formacion de fouling y por ende menor flujo
de permeado que una membrana hidrofilica. Dentro de este contexto, las membranas
constituidas por polietersulfona y polisulfona, como es el caso de la membrana de 10kDa
utilizada en este estudio, presentan una baja y similar hidrofobicidad (Weis et al., 2005;
Puro et al., 2010); de este modo, las membranas de 10 kDa de polisulfona son altamente
hidrofilicas, lo que también puede corroborarse por el menor &ngulo de contacto contra
agua de dichas membranas (Tabla 1), ya que, una membrana con un menor angulo de
contacto le confiere caracteristicas mas hidrofilicas provocando una menor formacion de
fouling y una mayor produccion de permeado (Manttéri et al., 2004). Todos estos factores
pueden ser los responsables de las mayores densidades de flujo de permeado que se
obtuvieron durante los experimentos en modo recirculacion en la etapa de UF de 10 kDa,
para ambos efluentes de blanqueo, en comparacion con la etapa de UF de 20 kDa. Cabe
destacar, que al igual que en el caso de la filtracién de los efluentes de blanqueo utilizando
la membrana de 20 kDa, el efecto del pH sobre la tasa de flujo de permeado fue
despreciable.

Las membranas de 1 kDa, compuestas de fluoropolimero al igual que las membranas de 20
kDa, presentaron un similar comportamiento ante ambos efluentes de blanqueo, ya que se
registré un similar flujo de permeado durante el tiempo de filtracion, demostrando que el
pH del efluente no tiene mayor influencia sobre el flujo de permeado en las membranas de
1 kDa; por otro lado, también exhibieron bajos valores de J, en comparacién con las
membranas de 10 kDa, confirmando de esta forma que el material de la membrana es un
pardmetro de vital importancia para la filtracién de efluentes de blanqueo de celulosa, ya
que, a pesar de presentar un similar angulo de contacto contra agua que las membranas de
10 kDa (Tabla 1), las membranas de fluropolimero presentan considerablemente menor
permeabilidad, debido a su alta hidrofobicidad, en comparacion con las membranas de
polisulfona, material se ha sido indicado como altamente hidrofilico (Weis et al., 2005;
Puro et al., 2010).

El bajo flujo de permeado en las membranas de NF, ha sido indicado como uno de los
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principales factores que han limitado la aplicacion de estas membranas en el tratamiento de
efluentes de celulosa (Manttéri et al., 2002; 2006); sin embargo, en este estudio, dicho
comportamiento solo fue registrado en los experimentos con el efluente de blanqueo acido,
demostrando de esta forma, que el pH juega un rol fundamental en la utilizacion de
membranas de NF en efluentes de blanqueo de celulosa, ya que el efluente de blanqueo
alcalino, no solo no presentd una disminucion de J durante el tiempo de filtracion, sino que
aumento su flujo de permeado en un 5 %, a diferencia del efluente de blanqueo &cido, que
registrd una disminucion en J igual al 30 % al alcanzar las 3 horas en modo recirculacion.

El pH también parece ser un importante pardmetro en la filtracion de efluentes de blanqueo
de celulosa por membranas de RO, esto, considerando los valores de J para los efluentes de
blanqueo utilizados en este estudio, ya que el efluente de blanqueo acido presentd un 42 %
menos de flujo de permeado que el efluente de blanqueo alcalino. Por otro lado, los valores
registrados para J durante la filtracién de ambos efluentes de blanqueo, son mayores que los
reportados para un efluente primario ultrafiltrado, con una membrana RO compuesta de
poliamida y una presion igual a 20 bar, los cuales variaron entre 20 y 25 L m™ h™
(Pizzichini et al., 2005).
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efluente de blanqueo acido (a) y alcalino (b).
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4.2.2 Influencia del factor de reduccién de volumen sobre la densidad de flujo de
permeado para los efluentes de blanqueo &cido y alcalino.

Los experimentos de filtracion en serie de los efluentes de blanqueo &cido y alcalino fueron
realizadas en modo concentracion, utilizando el Factor de Reduccion de Volumen (Ec. 4),
con el objeto de estudiar el efecto de la concentracion de carga contaminante sobre el flujo
de permeado, formacion de fouling y remocion de DQO en cada etapa de filtracion. La
densidad de flujo de permeado para ambos efluentes de blanqueo, utilizando las membranas
y condiciones de operacion descritas en la Tabla 2, pueden ser observadas en la Figura 4.
La primera etapa de filtracion fue la realizada con la membrana de 20 kDa, en donde el
efluente de blanqueo 4cido presenté un J igual a 110 L m?h™ con un VRF 1, mientras que
en el mismo VRF, el efluente de blanqueo alcalino registro un flujo de permeado de 138 L
m h; sin embargo, J disminuyé hasta 44 L m? h™ con un VRF 18.9 para el efluente de
blangueo acido, en cambio, en el efluente de blanqueo alcalino el mismo VRF permitié
alcanzar un flujo de permeado igual a 28 L m™ h™. Los mayores valores de J fueron
registrados con la membrana de 10 kDa, al igual que en los experimentos realizados en
modo recirculacion, de este modo, J disminuyd desde 442 (VRF 1) hasta 317 L m? h'
(VRF 16.4) para el efluente de blanqueo acido, mientras que para el efluente de blanqueo
alcalino, J vari6 desde 471 (VRF 1) hasta 213 L m? h™ (VRF 17.1). En el caso de la
membrana de 1 kDa, los valores de J presentaron variaciones desde 70 (VRF 1) hasta 51 L
m2h™ (VRF 14.8) para el efluente de blanqueo 4cido y desde 76 (VRF 1) hasta 47 L m?h™
(VRF 12) para el efluente de blanqueo alcalino. Por otro lado, los flujos de permeado
registrados en la etapa de NF correspondieron a 106 y 140 L m? h* (VRF 1), para el
efluente de blanqueo acido y alcalino, respectivamente; los que disminuyeron a 16 L m?h*
(VRF 7.9) para el efluente de blanqueo acido y a 35 L m™ h™ para el efluente de blanqueo
alcalino con VRF 8.4. Finalmente, la Gtima etapa de filtracion en modo concentracion
conrrespondié a la etapa de RO, en donde J present6 valores desde 31 (VRF 1) hasta 20 L
m2h™ (VRF 5) en el efluente de blanqueo 4cido, mientras que en el efluente de blanqueo
alcalino se registraron valores de flujo de permeado con variaciones desde 48 (VRF 1)
hasta 14 L m2h™ (VRF 6).

Como lo demuestran los resultados obtenidos, el incremento del VRF tiene un considerable
efecto negativo sobre el flujo de permeado para todas las membranas de filtracion utilizadas
con ambos efluentes de blangueo, esto se debe al aumento de la concentracion de solutos en
la alimentacion, producto de que el permeado no es recirculado al estanque de
alimentacion, sino que es derivado a un estanque de recoleccion; de este modo, la
concentracion de solutos en la alimentacion aumenta constantemente provocando una
mayor depositacion de solutos sobre la membrana, con la consecuente alteracion en los
coeficientes de difusién (Nordin & Jonsson, 2006). Este efecto se aprecia claramente en la
membrana de 20 kDa, ya que, a pesar de que el efluente de blanqueo &cido presentd un
flujo de permeado menor que el efluente de blanqueo alcalino en un VRF 1, en dicho
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efluente se registrié un decrecimiento en J tan solo de 60 % con VRF 18.9, en cambio, con
el mismo valor de VRF, el efluente de blanqueo alcalino presentd una reduccion en J de 80
%, producto de la mayor concentracion de solutos en la alimentacién (Puro et al., 2010).

En el caso de la etapa de UF con una membrana de 10 kDa, es posible notar que el flujo de
permeado del efluente de blanqueo alcalino decendi6 rapidamente durante los primeros
valores de VRF, registrando una disminucion igual al 55 % con un VRF 17.1, en
comparacion con el efluente de blanqueo acido que solamente present6 una reduccion en J
del 28 % con un similar valor de VRF (16.4); este comportamiento puede estar relacionado
con una mayor formacion de fouling en la filtracion del efluente alcalino (producto de la
mayor concentracion de solutos con alto peso molecular) como lo indicé Puro et al. (2010),
quienes sefialaron que una mayor formacion de fouling sobre la superficie de la membrana
genera un aumento de la hidrofobicidad de ésta y, de esta forma, se produce una reduccion
en el flujo de permeado durante la experimentacion.

Los valores de flujo de permeado para ambos efluentes de blanqueo, en la etapa de
filtracion de 1 kDa, fueron los que presentaron menor variacion en la UF, a pesar de que el
efluente de blanqueo alcalino registré una mayor disminucion en el flujo de permeado (38
%) que el efluente de blanqueo acido (27 %), esto puede ser efecto del mismo fendmeno
ocurrido en las membranas de 10 kDa, ya que, como se ha indicado anteriormente, la
disminucion del flujo de permeado esta directamente relacionada con la mayor formacion
de fouling durante el proceso, el que a su vez es producto de la adsorcion de los solutos
sobre la superficie de la membrana (Maartens et al., 2002), provocando un aumento de la
hidrobicidad vy, de esta forma, una disminucion de la produccion de permeado durante el
proceso de filtracion (Puro et al., 2010).

Con respecto a las etapa de NF, se registro una disminucion en J igual a 85 % (VRF 7.9)
para el efluente de blanqueo &cido y de un 75 % (VRF 8.4) para el efluente de blanqueo
alcalino; sin embargo, se debe notar que para un mismo VRF, el efluente de blanqueo
alcalino presenta mayor flujo de permeado que el efluente de blanqueo acido, por lo que la
mayor reduccidn en J registrada por el efluente de blanqueo acido no es producto del VRF
alcanzado, lo que habria provocado una mayor concentracion de solutos en la alimentacién
(Nordin & Jonsson, 2006), sino que es producto de la presencia de fuerzas electrostaticas de
repulsién entre la superficie de la membrana y la alimentacion en condiciones &cidas
(Manttéri et al., 2006), las que afectan directamente el desempefio de las membranas de NF.

Por altimo, los efluentes registraron una considerable disminucion en J en la etapa de RO,
alcanzando una reduccion del 35 % para el efluente de blanqueo acido con VRF 5y 71 %
para el efluente de blanqueo alcalino con VRF 6. Pizzichini et al. (2005) reportdé una
variacion de la densidad de flujo de permeado entre 20 y 25 L m™? h, utilizando una
membrana con 99 — 99.4 % de retencion de NaCl, valores que son similares a los
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registrados en este estudio, principalmente para el efluente de blanqueo acido. La mayor
disminucion en J en la filtracion del efluente de blanqueo alcalino puede estar relacionada,
al igual que en etapas anteriores, con la mayor interaccion de los solutos presentes en la
alimentacion con la superficie de la membrana, por lo que, a pesar de que se ha indicado
que el fouling es méas severo en las etapas de UF (Pizzichini et al., 2005), también es un
factor clave en el desempefio de membranas de RO, incluso cuando la alimentacién ha sido
tratada previamente con membranas de UF y NF.
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Figura 4: Densidad de flujo de permeado (J) en funcion el Factor de Reduccion de
Volumen (VRF) para el efluente de blangqueo acido (a) y alcalino (b).

43 EVALUACION DEL DESEMPENO DE LA APLICACION DE LA
TECNOLOGIA DE MEMBRANAS PARA LA RECUPERACION DE AGUA
DESDE LOS EFLUENTES DE BLANQUEO ACIDO Y ALCALINO.

Para evaluar el desempefio de los sistemas de tecnologia de membranas como alternativa
para la recuperacion de agua desde los efluentes de blanqueo acido y alcalino de una planta
de celulosa de madera dura, se estudid, ademas del efecto del tiempo y VRF reportados y
discutidos anteriormente, la formacion de fouling en cada etapa de filtracion, los
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porcentajes de retencion de carga contaminante y la concentracion de dicha carga
contaminante en las corrientes de permeado y retentando obtenidas en cada etapa de
filtracion.

4.3.1 Fouling

La Tabla 5 muestra los porcentajes de fouling registrados en cada etapa de UF, NF y RO,
para los efluentes de blanqueo acido y alcalino, los cuales fueron calculados mediante la
(Ec. 6). Como es posible observar en la tabla, los mayores porcentajes de fouling fueron
registrados en la etapa de UF de 20 kDa, esto concuerda con lo reportado en estudios
anteriores, en donde se ha sefialado que las membranas con mayor MWCO son mas
sensibles y presentan una mayor formacion de fouling durante la filtracion de efluentes de
la industria celulosica (Nuortila-Jokinen et al., 2003; Puro et al., 2010), debido a que dichos
efluentes presentan una alta concentracién de solutos con un alto peso molecular.

En el caso de las membranas de UF de 10 kDa, el fouling disminuy6 considerablemente en
relacion con la membrana de 20 kDa, esto puede ser efecto de la ausencia de solutos con
alto peso molecular en la alimentacion, los cuales fueron los responsables del fouling en la
etapa de filtracion anterior; pero también ha sido sefialado en un estudio anterior que las
membranas hidrofilicas, como es el caso de la membrana de 10 kDa, presentan menor
formacion de fouling que las membranas hidrofébicas (Manttari et al., 2004), fenGmeno
que también seria responsable del menor fouling en la membrana de UF de 10 kDa. Para la
etapa de UF con las membranas de 1 kDa, la formacion de fouling aumento para ambos
efluentes de blanqueo en comparacion con la etapa de UF anterior (10 kDa), este
comportamiento puede ser producto del fenémeno descrito anteriormente, ya que las
membranas de 1 kDa utilizadas, al estar fabricadas un material méas hidrofébico que la
polisulfona (fluoropolimero), registran una mayor formacion de fouling irreversible que las
membranas de 10 kDa.

Con respecto a las membranas de NF, y en comparacién con las membranas de UF y RO,
se registraron los menores porcentajes de fouling en la etapa de NF para ambos efluentes de
blangueo en toda la secuencia de filtracion, esto concuerda con lo sefialado anteriormente
por Manttéri et al. (2004), quienes indicaron que se esperan menores valores de fouling en
las membranas de NF comparadas con las membranas de UF, durante la filtracién de
efluentes de la industria celuldsica, probablemente, debido a la alta concentracion de
solutos con un alto peso molecular, los que son removidos en un gran porcentaje en las
etapas de UF; por otro lado, también se ha indicado que las membranas de NF son menos
susceptibles al fouling que las membranas de RO, durante la filtracion de efluentes de
celulosa (Negaresh et al., 2012). Por ultimo, los porcentajes de fouling registrados en la
etapa de RO, confirman que a pesar de que ambos efluentes de blanqueo han sido filtrados
previamente por membranas de UF y NR, aln presentan compuestos de baja masa molar,
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los que fueron los responsables del fouling en las membranas de RO, principalmente en la
filtracion del efluente de blanqueo alcalino.

Cabe sefalar que, a pesar de que se ha indicado que el fouling aumenta cuando el pH de la
alimentacion es menor a 10.3, que corresponde al pKa de los grupos acidos fendlicos
presentes en la lignina (Nordin & Jonsson, 2006), en este estudio se registré una mayor
formacion de fouling en los efluentes de blanqueo alcalino, lo que podria estar relacionado
con la mayor concentracion de solutos de alto peso molecular en dicho efluente, en
comparacion con el efluente de blanqueo &cido. Por otro lado, el mayor porcentaje de
fouling registrado en las etapas de UF del efluente de blanqueo alcalino, seria también el
responsable de la mayor disminucién en J que present6 dicho efluente durante la filtracion
en modo concentracién, en comparacién con el efluente de blanqueo &cido, segln lo
reportado en la Figura 4.

Tabla 5: Fouling (%) de las membranas de filtracién utilizadas, para los efluentes de
blangqueo acido y alcalino.

Membrana Fouling (%)
(MWCOQO) Efluente de blanqueo acido Efluente de blanqueo alcalino
20 kDa 39.7 46.0
10 kDa 20.4 24.4
1 kDa 23.7 28.4
NF 2.2 4.5
RO 19.0 335

4.3.2 Retencion

Los porcentajes de retencion, calculados utilizando la Ec. 6, en cada etapa de filtracion para
los efluentes de blanqueo acido y alcalino son reportados en la Tabla 6. Como es posible
notar, en la etapa de UF de 20 kDa, el efluente de blanqueo alcalino presenté un mayor
porcentaje de remocién que el efluente de blanqueo &cido, demostrando, de esta forma, que
dicho efluente presenta una mayor concentracion de solutos con un alto peso molecular
(=20 kDa) en comparacion con el efluente de blanqueo 4cido. Esta mayor retencion
registrada en el efluente de blanqueo alcalino también puede estar relacionada con la mayor
formacion de fouling registrada en la etapa de UF de 20 kDa (Tabla 5), ya que, como se ha
indicado anteriormente, un aumento del fouling incrementa la retencion de solutos en
efluentes celul6sicos (Manttari et al., 2002); por otro lado, la mayor retencidn registrada por
el efluente de blanqueo alcalino en dicha etapa de filtracion, también puede ser efecto del
menor flujo de permeado en comparacion con el efluente de blanqueo acido (Manttari et al.,
2002), segun Figura 4. En el mismo estudio realizado por Ménttéri et al. (2002) se sefiald
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que la retencidn de sustancias aromaticas como derivados de lignina aumenté en pH mayor,
indicando la existencia de moléculas cargadas en la ultrafiltracion de los efluentes de
celulosa.

Las membranas de UF de 10 kDa fueron las que presentaron los menores porcentajes de
retencion para ambos efluentes de blanqueo, demostrando la existencia de una baja
concentracion de solutos con peso molecular entre 20 y 10 kDa en dichos efluentes de
blanqueo. Esto también podria tener relacion con las caracteristicas quimicas del material
de fabricacion de dichas membranas, ya que, al estar fabricadas de un material hidrofilico
son menos sensibles al fouling que las membranas fabricadas con un material mas
hidrofébico, como es el caso de las membranas de 20 y 1 kDa, lo que disminuye
considerablemente la formacion de fouling (Ménttéri et al., 2004) y por ende la capacidad
de estas membranas para retener los solutos presentes en los efluentes de blanqueo.

En el caso de la retencién de DQO en la etapa de UF de 1 kDa, ésta fue aproximadamente 6
veces mayor en el efluente de blanqueo alcalino comparada con la retencion del efluente de
blanqueo &cido, lo que confirma lo indicado en un estudio anterior, en donde se sefialé que
aproximadamente el 85 % de los compuestos organoclorados contenidos en el efluente de
blanqueo &cido presentan masas molares menores a 1 kDa (Shukla et al., 2013); ademas,
los &cidos organicos y/o moléculas con grupos carboxilicos son muy sensibles al pH y son
retenidos en mayor porcentaje en altos valores de pH (Manttari et al., 2002), efecto que
también puede ser el responsable de la mayor retencion de solutos en la etapa de UF de 1
kDa registrada por el efluente de blanqueo alcalino, lo que dificulta el tratamiento del
efluente de blanqueo acido por UF, debido a los bajos porcentajes de remocion obtenidos.

Por otro lado, se ha indicado anteriormente que la UF es capaz de retener aproximadamente
un 30 % (Manttari et al., 2008), 50 % (Nordin & Jonsson, 2006), 80 % (Shukla et al., 2010)
y 87 % (Maartens et al., 2002) de la DQO presente en la alimentacion inicial, debido a la
alta concentracion de sustancias contaminantes con alta masa molar, lo que concuerda con
los resultados obtenidos en este estudio para el efluente de blanqueo alcalino, en donde el
permeado de la etapa de UF de 1 kDa presentd un 35 % menos de DQO que la alimentacion
de la etapa de UF de 20 kDa; mientras que el permeado de UF de 1 kDa del efluente de
blangueo &cido solamente registré un 15 % menos de DQO que la alimentacién utilizada en
la etapa de UF de 20 kDa.

Manttari et al. (2002) indicaron en su estudio que la retencion de solutos no fue buena en
condiciones acidas al utilizar membranas de NF, sin embargo en este estudio la etapa de NF
presentd una de las mayores retenciones para ambos efluentes de blanqueo, por lo que
dicho comportamiento estaria directamente relacionado con la naturaleza quimica del
efluente celul6sico utilizado como alimentacion, ademéas de la naturaleza quimica de la
membrana utilizada. Finalmente, la etapa de RO presentd los mayores porcentajes de

65



retencion de DQO de toda la secuencia de filtracion, para ambos efluentes de blanqueo, lo
que confirma que el permeado de NF aln presenta una alta concentracién de carga
contaminante.

Cabe sefialar que, a raiz de que en este estudio se utilizaron efluentes industriales, la
naturaleza compleja de éstos deriva en un mecanismo de retencion altamente complejo, en
comparacion con estudios realizados con efluentes modelos o sintéticos, los que son
utilizados para validar los mecanismos de retencién de compuestos orgénicos y sales;
consecuentemente, el desempefio de las membranas depende de sus propiedades
superficiales y de la naturaleza de los compuestos organicos presentes en la alimentacion
(Negaresh et al., 2012).

Tabla 6: Retencion (%) registrada durante las etapas de filtracion por membrana de los
efluentes de blanqueo acido y alcalino.

Membrana Retencion (%)
(MWCO) Efluente de blanqueo acido Efluente de blanqueo alcalino
20 kDa 10.0 18.9
10 kDa 2.6 4.8
1 kDa 2.7 16.2
NF 41.3 43.0
RO 51.1 66.3

4.4 BALANCE DE AGUA Y DQO

El principal objetivo de la aplicacion de la tecnologia de membranas en el tratamiento de
los efluentes de blanqueo de celulosa utilizados en este estudio, es la recuperacion del agua
presente en dichos efluentes, a través de la remociéon de los compuestos organicos e
inorganicos contenidos en los efluentes de blanqueo y, de este modo, permitir la
reutilizacion del agua dentro del proceso productivo, puesto que la presencia de material
suspendido, disuelto y/o coloidal puede afectar la calidad del producto ademas de provocar
problemas operacionales, por lo que es necesario que el agua a reutilizar se encuentre
dentro de los limites aceptables para compuestos organicos, metales y quimicos (Shukla et
al., 2009; 2010). Para esto, se realizé un balance de agua y DQO en cada etapa de filtracion,
para ambos efluentes de blanqueo, con el objeto de conocer los voliumenes de agua que son
obtenidos como permeado y retentado en cada etapa y sus correspondientes cargas
organicas. Dentro de este contexto, la Figura 5 muestra el diagrama de flujo con el balance
de agua y DQO para las corrientes de alimentacion, permeado y retentado en cada etapa
durante la filtracion del efluente de blanqueo acido (Figura 5a) y alcalino (Figura 5b). Cabe
sefialar que se obtuvieron los mismos volimenes de retentado en cada etapa de filtracion
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para ambos efluentes de blanqueo (3 L), por lo que el volumen de permeado obtenido esta
estrictamente restringido al volumen de alimentacion utilizado en cada etapa de filtracion.

Como es posible observar en la Figura 5, las membranas de UF de 20, 10 y 1 kDa
permitieron recuperar el 56 y 61 % del agua contenida en la alimentacion de 20 kDa, para
el efluente de blanqueo é&cido y alcalino, respectivamente; por otro lado, también
permitieron la remocién de un 52 % de la carga organica contenida en el efluente de
blanqueo &cido y 60 % de la carga organica presente en el efluente de blanqueo alcalino.
Pizzichini et al. (2005) han indicado anteriormente que un permeado con una concentracion
de DQO igual a 25 mg O, dm™, con una concentracién de TOC de 1.08 mg C dm®y una
conductividad de 70.7 pS cm™ retne las condiciones 6ptimas para ser reutilizado dentro del
proceso productivo; sin embargo, la concentracion de DQO en los permeados de 1 kDa de
ambos de efluentes de blanqueo atn es extremadamente alta (1066.7 mg O, dm™ en el
efluente de blanqueo 4cido y 970.8 mg O, dm™ en el efluente de blanqueo alcalino), lo que
impide su reutilizacion dentro del proceso productivo.

Manttari et al. (2004) indicaron anteriormente que si el objetivo del estudio es reutilizar el
agua tratada en el proceso, es necesaria la aplicacion de NF, ya que la UF no es suficiente
para remover los compuestos organicos contenidos en el efluente, con el objeto de obtener
una adecuada calidad fisicoquimica del agua para su retso dentro del proceso productivo.
En este estudio los permeados de NF corresponden al 39 % (efluente de blanqueo &cido) y
44 % (efluente de blanqueo alcalino) del volumen de alimentacion utilizado en la etapa de
UF de 20 kDa, ademas las cargas de DQO contenidas en dichos permeados son un 81 %
menor en el caso del efluente de blanqueo acido y 84 % para el efluente de blanqueo
alcalino; esto convierte a los permeados de NF en adecuadas alternativas para la
reutilizacion del agua en el proceso productivo.

No obstante, si se requiere mejorar la calidad fisicoquimica del agua para reutilizarla dentro
del proceso, es necesaria la aplicacion de la etapa de RO, puesto que los permeados de NF
aln presentan una carga organica que puede generar una disminucion de la calidad del
producto ademas de problemas operacionales; de este modo, los permeados de RO
constituyen el 20 y el 26 % del volumen del efluente utilizado como alimentacion en la
etapa de UF de 20 kDa, para el efluente de blanqueo acido y alcalino, respectivamente, pero
con una considerablemente menor carga organica, la que disminuye en un 95 % en el caso
del efluente de blanqueo &4cido (306 mg O, dm™) y 97 % para el efluente de blanqueo
alcalino (180 mg O, dm™). Resultados similares han sido reportados anteriormente por
Pizzichini et al. (2005), quienes alcanzaron una DQO igual a 250 mg O, dm™ en el
permeado de RO, sefialando que dicha DQO puede ser efecto de la presencia de restos de
bacterias u otros compuestos organicos, tales como proteinas y acidos grasos.
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a) 20kDa 10kDa 1kDa NF RO
90000 68490 50133 20053 5213
mg0, mgo, mg0, mg0, mg0,
8oL 62.5L a7L 321 171
103750 73688 54792 37333 12533
mg0, mg0, mg0, mgO, mgO,
83L 65.5L s0L 3sL 20L
3875 3L 1648 aL 633 3L 1030 3L 845 3L
me0: | 9g75 mgo; 3550 me0: | 4025 me0: | 16250 me0: | ga7s
mgo, mgo, mgo, mgo, mgo,
b) 20kDa 10kDa 1kDa NF RO
99767 77608 50483 20473 4200
mg0, mgo, mg0, mgQ, mg0,
82L 67L saL 371 22.5L
127500 85167 63708 38833 14110
mgo, mgQ0, mg0, mg0, mgo,
8sL 70L s5L 40L 25.5L
4983 3L 1958 3L 2525 3L 1208 3L 1110 3L
me0; | 53750 mgo, 5600 me0; | 10700 me0; | 17063 me0; | “ggoo
mgo, mgo, mgo, mgo, mg0,

Figura 5: Balance de agua en cada etapa de filtracion, con las cargas de DQO (mgQO.) de las
corrientes de alimentacion, permeado y retentado, para el efluente de blanqueo acido (a) y
alcalino (b). Los cuadros representan la diferencia de DQO entre las concentraciones de
entrada (alimentacion) y salida (permeado y retentado) en cada etapa de filtracion.

4.5 CARACTERIZACION FISICOQUIMICA DE PERMEADOS Y RETENTADOS

La Tabla 7 muestra la caracterizacion fisicoquimica de los permeados y retentados de los
efluentes de blanqueo éacido y alcalino obtenidos en cada etapa de filtracion. Segun lo
presentado en dicha tabla, el pH de los permeados del efluente de blanqueo acido
permanece relativamente constante a través de la secuencia de filtracion por membranas, lo
que demuestra que no existe remocion de acidos organicos y/o inorganicos por las distintas
membranas de filtracidn utilizadas en este estudio, posiblemente debido a las caracteristicas
superficiales de las membranas o a los pesos moleculares de dichos compuestos &cidos; en
cambio, el pH de los permeados del efluente de blanqueo alcalino disminuye
considerablemente a través de la secuencia de blanqueo, hasta alcanzar un valor igual a
6.87 en el permeado de RO, esto indica que las caracteristicas superficiales de las
membranas utilizadas permiten la remocion de iones OH" desde el efluente de blanqueo
alcalino. En relacion a la conductividad de los permeados durante la secuencia de filtracion,
ésta fue disminuyendo considerablemente hasta alcanzar un valor igual 1.06 mS cm™ (82 %
de remocién) en el permeado de RO del efluente de blanqueo 4cido y 0.12 mS cm™ (97 %
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de remocion) para el permeado de RO del efluente de blanqueo alcalino; éstos valores son
mayores a los reportados por Pizzichini et al. (2005), en donde se obtuvo un permeado de
RO con una conductividad de 70.7 uS cm™, pero en el caso del efluente de blanqueo
alcalino, la conductividad conseguida en este trabajo es menor a la obtenida por Zhang et
al. (2009) quienes registraron una conductividad igual a 200 uS cm™ en el permeado de
RO, correspondiente a un 98.4% de remocion.

La disminucién de la conductividad registrada para ambos efluentes de blanqueo durante la
secuencia de filtracion esta directamente relacionada con las concentraciones de iones
cloruros presentes en los permeados, ya que, como es posible notar en la Tabla 7, la
concentracion de cloruros registra una disminucion con el aumento del tratamiento, hasta
alcanzar un valor de 179 y 13 ppm en los permeados de RO del efluente de blanqueo &cido
y alcalino, respectivamente, por lo que la remocién de los iones CI influencia
significativamente la remocion de la conductividad en ambos efluentes de blanqueo.
Ademas, la concentracién de iones CI" en el permeado de RO del efluente de blanqueo
alcalino es similar a la concentracion reportada por Pizzichini et al. (2005), en cuyo trabajo
se obtuvo una concentracion de CI™ igual a 8.23 ppm, correspondiente a un 98.8 % de
remocién y en este estudio la remocion de iones CI™ alcanza un 96.8 % en el efluente de
blanqueo alcalino. Cabe sefialar que la concentracion de iones CI', ademé&s de tener un
efecto sobre la conductividad, también puede contribuir a la DQO (Manttari et al., 2008)
registrada en los permeados de RO de ambos efluentes de blanqueo (Tabla 7). Por otro
lado, los altos porcentajes de retencion de iones cloruros registrados por la etapa de NF,
principalmente durante la filtracion de efluente de blanqueo acido, en donde el retentado de
NF registré una concentracion de iones CI igual a 905 ppm, producto de la alta capacidad
de las membranas de NF para concentrar especies quimicas organicas e inorganicas
presentes en efluentes celul6sicos, por sobre la capacidad demostrada por las membranas de
UF, lo cual es posible corroborar por los porcentajes de retencién reportados en la Tabla 6.

Ademas, es posible destacar que las concentraciones de color de ambos efluentes de
blangueo a través de la secuencia de filtracion por membranas, no sufren una considerable
disminucion en las etapas de UF (Tabla 7), a pesar de que se ha descrito anteriormente que
la UF del efluente de blanqueo alcalino puede alcanzar hasta un 98 % de remocion
(Maartens et al., 2002) y solamente se obtuvo una reduccion de color igual al 15 %, para el
efluente de blanqueo &cido, y 48 %, para el efluente de blanqueo alcalino; esto indica que
los efluentes de blanqueo estudiados en este trabajo presentan una baja concentracion de
compuestos organicos de alta masa molar (>1 kDa) que posean grupos cromoforos en su
estructura, los cuales le confieren el caracteristico color a los efluentes de blanqueo de
celulosa. Sin embargo, la etapa de NF fue la que presentd las mayores remociones de color
a través de la secuencia de blanqueo, ya que permitié una remocion del 66 y 90 % de color
en el efluente de blanqueo é&cido y alcalino, respectivamente, en relacion a las
concentraciones de color presentes en los efluentes de blanqueo utilizados como
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alimentacion en la primera etapa de UF de 20 kDa.

En relacion a la carga orgénica de los efluentes de blanqueo a través de la secuencia de
filtracion, las concentraciones de DQO ya han sido discutidas anteriormente a través de los
porcentajes de retencion (Tabla 6) y el balance de agua y DQO (Figura 5) y las
concentraciones de DBOs fueron utilizadas para calcular el indice de Biodegradabilidad
(IB), el cual presenta los valores mas bajos en el retentado de 20 kDa para ambos efluentes
de blanqueo (0.28 para el efluente de blanqueo &cido y 0.21 para el efluente de blanqueo
alcalino), indicando, de esta forma, que los compuestos de mayor masa molar presentes en
los efluentes de blanqueo son los que registran la menor biodegradabilidad. Por otro lado, la
biodegradabilidad de los permeados aumentd considerablemente en comparacion con los
efluentes industriales, ya que, en el caso del efluente de blanqueo &cido, se registré un
aumento en el IB desde 0.45 (en la alimentacion de 20 kDa) a 0.77 (en el permeado de la
misma etapa de filtracion), y en el efluente de blanqueo alcalino, el aumento en el 1B fue
desde 0.40 a 0.57 en la alimentacion y permeado de la etapa de filtracion de 20 kDa,
respectivamente. El IB se mantuvo relativamente constante en todos los permeados en las
distintas etapas de filtracion del efluente de blanqueo acido, hasta registrar un valor de 0.78
en el permeado de RO, lo que indica que compuestos no biodegradables de baja masa molar
se encuentran presentes en dicho permeado del efluente de blanqueo acido; en cambio, los
permeados del efluente de blanqueo alcalino, mostraron un aumento en la
biodegradabilidad hasta alcanzar un valor de IB igual a 0.98 en el permeado de UF 1 kDa,
el que se mantuvo relativamente constante en los permeados de NF (0.99) y RO (0.96).
Esto demuestra que la UF es capaz de remover los compuestos organicos no biodegradables
desde el efluente de blanqueo alcalino, ya que éstos presentan masas molares mayores a 1
kDa; sin embargo, el efluente de blanqueo acido presenta un mayor rango de masas molares
de compuestos no biodegradables, lo que imposibilita su total remocién con UF, incluso la
etapa de RO tampoco genera un permeado del efluente de blanqueo &cido altamente
biodegradable.

Con respecto a las concentraciones de TOC, éstas no sufren considerables variaciones en
las etapas de UF de ambos efluentes de blanqueo (Tabla 7); sin embargo, en la etapa de NF
se registra una considerable disminucion de la concentracion de carbono organico en el
permeado, especialmente en el efluente de blanqueo alcalino, el que muestra una
concentracion de 164.1 mg C dm™ y en el efluente de blanqueo écido, la concentracién de
carbono orgénico alcanza un valor de 247.5 mg C dm™. Esto confirma la presencia de
compuestos organicos de baja masa molar en los efluentes de blanqueo, los cuales también
son responsables de la DQO y DBOs registrada en los permeados de NF para ambos
efluentes de blanqueo. En el caso de la concentracién de TOC en los permeados de RO, a
pesar de que se registra una considerable disminucion en comparacion con los efluentes de
blangueo industriales (77 y 91 % menos de carbono organico en los permeados de RO con
respecto a las concentraciones de TOC registradas en los efluentes de blanqueo acido y
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alcalino, respectivamente), aln existen compuestos organicos de baja masa molar,
principalmente en permeado de RO del efluente de blanqueo &cido, los que son
responsables de la alta concentracién de DQO y baja biodegradabilidad de dicho efluente
de blanqueo, en comparacion con el efluente de blanqueo alcalino.

En la Tabla 8 se reporta la concentracion de los acidos carboxilicos identificados en los
permeados de RO del efluente de blanqueo &cido y alcalino. En la tabla es posible notar que
el efluente de blanqueo &cido presenta una mayor concentracion de &cidos carboxilicos en
el permeado de RO que el efluente de blanqueo alcalino, esto puede ser efecto de que el
efluente de blanqueo acido constituye una etapa de oxidacion de la lignina contenida en la
pulpa kraft, lo que implica la oxidacion de los grupos fendlicos con la subsecuente
formacion de los subproductos de degradacion de éstos, tales como los cidos carboxilicos;
en cambio, el efluente de blanqueo alcalino consiste solamente en una etapa de extraccion
de los compuestos organicos que han sido removidos mediante oxidacién desde la pulpa
kraft por accion del CIO,, por lo que las condiciones de dicho efluente de blanqueo no
favorecerian la extraccion completa de acidos carboxilicos. De este modo, la mayor
concentracion de cidos carboxilicos en el permeado de RO del efluente de blanqueo acido
con respecto al efluente de blanqueo alcalino, es responsable de la mayor concentracion de
TOC registrada en dicho permeado, ademas de la mayor concentracion de DQO vy la
considerablemente menor biodegradabilidad exhibida por el efluente de blanqueo acido.
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Tabla 7: Caracterizacion fisicoquimica de los permeados y retentados obtenidos durante los experimentos de filtracién por membranas,
para los efluentes de blanqueo &cido y alcalino.

Membrana Efluente de blanqueo acido
(MWCO) pH  Conductividad CI Color DQO DBOs IB TOC AOX
(mS cm™) (ppm) (C.U) (mgO,dm™®)  (mgO, dm™) (mgCdm?® (mgdm?
20kDa P 257 3.27 742+3 466+6  11250+118 863 + 12 0.77 473.6+13 17.2+0.1
R 251 7.54 750+4 993+8  3291.7 +58.9 938 +53 0.28 7124+23 2169+04
10kDa P 256 3.25 728+2 448+5 1095.8 +5.9 775+ 17 0.71 460.8+14 131+0.1
R 253 3.28 745+4 453+6  1183.3+23.6 660 + 53 0.56 426.7+0.1 93.2+0.2
lkDa P 248 3.21 707+2 421+4 1066.7 +11.8 732+38 0.69 432.0+0.1 9.9+0.1
R 252 3.26 732+3 459+3 13417 +118 702 + 17 0.52 550.3+2.7 54.6+0.2
NF P 252 1.98 471+3 167 +3 626.7 + 4.7 408 + 11 0.65 2475+29 42+0.1
R 249 3.25 905+5 1532+5 5416.7+05 2938 + 18 054 1968.7+32 65.1+0.1
RO P 268 1.05 179+3 38+1 306.7 +4.7 240 + 17 0.78 112.7+0.6 08+0.1
R 248 1.50 678+2 224+3 2158.3+118 1405 + 21 0.65 7315+28 21.1+0.2
Membrana Efluente de blanqueo alcalino
(MWCO) pH Conductividad Cr Color DQO DBOs IB TOC(mgC AOX
(mScm™) (ppm)  (C.U)  (mgO,dm®  (mgO,dm? dm?) (mg dm™)
20kDa P 8.35 4.16 391+4 835+4 1216.7+0.5 690 + 4 0.57 5738+0.1 126+0.1
R 10.73 4.59 415+3 5108+6 7583.3+58.9 1611 +21 021 12434+42 1782+0.3
10kDa P 8.03 4.09 347+2 750+3 11583 +118 750 + 10 0.65 556.6+1.0 10.8+0.1
R 843 4.17 398+2 1237+3 1866.7 +23.6 983 +33 0.53 6722+76 38.6+0.2
1kDa P 7.85 3.64 284+1 563+2 970.8 +17.7 950 + 8 0.98 511.6+1.0 82+0.1
R 7.99 3.98 354+3 2122+3  3566.7+0.5 1440 + 28 040 13352+32 446+0.1
NF P 722 1.29 116+2 108+1 553.3+0.5 550 + 4 0.99 164.1+0.3 29+0.1
R 7.70 5.61 302+4 2816+3 5687.5+29.5 3567 + 47 0.63 30285+6.6 57.2+0.2
RO P 6.87 0.12 13+1 9+1 186.7 + 0.5 180 +8 0.96 522+05 05+0.1
R 6.98 2.33 238+3 1688+4  2933.3+0.5 1150 + 35 039 13215+49 20.2+0.1

*P: Permeado; R: Retentado; IB: Indice de biodegradabilidad.



Tabla 8: Concentracion de acidos carboxilicos identificados en el permeado de RO de los
efluentes de blanqueo &cido y alcalino.

Acido carboxilico  Formula Concentracion (ppm)
molecular Efluente de Efluente de
blanqueo acido  blanqueo alcalino

Ac. formico CH,0; 105.2 16.8
Ac. acético C,H,0, 443.7 -
AC. oxalico C,H,0, 10.0 2.3
Ac. malénico C3H.0, 4.9 -
AC. maleico C4H404 7.9 0.1
Ac. fumaérico CsH.0, 2.8 -
Ac. malico C4HOs 382.5 -

4.6 REQUERIMIENTO ENERGETICO

La energia eléctrica requerida para cada etapa de filtracion por membranas es mostrada en
la Tabla 9, para ambos efluentes de blanqueo. Esta energia eléctrica es utilizada
principalmente para el bombeo de la alimentacion al médulo de filtracion por membranas.
Se calcul6 el consumo energético utilizando los flujos de permeado obtenidos en los
experimentos realizados en modo concentracion, a través de la evaluacion del efecto del
VREF sobre la densidad de flujo de permeado generado en cada etapa de filtracion (Figura
4). De este modo, es posible observar en la tabla que, incrementando la TMP se genera un
aumento en los requerimientos de energia eléctrica (Nordin & Jonsson, 2006), es decir,
debido a la necesidad de aumentar la TMP con el aumento de la secuencia de filtracion, se
genera un aumento en los requerimiento de energia eléctrica en la secuencia de filtracion
UF < NF < RO, para ambos efluentes de blanqueo. La etapa de UF 10 kDa presentd los
menores requerimientos de energia eléctrica, debido a la alta densidad de flujo de permeado
que presento para los efluentes de blanqueo acido y alcalino; por el contrario, las etapas de
NF y principalmente la etapa de RO registraron los mayores requerimientos de energia
eléctrica, debido a las mayores TMP utilizadas en estas etapas de filtracion (Tabla 2) y los
considerablemente bajos valores de flujo de permeado obtenidos en dichas etapas. Los
consumos de energia eléctrica requeridos en las etapas de UF evaluadas en este estudio son
menores a los reportados en un estudio anterior para la UF de efluentes de blanqueo, en
donde se registraron consumos de energfa eléctrica de 1.9 y 3.8 kwWh m™ de permeado en
experimentos realizados con distintas condiciones operacionales (Nordin & Jonsson, 2006).
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Tabla 9: Consumo energeético requerido en cada etapa de filtracién por membranas de los
efluentes de blanqueo &cido y alcalino, de acuerdo a Ec. 7, con 1= 0.85.

Membrana Consumo energético (kWh m™ permeado)
(MWCO) Efluente de blanqueo acido Efluente de blanqueo alcalino
20 kDa 0.2 0.3
10 kDa 0.1 0.1
1 kDa 0.2 0.2
NF 1.6 0.7
RO 2.7 3.7

5. CONCLUSIONES

A pesar de presentar los mayores valores de densidad de flujo de permeado, la depuracion
de los efluentes de blanqueo no es posible mediante la aplicacién de membranas de UF,
debido a la presencia de compuestos organicos con baja masa molar (< 1kDa) en dichos
efluentes. El principal factor que limita la aplicacion de membranas de NF en el tratamiento
de efluentes de blanqueo es la considerable disminucién en la produccion de permeado
cuando son evaluadas en modo concentracion. Si se requiere alcanzar altas tasas de
remocion de compuestos organicos en ambos efluentes de blanqueo, las membranas de RO
constituyen la mejor alternativa; sin embargo, la completa depuracion de los permeados de
filtracion de RO de los efluentes de blanqueo acido y alcalino no es posible debido a la alta
presencia de acidos carboxilicos alifaticos de cadena corta en los efluentes de blanqueo
industriales. El alto consumo de energia eléctrica que presentaron los sistemas de filtracion
por membrana, pueden ser compensados por los altos volumenes que agua que pueden ser
recuperados en cada etapa de filtracion, dependiendo de las condiciones operacionales y las
propiedades fisicoquimicas del efluente de blanqueo y de las membranas utilizadas.
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1. ABSTRACT

Here, 100 mg L* of dissolved organic carbon of aromatics including
chloromethoxyphenols were prepared by exposition of a mixture of guaiacol, syringol and
vanillin in 200 mM NaClO at pH 3.0 and 25 °C for 14 h and further degraded by
electrochemical advanced oxidation processes (EAOPs) like anodic oxidation with
electrogenerated H,O, (AO-H,0,), electro-Fenton (EF) and photoelectro-Fenton (PEF).
Electrolyses were performed with a cell containing either a Pt or boron-doped diamond
(BDD) anode and an air-diffusion cathode at constant current density. Oxidants were
hydroxyl radicals ("OH) formed at the anode surface from water oxidation and in the bulk
from Fenton’s reaction between added Fe?* and H,0, generate at the cathode, as well as
active chlorine species produced from the anodic oxidation of HCIO. Oxychlorine ions like
CIO3™ using Pt and ClO3;~ + CIO, using BDD were detected in the electrolyzed solutions.
A poor mineralization was found using the Pt/air-diffusion cell, with increasing relative
oxidation ability in the sequence AO-H,0, < EF < PEF. In contrast, overall mineralization
was achieved in all EAOPs using the BDD/air-diffusion cell due to the larger amounts of
highly oxidizing *OH generated at BDD. For this latter system, the effect of UVA light,
current density and NaClO and/or Fe?* concentration on the mineralization rate was
examined. Up to 11 chloroderivatives of the parent molecules including four chlorophenols,
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six chloromethoxyphenols and one chloromethoxynaphthalene were identified by GC-MS.
The removal of these aromatics in AO-H,0, with Pt or BDD was monitored by UV-Vis
spectrometry, HPLC and GC-MS.

Keywords: Anodic oxidation, BDD anode, Chloromethoxyphenols, Electro-Fenton,
Hypochlorite medium, Photoelectro-Fenton.

2. INTRODUCTION

The use of hypochlorite and chlorine dioxide as bleaching chemical in the pulp and paper
industry yields organochlorinated pollutants in the spent liquors, which are known to be
very harmful for the ecosystems and potentially genotoxic, mutagenic and carcinogenic [1].
There is also large evidence of the adverse effects of such xenobiotics in view of their
ability to act as endocrine disruptors [2]. They include chlorophenols,
chloromethoxybenzenes such as chloroanisoles and chloroveratroles, as well as
chloromethoxyphenols [3]. While several papers have investigated the performance of
electrochemical technologies to degrade the two first kinds of pollutants [4-9], scarce data
are known about the removal of chloromethoxyphenols like chloroguaiacols,
chlorosyringols and chlorovanillins from synthetic aqueous solutions [10]. This is mainly
due to the fact that only some chloromethoxyphenols are available, usually as fine
chemicals being commercialized at high prices. However, they are considered as important
water pollutants, as confirmed from the inclusion of some of them in regulatory lists such
as The Pulp and Paper Cluster Rule by the EPA [11].

To clarify whether the electrochemical technology can be useful for removing
chloromethoxyphenols contained in wastewaters from the pulp and paper industry, we have
undertaken a study using NaClO as oxidant and background electrolyte with a dual
purpose: (a) synthesize a complex mixture of pollutants including chloromethoxyphenols,
taking guaiacol (2-methoxyphenol), syringol (2,6-dimethoxyphenol) and vanillin (4-
hydroxy-3-methoxybenzaldehyde) as source reactants; and (b) check the decontamination
of such a mixture in CIO™ media by electrochemical advanced oxidation processes
(EAOPs), thus mimicking a real pulp and paper mill process water matrix.

EAOPs are powerful oxidation methods because of their ability to electrogenerate reactive
oxygen species (ROS) like hydroxyl radical ("OH), which has so high standard reduction
potential [E°("OH/H,0) = 2.80 V/SHE at 25 °C] that it non-selectively reacts with most
organic pollutants up to their complete mineralization to carbon dioxide, water and
inorganic ions [8,12-14]. The simplest and most common EAOP for water remediation is
anodic oxidation (AO) [8,12]. In this method, organics contained in a non-chloride
contaminated solution are oxidized by direct charge transfer at the anode (M); but, at high
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current density, they are preeminently destroyed with physisorbed hydroxyl radical
[M(*OH)] formed as intermediate of O, evolution from water oxidation as follows:

M + H,0 - M("OH) + H* + e~ 1)

Boron-doped diamond (BDD) electrodes are the best anodes for AO because they produce
large amount of reactive BDD(*OH), much higher than that formed at the surface of
traditional anodes like Pt and PbO, [5,6,12,15,16]. The BDD anode is potent enough to
mineralize aromatic pollutants [12-19] and generated carboxylic acids [20,21]. When the
solution contains chloride ions, the AO process is much more complex because active
chlorine species like Cl,, HCIO and/or CIO™ produced from CI~ oxidation at Pt and BDD
anodes compete with M(*OH) radicals to attack organics [12,22-25]. Worth noting, no
previous work using AO in CIO™ media has been reported so far.

EAOPs based on H,0, generation have also received great attention for water treatment.
These processes involve the continuous supply of H,O; to a contaminated solution from the
two-electron reduction of O, gas, mainly at carbon-polytetrafluoeroethylene (PTFE) gas
(O or air) diffusion [26-32] and carbon felt [33-37] cathodes:

O+ 2 H" +2e — Hy0, )

When an undivided cell is used, the anodic oxidation treatment is called AO with
electrogenerated H,O, (AO-H;0y), in which organics are degraded by M("OH) and other
ROS like H,0, and hydroperoxyl radical (HO,") formed from its oxidation at the anode [8]:

M + H,0, - M(HO,") + H + e~ (3)
The efficiency of AO-H,0O, can be enhanced using electro-Fenton (EF) [7,8,26-39], where
a catalytic amount of Fe®" ion is added to an acidic solution to react with generated H,O.
giving *OH and Fe®*" ion from Fenton’s reaction (4), with optimum pH 2.8.

Fe®* + H,0, — Fe** + *OH + OH~ (4)

Reaction (4) is electrocatalytic and can be propagated by the cathodic reduction of Fe** to
Fe?* jon [8,33]. Thus, the EF process in a non-chloride medium using an undivided cell
with a BDD anode involves the main attack onto organics by heterogeneous BDD(*OH)
formed from reaction (1) and by homogeneous *OH produced in the bulk from Fenton’s
reaction (4).

An alternative EAOP is photoelectro-Fenton (PEF) in which the contaminated solution
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treated under EF conditions is irradiated with an UVA light of Ay = 360 nm [26-
29,31,32,40-42]. The enhancement of the mineralization process by this radiation can be
explained by: (1) the photolysis of Fe(OH),", which is the predominant Fe(Ill) species
within the pH range 2.5-5.0, thus regenerating Fe** and producing more *OH according to
reaction (5); and (2) the photolysis of complexes of Fe(lll) with generated carboxylic acids
by reaction (6):

Fe(OH)** + hv — Fe®* + "OH (5)
Fe(OOCR)** + hy — Fe** + CO, + R’ (6)

Note that although some chloro-organics have been degraded by EF and PEF [8,43], less is
known about the influence of active chlorine species formed in both EAOPs from CI~ or
ClO™ media.

This paper presents a study on the degradation of synthetic aromatics mixtures containing
chloromethoxyphenols (so-called simply as chloromethoxyphenols solutions), firsly
prepared from the attack of NaClO on a mixture of guaiacol, syringol and vanillin, and then
treated by AO-H,0,, EF and PEF. The experiments were performed in Pt/air-diffusion and
BDD/air-diffusion cells under comparable conditions to check the influence of Pt(*OH) and
BDD("OH) radicals on organic removal. The effect of UVA radiation, current density,
NaClO content, and/or Fe®* concentration on the mineralization rate using a BDD anode
was also examined to clarify the role of ROS and active chlorine species. For AO-H,0; the
aromatics present in the initial and final solutions were identified by gas chromatography-
mass spectrometry (GC-MS) and their removal during this treatment was checked by UV-
vis spectrometry. The evolution of oxychlorine ions in the treated solutions was monitored
by ion chromatography.

3. EXPERIMENTAL

3.1 CHEMICALS

Guaiacol (> 98% purity), syringol (99% purity) and vanillin (> 97% purity) were supplied
by Sigma-Aldrich. Sodium hypochlorite solution (14 % active chlorine), heptahydrate
ferrous sulfate, potassium chlorate and lithium perchlorate were of analytical grade
supplied by Prolabo, Fluka and Panreac. Solutions were prepared with high-purity water
from a Millipore Milli-Q system with resistivity > 18 MQ cm at 25 °C and their pH was
adjusted to 3.0 with analytical grade phosphoric acid purchased from Panreac. All the other
chemicals used were either of HPLC or analytical grade purchased from Panreac, Merck
and Avocado.
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3.2 PREPARATION OF THE MIXTURE OF CHLORINATED POLLUTANTS

Based on the work of Michalowicz et al. [44], who analyzed the efficiency of chlorination
of several aromatic compounds exposed to sodium hypochlorite, the following procedure
was used to obtain the chloromethoxyphenols solutions. Guaiacol, syringol and vanillin
were weighted and gently mixed with 100 mL of 200 mM NaClO at pH 3.0 and 25 °C for
14 h using a magnetic stirrer. At the beginning the solution became dark brown, but pH
adjustment with H3PO, left them pale yellow. Once completed the reaction, the resulting
solution with 100 mg L™ of initial dissolved organic carbon (DOC) was used for the
electrolytic treatments. A freshly synthesized mixture was prepared for each new
experiment. Synthetic solutions from 100 and 400 mM NaClO were prepared in a similar
way.

3.3 ELECTROLYTIC SYSTEMS

All the electrolytic trials were conducted in an open and undivided cylindrical glass cell of
150 mL capacity with a double jacket for circulation of external thermostated water to
regulate the solution temperature at 25 °C. The anode was either a 3 cm? Pt sheet of 99.99
% purity supplied by SEMPSA (Barcelona, Spain) or a 3 cm? BDD thin-film electrode
supplied by NeoCoat (La-Chaux-de-Fonds, Switzerland); the latter one was synthesized by
the HFCVD technique on p-type polycrystalline Si wafers (0.1 Q cm; Siltronix), being the
BDD coating 2.5-3.5-pm thick and having 700 mg L™ boron. The cathode was a 3 cm?
carbon-PTFE air-diffusion electrode supplied by E-TEK (Somerset, NJ, USA), mounted as
described elsewhere [27] and fed with air pumped at 1 L min™ for continuous H,O,
generation from reaction (2). The interelectrode gap was about 1 cm. All the experiments
were performed at constant current density (j) provided by an Amel 2053 potentiostat-
galvanostat. The solution was always vigorously stirred with a magnetic bar at 800 rpm to
ensure mixing and the transport of reactants towards/from the electrodes. A preliminary
polarization in 200 mL of 0.05 M Na,SO, at 100 mA cm for 180 min allowed the removal
of the impurities of the BDD anode surface and the activation of the O,-diffusion cathode.

Comparative degradations of 100 mL of 100 mg L™? DOC of chloromethoxyphenols
solutions of pH 3.0 were performed by AO-H,0,, EF and PEF using Pt/air-diffusion and
BDD/air-diffusion cells at 100 mA cm™, with addition of 0.5 mM Fe®" as catalyst in the
two latter EAOPs. This solution pH was chosen because it was found as optimal for the
application of EF and PEF processes to other aromatics [8,28,40]. The effect of j in the
range 33.3-150 mA cm™, NaClO concentration between 100 and 400 mM and Fe®* content
between 0.15 and 5.0 mM on the degradation rate for each EAOP was also examined. For
the PEF process, a Philips TL/6W/08 fluorescent black light blue tube was placed at 7 cm
above the solution. This tube emitted UVA light in the wavelength region 320-400 nm with
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Amax = 360 nm, yielding a photoionization energy of 5 W m™ as detected with a Kipp &
Zonen CUV 5 radiometer.

3.4 APPARATUS AND ANALYTICAL PROCEDURES

The solution pH was measured with a Crison 2000 pH meter. The initial CIO™ ion
concentration was determined by standard iodometric titration using KI and
Na,S;05:5H,0. Samples were withdrawn at regular time intervals from the treated
solutions and microfiltered with 0.45 um PTFE Whatman filters before analysis. The
concentration of accumulated H,O, was determined from the light absorption of its Ti(IV)
colored complex at A = 409 nm [45], using a Shimadzu 1800 UV-vis spectrophotometer
thermostated at 25 °C. In some electrolyses, this equipment was also employed to record
the UV-vis spectra of solutions between 200 and 800 nm. The mineralization of solutions
was monitored from their DOC abatement using a Shimadzu VCSN TOC analyzer.
Reproducible DOC values with £1 % precision were found by injecting samples of 50 pL
into the analyzer.

The evolution of aromatic compounds was followed by reversed-phase HPLC using a
Waters 600 LC fitted with a Spherisorb ODS2 5 um [150 mm x 4.6 mm (i.d.)] column at
35 °C and coupled with a Waters 996 photodiode array detector. These measurements were
made by injecting 20 uL aliquots into the LC and with 50:50 (v/v) acetonitrile/water
mixture at 0.4 mL min™* as mobile phase. Oxychlorine ions were quantified by ion
chromatography under injection of 25 uL aliquots into a Shimadzu 10 Avp HPLC fitted
with a Shim-Pack IC-A1S [100 mm x 4.6 mm (i.d.)] anion column at 40 °C and coupled
with a Shimadzu CDD 10 Avp conductivity detector. CIO™, ClO;™ and CIO4 ions were
detected at retention times (t;) of 2.5, 3.4 and 14.9 min, respectively, under circulation of a
2.4 mM tris(hydroxymethyl)aminomethane and 2.5 mM phthalic acid solution of pH 4.0 at
1.5 mL min! as mobile phase.

The organics contained in some initial and final treated solutions were detected by GC-MS.
The organic components of 15 mL of each solution were extracted with CH,Cl, in three
times of 15 mL each. The resulting organic solution was dried over anhydrous Na,SO,
filtered and concentrated up to ca. 1 mL. This sample was analyzed by GC-MS using an
Agilent Technologies system composed of a gas chromatograph type 6890N fitted with a
nonpolar Agilent J&W DB-5 0.25 um [30 m x 0.25 mm (i.d.)] column and equipped with a
7683B series injector and a quadrupole mass spectrometer type 5975 in El mode at 70 eV.
The temperature ramp was 36 °C for 1 min, 5 °C min™ up to 320 °C and hold time 10 min,
and the temperature of the inlet, source and transfer line was 250, 230 and 300 °C,
respectively. The mass spectra were identified with a NIST05 MS library.
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4. RESULTS AND DISCUSSION
4.1 BEHAVIOR OF INORGANIC CHLORINATED SPECIES IN EAOPS

A first series of AO-H,0O, assays were made aiming to determine the ability of the
BDD/air-diffusion cell for electrogenerating H,O, from reaction (2). With such purpose,
100 mL of a 0.05 M Na,SO, solution were electrolyzed at different j values and 25 °C for
360 min. In all cases, H,O, was gradually accumulated until attaining a plateau at about
180 min of electrolysis, with concentrations of 18, 24 and 32 mM at 33.3, 66.7 and 100 mA
cm?, respectively. The plateau was just reached when the rate for H,O, generation from
reaction (2) became equal to its destruction one, mainly from reaction (3) [8]. Conversely,
when the 0.05 M Na,SO, solution was electrolyzed at 100 mA cm™ after adding either 5 or
10 mM NaClO, no H,0, was detected. The same result was found operating in AO-H,0,
and EF with 0.5 mM Fe*" at 100 mA cm™ and 25 °C, electrolyzing a 200 mM NaCIO
solution at pH 3.0 previously sitred for 14 h.

It is well known [24,25] that in aqueous medium hypochlorous acid and hypochlorite ion
are in equilibrium by reaction (7) with pK; = 7.55:

HCIO <5 CIO™ + H* )

At pH 3.0 HCIO is then the predominant species in the bulk and the fact that generated
H.O, is not accumulated in this electrolyte under AO-H,0, and EF conditions can be
accounted for by the reaction between HCIO and H,O, to form CI™ ion and O, gas as
follows [46]:

HCIO + H,0; — CI™ + Oy + H2O + H* (8)

Since the continuous destruction of H,O, while it is electrogenerated at the air-diffusion
electrode is not instantaneous, it is expected that in EF and PEF this species can react near
the cathode with Fe”* to produce "OH to a certain extent from Fenton’s reaction (4), as will
be discussed below.

All the initial colorless chloromethoxyphenols solutions prepared for 14 h at pH 3.0 with
200 mM NaClO acquired rapidly a pale yellow color when treated by all the EAOPs tested
at 100 mA cm, becoming colorless again after ca. 15 min of electrolysis except during the
EF and PEF treatments, in which a slight turbidity was always detected. In these assays, the
solution pH was continuously adjusted to pH 3.0 by adding small volumes of H3PO,4. To
know the fate of CIO™ (or HCIO) in AO-H,0, and EF processes, the evolution of this ion
and other generated oxychlorine species was followed by ion chromatography. These
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chromatograms revealed the formation of CIO3™ ion when a Pt anode was used, whereas a
mixture or CIO3™ and ClIO,~ was accumulated upon use of a BDD anode, which agrees with
the higher oxidation ability of the latter anode compared with the former one [22-25,43].

Fig. 1a-c depicts the evolution of CIO™, CIO3™ and/or CIO4™ ions in AO-H,0; in the absence
of organic matter, as well as in AO-H,0, and EF with 0.5 mM Fe?" in the presence of 100
mg L™ DOC from the mixture of chloromethoxyphenols in 200 mM NaClO in both Pt/air-
diffusion cathode and BDD/air-diffusion cathode at 100 mA cm™ and 25 °C. As can be
seen, all the media contained 141-157 mM CIO™ and 12-21 mM CIO3™ before electrolysis.
This presupposes a loss of 25-42 mM of initial chlorine during the 14 h of the solution
preparation, which cannot be related to the chlorination of organics since they only present
a concentration of about 1.2 mM. This phenomenon can then be explained by the slow
dismutation of HCIO into CIO;™ and CI™ ions by the Foerster and Dolch’s mechanism,
according to the general reaction (9) [47], followed by the release of Clyg) originated from
reaction (10) between HCIO and CI™ ion in acidic medium [12,25]:

3HCIO <> 2Cl™ + ClO; + 3 H* )
HCIO + CI” + H' > Clagg + H,0 (10)

The use of a Pt/air-diffusion cell led to a similar evolution of oxychlorine ions in all
electrolyses. Fig. 1a-c evidences that the CIO™ concentration dropped to a final value 30-34
mM, the ClO3 content rose to 41-53 mM and their sum varied between 75 and 83 mM at
540 min, suggesting a large release of Clyg. In addition to the contribution of reactions (9)
and (10), the continuous fall in CIO™ concentration can be associated with the reduction of
its protonated form (HCIO) in the bulk to CI” ion by generated H,O, from reaction (8) and
its parallel oxidation at the anode to yield CIO3;™ and CI™ ions as follows [22]:

6 HCIO + 3 H,0 —> 2 ClIO; +4 Cl™ + 12 H' +3/2 Oy + 6 6 (11)

The poor CIO3™ accumulation from reaction (11) could be due to the low oxidation ability
of Pt and the partial regeneration of HCIO by reaction (9). On the other hand, the large loss
of chlorine gas during electrolyses can be accounted for by reaction (10) and different
reactions of CI” ion formed from reactions (8), (9) and (11) involving: (a) its anodic
oxidation to Clyg from reaction (12) [12] and (b) its oxidation with generated "OH at the
Pt surface in AO-H,0; and also in the bulk in EF, yielding weak active chlorine species
like CIOH®", CI°, Cl," and Cl, via reactions (13), (14), (15), (16) and (17) [46,48]. The little
influence of the latter reactions on the evolution of oxychlorine ions under EF conditions
compared with AO-H,0, suggests a low *OH generation from Fenton’s reaction (4).
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2ClI" = Clypq +2 € (12)

*OH + CI” <> CIOH"" (13)
CIOH* + H" - CI' + H,0 (14)
CIOH* +CI"— Cl," + OH" (15)
CI"+Cl & Cly™ (16)
2 Cly"™ — Clygq + 2 CI0 (17)

A different behavior was found for the BDD/air-diffusion cell. In the case of AO-H,0,
without organic pollutants, Fig. 1la shows that the higher oxidation ability of BDD
compared to Pt causes (a) a larger disappearance of CIO™ up to 6.6 mM, (b) a significant
removal of generated CIO3™ ending 9.2 mM and (c) the generation of 84 mM of inert ClO,,
which predominates at the end of electrolysis. This latter ion is expected to be formed from
ClO5™ oxidation at the BDD anode as follows [23]:

ClOs +H;0 > ClO, +2H +2¢ (18)

Fig. 1b evidences that the addition of 200 mg L™ DOC to the NaCIlO solution enhanced the
destruction of both CIO™ and CIO3 ions in AO-H,0,, practically disappearing at 540 min,
but surprisingly, only 58 mM CIlO, was accumulated, a value much lower than 84 mM
determined without organic matter (see Fig. 1a). This behavior suggests that organic
pollutants are oxidized by active chlorine species produced during CIO™ (or HCIO) and
ClO;~ oxidation at the anode, thus accelerating the removal of both ions, whereas
simultaneous the destruction of organics with BDD("OH) leads to a lower production of
ClO4 from reaction (18). A similar time course of CIO™ and CIO, ions to that found in
AO-H,0; was also obtained under EF conditions, but the CIO3™ destruction was strongly
inhibited, remaining a concentration of 31 mM at 540 min (see Fig. 1c), probably because
of the simultaneous attack of *“OH formed from Fenton’s reaction (4) on pollutants. In any
case, chlorine-mediated electrolyses are rather complex and additional reaction parthways
cannot be discarded.
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Fig. 1 Evolution of oxychlorine species detected during the electrolysis of 100 mL of
solutions at 100 mA cm, which were previously prepared in 200 mM NaClO for 14 h at
pH 3.0 and 25 °C. In the absence of organic matter: a anodic oxidation with
electrogenerated H,0, (AO-H,0,). In the presence of 100 mg L™ DOC from the synthetic
chloromethoxyphenols mixture: b AO-H,0, and ¢ electro-Fenton (EF) with 0.5 mM Fe?*,
Anode: 3 cm? Pt (hollow symbols) and 3 cm? BDD (filled symbols). Cathode: 3 cm? carbon-
PTFE air-diffusion electrode. Hollow and filled circles, CIO™ ion; hollow and filled squares,
ClO;™ ion; filled diamonds, CIO4™ ion; hollow and filled triangles, sum of oxychlorine ions.
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4.2 DEGRADATION OF CHLOROMETHOXYPHENOLS SOLUTIONS IN A
Pt/AIR-DIFFUSION CELL

The DOC abatement with electrolysis time for the treatment by different methods of
chloromethoxyphenols solutions prepared with 200 mM NaOCI at pH 3.0 in a Pt/air-
diffusion cell at 100 mA cm™ and 25 °C is depicted in Fig. 2. A continuous, but very slow
mineralization can be observed in the case of EAOPs, which present an increasing relative
oxidation ability in the sequence AO-H,0, < EF < PEF. After 540 min of electrolysis, DOC
was only reduced by 27 %, 42 % and 54 % in these processes, respectively. The poor
mineralization of organic pollutants reached in AO-H,O; can be ascribed to the action of
small amounts of Pt(*OH) formed from reaction (1) as well as the role of active chlorine
species produced from reactions (10) and (12), (13), (14), (15), (16) and (17), which are
generated in small extent due to the low oxidation ability of the Pt anode. Only a small
contribution to organics degradation is expected for CIO3™ ion produced extensively under
these conditions (see Fig. 1a and b) since it is much less reactive oxidant than HCIO [22].
The higher mineralization rate found for EF can then be related to the additional oxidation
by *OH formed from Fenton’s reaction (4), thus corroborating that H,O, generated at the
air-diffusion cathode can react with added Fe** to some extent, competing with its complete
destruction by HCIO from reaction (8). The quickest DOC decay achieved for PEF arises
from a more complex mechanism. In principle, it may be attributed to the formation of
more “OH from photolytic reaction (5) and the photodecomposition of several generated
Fe(lll)-carboxylate species according to reaction (6), as it is usual in this technique.
However, a blank experiment performed under UVA irradiation without current passage
highlighted a gradual loss of DOC, up to a 37 % after 540 min of illumination (see Fig. 2).
Since HCIO is very stable to the UVA light [49], this significant loss of organic matter
from the solution suggests the release of volatile products formed from the photolytic
action of this radiation on some organic pollutants. Consequently, one can expect that the
PEF process also involves the release of photocatalytically generated volatile products,
apart from the enhanced mineralization promoted by reactions (5) and (6).

The aforementioned findings indicate that the use of a Pt/air-diffusion cell in EAOPSs is not
useful for the remediation of solutions containing chloromethoxyphenols in acidic NaCIO
medium because of the low mineralization degree attained. Better results were obtained
when these treatments were carried out in a BDD/air-diffusion cell, as described in
subsection below.
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Fig. 2 Normalized DOC removal vs. time for the degradation of 100 mL of 100 mg L™
DOC of synthetic chloromethoxyphenols solution at pH 3.0 and 25 °C using a Pt/air-
diffusion cell. Method: photolysis with a 6 W UVA light of An.x = 360 nm (without current
passage) (hollow circles); electrolysis at 100 mA cm™ by AO-H,0, (hollow squares), EF
with 0.5 mM Fe?* (hollow triangles) and photoelectro-Fenton (PEF) with 0.5 mM Fe?*
(filled triangles) using the previous lamp.

4.3 DEGRADATION OF CHLOROMETHOXYPHENOLS SOLUTIONS IN A
BDD/AIR-DIFFUSION CELL: EFFECT OF EXPERIMENTAL VARIABLES

Fig. 3a illustrates that the chloromethoxyphenols solution prepared with 200 mM NaClIO at
pH 3.0 was quickly and largely mineralized by AO-H,0; using a BDD/air-diffusion cell at
100 mA cm? and 25 °C. DOC was reduced by 92 % in 540 min, a much higher
mineralization than 27 % obtained in a Pt/air-diffusion cell under comparable conditions
(see Fig. 2). This agrees with the expected higher oxidation ability of the BDD anode that
produces much greater quantities of M(*OH) from reaction (1) as well as of active chlorine
species from reactions (12), (13), (14), (15), (16) and (17), therefore destroying more
rapidly the organic pollutants [5,6,12,22,24,25]. This behavior results from the higher O,-
overpotential of BDD, which was confirmed from the fact that the average potential
difference of the cell rose from 8.2 V using Pt to 11.1 V using BDD. Fig. 3a also reveals an
enhancement of DOC abatement in the above AO-H,0; treatment at 100 mA cm™ when the
solution was exposed to UVA radiation, yielding 98 % mineralization after 480 min of
electrolysis. This phenomenon suggests the photolysis of some organics giving products
that are either more quickly mineralized by BDD(*OH) and/or active chlorine species or
released to the atmosphere from the solution.
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The applied j is a key parameter of EAOPs because it controls the amounts of oxidants
formed. The influence of this parameter on the AO-H,O, treatment of the above
chloromethoxyphenols solution was studied in the j range 33.3-150 mA cm™. As can be
seen in Fig. 3a, the increase in j strongly accelerated the DOC removal, and so total
mineralization (>99 % DOC decay) was already achieved in 480 min at 150 mA cm™. The
large enhancement of the mineralization process when j rises can be explained by the
concomitant production of more BDD(*OH) and active chlorine species from the
acceleration of reactions (1) and (12), (13), (14), (15), (16) and (17). However, a notable
percentage of the applied j is expected to be consumed in parasitic reactions reactions,
mainly the anodic oxidation of BDD(*OH) to O, from reaction (19), which is strongly
accelerated with increasing j [12,20].

BDD("OH) —> BDD + % Oy + H" + ¢~ (19)

The role of active chlorine species in AO-H,0, was clarified by electrolyzing 100 mg L™
DOC solutions prepared with NaCIO contents between 100 and 400 mM at pH 3.0 and 100
mA cm?. Fig. 3b shows that increasing the amount of NaClO decelerated the
mineralization process, primordially when changing from 100 to 200 mM. For 100 mM
NaClO, 98 % DOC removal was attained in 540 min, which was reduced to 92 % for 200
and 400 mM NaClO. This behavior suggests either a gradually smaller production of
BDD(*OH) or their lower availability for organics, with larger generation of the less
reactive active chlorine species due to the increase in rate of reaction (12) and the
competitive reaction (11) from the larger gquantities of HCIO present in the medium.
Consequently, one can infer that BDD(*OH) is the main oxidizing agent in AO-H,0,.

The EF and PEF treatments of the chloromethoxyphenols solution prepared with 200 mM
NaClO at pH 3.0 did not lead to significantly changes of the previous DOC abatement
profile obtained by AO-H,0, without and with UVA radiation. This can be easily deduced
by comparing the results of the two latter processes at 100 mA cm shown in Fig. 3a with
those of the EF and PEF ones with 0.5 mM Fe?* depicted in Fig. 4a and b, respectively. For
example, at 240 min of electrolysis, 64 % - 66 % mineralization was reached by AO-H,0;
and EF, whereas about 76 % DOC decay was found for AO-H,0, with UVA radiation and
PEF. Besides, the solution undergone a mineralization of 97 % after 540 min of EF and 99
% after 480 min of PEF, which are very similar values to those determined for AO-H,0,
without and with UV radiation, respectively. The above results indicate that in EF and
PEF, organics react largely with BDD(*OH), but very poorly with *OH formed from
Fenton’s reaction (4) as a consequence of the disappearance of generated H,O, with HCIO
by reaction (8). The higher oxidation ability of PEF can then be associated with the same
photolytic action of UVA radiation in AO-H,0,, thereby involving a small contribution of
reactions (5) and (6) in the degradation process.
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The scarce oxidant role of *OH in the bulk was confirmed by studying the influence of Fe?*
concentration in both EF and PEF treatments at 100 mA cm™. As can be seen in Fig. 4a and
b, in the range 0.15-5.0 mM Fe?*, DOC decay profile remained practically unaltered. This
is an anomalous behavior in these EAOPs where a 0.5 mM Fe?* is usually optimal [8,28,40-
42], which can be explained by the presence of a very small H,O, content near the vicinity
of the cathode to react with Fe?* giving low amounts of oxidant *OH, as also found in the
Pt/air-diffusion cell (see Fig. 2). On the other hand, the predominance of BDD(*OH) over
active chlorine species as oxidizing agent was corroborated from the influence of NaClO
concentration in the PEF process with 0.5 mM Fe*" at 100 mA cm™. Fig. 4c shows a
deceleration of DOC removal when NaClO rose from 100 to 400 mA, as expected if the
enhancement of reactions (11), (12), (13), (14), (15), (16) and (17) to yield more active
chlorine species was detrimental for the competitive production/availability of BDD(*OH),
thus destroying smaller quantities of organics.

All these findings allow concluding that the AO-H,0O, treatment in a BDD/air-diffusion cell
can mineralize completely all the organic pollutants contained in the synthetic
chloromethoxyphenols solution in NaClIO media of pH 3.0 owing to the efficient action of
BDD(*OH) as main oxidizing agent. Simultaneous irradiation with UVA light enhances the
mineralization process. This EAOP is then useful for the remediation of these polluted
waters. The alternative use of other EAOPs like EF and PEF seems unnecessary in view of
the scarce generation of *OH in the bulk compared to the very high production of
BDD(*OH) at the BDD anode.
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Fig. 3 Effect of UVA light, current density and CIO™ concentration on normalized DOC
removal with time for the AO-H,0, treatment of 100 mL of 100 mg L™ DOC of
chloromethoxyphenols solutions at pH 3.0 and 25 °C using a BDD/air-diffusion cell. In plot
(a), 200 MM NaClO was used to prepare the initial solution, being the applied j: 33.3
(hollow circles), 100 (hollow squares) and 150 mA cm (hollow diamonds); the solution
was treated at 100 mA cm™ and irradiated with a 6 W UVA lamp of Amax = 360 nm (filled
squares). In plot (b), j = 100 mA cm™ was applied, being the NaClO concentration to
prepare the initial solutions 100 (hollow triangles), 200 (hollow squares) and 400 mM
(hollow down-pointing triangles).
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Fig. 4 Influence of Fe** and CIO™ concentrations on normalized DOC removal with time
for the EF and PEF degradations of 100 mL of 100 mg L™ DOC of chloromethoxyphenols
solutions of pH 3.0 using a BDD/air-diffusion cell at 100 mA cm™ and 25 °C. a EF, for a
mixture prepared with 200 mM NaClIO, by adding: 0.15 (hollow circles), 0.5 (hollow
squares), 1.0 (hollow diamonds) and 5.0 mM Fe?* (hollow triangles). b PEF, for a mixture
prepared with 200 mM NacClO, by adding: 0.15 (hollow squares), 0.5 (filled triangles) and
1.0 mM Fe?* (filled down-pointing triangles). ¢ PEF with addition of 0.5 mM Fe** for
solutions prepared with: 100 (filled circles), 200 (filled triangles) and 400 mM NaClO
(filled diamonds).
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4.4 IDENTIFICATION AND EVOLUTION OF BY-PRODUCTS IN AO-H;0;

The effectiveness of oxidants to remove the aromatic pollutants by AO-H,0O; in both Pt/air-
diffusion and BDD/air-diffusion cells was firstly analyzed by UV-Vis spectrophotometry.
The absorbance of the initial chloromethoxyphenols mixture in NaCIO of pH 3.0 was very
strong at A < 260 nm, whereupon it decayed rapidly to zero at 400 nm with a weak shoulder
at A = 292 nm, as can be seen in the spectra of Fig. 5a and 5b. In the case of a solution
electrolyzed in a Pt/air-diffusion cell at 100 mA cm™ for 540 min, Fig. 5a shows the
existence of a gradual fall of the absorbance in the UV region with the appearance of
another shoulder at about 230 nm after 180 min of electrolysis. At the end of this treatment,
the two bands at 230 and 292 nm persisted, but with very weak intensity, meaning that
most aromatics were removed. For the comparative treatment with a BDD/air-diffusion
cell, Fig. 5b reveals a quicker and total disappearance of the absorbance in the UV region,
with the presence of the shoulder at 230 nm after 60 min of electrolysis. From these
findings, one can infer that aromatic pollutants can be destroyed by Pt(*OH) and
BDD(*OH) in both cells, although more rapidly by the latter oxidant. The fact that only 27
% mineralization was achieved with Pt (see Fig. 2) in contrast to 92 % mineralization
attained with BDD (see Fig. 3a) can then be ascribed to the ability of BDD(*OH) to rapidly
remove the aliphatic products formed from the cleavage of aromatics. This can only be
hardly achieve by the lower amounts of the less oxidizing Pt("OH) formed [12].

A more precise study on the evolution of the aromatics contained in the solution as the
electrolyses proceed was carried out by reversed-phase HPLC for the same two kinds of
systems. For the Pt cell, the chromatogram before the electrolysis exhibited a band at 4.6
min that included a small peak with Amax = 263 nm and lager peak with Amax = 239 nm, as
well as a clear peak at 5.7 min (Amax = 273.5 nm), apart from some other peaks that did not
allow an accurate integration. Peaks at 6.4 min (Anax = 285 nm) and 7.4 min (Amax = 298
nm) appeared during the electrolysis. At 540 min, all the peaks had disappeared except
small quantities of the mentioned peaks with Anax = 239, 273.5 and 285 nm, which then
justifies the remaining absorbance shown in the UV-vis spectrum of Fig. 5a. For the BDD
cell, just some traces of the previous peaks still remained at 540 min, which agrees with the
low absorbance value in the UV region in Fig. 5b.
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Fig. 5 UV-Vis spectra recorded during the AO-H,0O, treatment of 100 mL of 100 mg L™
DOC of chloromethoxyphenols solutions (prepared with 200 mM NaClO) at pH 3.0 by
applying 100 mA cm™ at 25 °C. Anode: a Pt and b BDD.

The aromatic derivatives produced by chlorination of a mixture of guaiacol, syringol and
vanillin after 14 h of exposition to 200 mM NaClO at pH 3.0 and 25 °C were identified by
GC-MS. Fig. 6a shows the identification of up to 14 compounds in the GC chromatogram
of such a solution. Table 1 summarizes the chemical name, molecular formula, and relevant
data of these compounds, which were identified from comparison of their MS spectra with
those of the MS library. Apart from the unreacted amounts corresponding to the parent
molecules guaiacol (1), syringol (2) and vanillin (5), four chlorophenols (6, 8, 12 and 13)
and seven chloromethoxycompounds were found. These latter by-products corresponded to
four chloroderivatives of 1 (3, 4, 7, 11), two chloroderivatives of 5 (9 and 10) and one
condensed molecule of the chloromethoxynaphthalene 14. Surprisingly, no
chloroderivatives of 2 were found, probably because the attack of HCIO on it yielded
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chlorophenols and/or the direct cleavage of its benzenic moiety to form aliphatic by-
products. Fig. 6b highlights that most of these initial compounds disappeared after 540 min
of AO-H,0, with BDD at 100 mA cm, only remaining traces of 13 and 14 as well as of a
new product, 4,5,6-trichloro-3-methoxybenzoic acid (15), coming from 5. This drastic
removal of the aromatics content agrees with the disappearance of the absorbance in the
UV region during this treatment, as depicted in Fig. 5b, as well as with the trends observed
by HPLC, and confirms the effectiveness of this EAOP to treat these kinds of pollutants.
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Fig. 6 a GC chromatogram for the mixture obtained upon transformation of a solution of
guaiacol, syringol and vanillin with 100 mg L™ DOC after exposition to 200 mM NaClO at
pH 3.0 and 25 °C for 14 h. b GC chromatogram for the above solution after 540 min of
AO-H,0, treatment with a BDD/air-diffusion cell at 100 mA cm™ and 25 °C; the inset
panel shows a magnification of the region related to identified species. The compounds
identified by MS in both chromatograms are summarized in Table 1.
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Table 1 Aromatic compounds, along with their molecular formula, retention time and
molecular peak, detected by GC-MS under the conditions of Fig. 6.

Compound Molecular formula t, (min) M*
Guaiacol (1) OH 13.405 124
©/OCH3 4
Syringol (2) OH 16.130 154
H;CO f OCH;,4
Monochloroguaiacols (3) OH 18.830-19.890 158
OCH;,
Cl
on 21.782 192
4,5-Dichloroguaiacol (4)
OCHj,
Cl
Cl
Vanillin (5) o H 22.937 152
é\ow;
OH
2,3,4,6-Tetrachlorophenol (6) OH 25.921 232
Cl Cl
Cl
Cl
3,4,6-Trichloroguaiacol (7) OH 26.135 min 226

cl OCH,

Cl

{%

Cl



3,4,6-Trichlorocatechol (8)

5-Chlorovanillin (9)

5,6-Dichlorovanillin (10)

Tetrachloroguaiacol (11)

Pentachlorophenol (12)

Tetrachlorocatechol (13)

1,5-Dichloro-2,6-

dimethoxynaphthalene (14)

e;

C OH

-
jan)

Cl

a

C OCH;

o]
jest

©)
T

C

C OCH;

O
T

OH

OH

C OCH;

C

a

Cl
OH
C

a a

C
Cl

OH
C

C

@ ®)
- T

a
a

OCH;

a

26.741

27.359

29.094

30.331

30.432

30.602

30.854

212

186

220

262
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256



4,5,6-Trichloro-3- o. OH 31.649 254
methoxybenzoic acid (15) a

cl OCH,
cl

5. CONCLUSIONS

It has been demonstrated that AO-H,O, with a BDD/air-difussion cell was able to
completely mineralize solutions of 100 mg L™ DOC of a synthetic chloromethoxyphenols
prepared after 14 h of exposition to 200 mM NaCIO at pH 3.0 and 25 °C. The
mineralization rate increased with increasing j. This is feasible by the high oxidation ability
of generated BDD("OH) since comparable treatment with a Pt anode gave a very poor
mineralization due to the much lower production of less oxidizing Pt("OH). EF with BDD
did not improved the mineralization rate of AO-H,O, because of the small generation of
*OH from Fenton’s reaction (4) owe to the disappearance of generated H,O, upon reaction
with HCIO. The low oxidation action of “OH in the bulk was observed for EF with Pt. The
direct irradiation of the solution with UVA light caused a certain loss of organic matter,
suggesting the release of volatile products. This phenomenon was also observed when the
solution treated by AO-H,0, with BDD was exposed to UVA light, thus accelerating DOC
abatement. Similar higher mineralization rates were determined by AO-H,0O, with UVA
radiation and PEF using a BDD anode, as expected if this light promotes the photolysis of
some organics that can be mineralized or released to the atmosphere. AO-H,0, with BDD
is then the best EAOP for the remediation of the chloromethoxyphenols solutions in acidic
NaClO media. Inorganic oxychlorine ions like ClIO;™ using Pt and CIO;~ + CIO4 using
BDD were detected in the electrolyzed solutions. A large proportion of initial chlorine was
also lost, indicating the formation of Clyg and other active chlorine species. However, these
species yielded a poor oxidation, particularly in a BDD/air-diffusion cell where BDD(*OH)
Is the main oxidizing agent. UV-vis spectra and HPLC analyses revealed that aromatic
compounds were effectively removed when the solution was degraded by AO-H,0, with
Pt, but much more quickly using BDD. Up to 11 chloroaromatic derivatives of the parent
molecules including four chlorophenols, six chloromethoxyphenols and one
chloromethoxynaphtalene were detected by GC-MS. Only traces of some of these
compounds and of a chloromethoxybenzoic acid were found in the final solution treated by
AO-H,0; with BDD, thus confirming the effectiveness of this EAOP and its potential for
the treatment of pulp and paper mill process waters.
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1. ABSTRACT

Experimental results of electrochemical treatment of acid filtrate effluents from the first
ClO, stage (Do) of kraft cellulose ECF bleaching are presented here. Real industrial
effluents from an eucalyptus based cellulose mill, with no additional supporting
electrolytes, were used here. Stainless steel cathode, and graphite, and DSA-TI/RuO;
anodes were tested, at current densities in the range 1-50 A m™. In all cases, COD, AOX,
and chloride concentrations decreased with electrochemical treatment, reaching 40-50 %
removal after 20 min treatment. The rate of COD removal significantly increased at greater
pH. Significant active chlorine formation from chloride anodic oxidation was also
observed, and no further formation of organic-chlorinated by products was detected.
Experiments conducted with p-chlorobenzoic acid show that significant hydroxyl free
radicals were generated in all tested anodes, with slightly greater effect in the case of
graphite anode. Finally, both mutagenic and genotoxic activity was totally removed by
electrochemical treatment, although toxic intermediates were detected within the first 2
min, at high current densities.

Keywords: electrochemical treatment, cellulose bleaching effluents, DSA anode, graphite
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anode, mutagenic activity, genotoxic activity.
2. INTRODUCTION

Most technological development in cellulose production has been driven by environmental
concerns due to potential impacts on water resources. In particular, pulp bleaching is
carried out to remove residual lignin and impart brightness and whiteness to the pulp,
featuring high water consumption, and colored and toxic organic chlorinated pollutants.
Process modifications, such as oxygen predelignification and elementary chlorine free
bleaching sequences have led to significant reductions in chemical requirements, and in the
toxicity and organic loads in raw effluents.

Additionally, water management and circuit closure have reduced fresh water demand in
cellulose mills from 150 m®/ton to current 30 m*/ton in modern bleached kraft pulp mills.
In Chile, cellulose production has doubled in the last decade, reaching 5 million tons per
year. About half of cellulose production takes place within the Biobio River Basin, located
in southern Chile, with over 300.000 m®/day effluent discharges, together with around 400
ton chemical oxygen demand (COD), and 1.2 ton organic chlorinated compounds
(collectively called adsorbable organic halogens, AOX) daily loads. Such intensive
industrial production represents a significant risk for water quality and water availability,
posing potential impacts on aquatic ecosystems and public health [1-3]. As a result, local
mill plants are under pressure to implement further measures to reduce fresh water
consumption and toxic organic pollutant discharges. Currently bleaching operations
contribute with most of heavily contaminated effluents, and these have been targeted for
segregated treatment with view to reducing organic loads and enabling water recycling.
Those effluents feature high organic load, chronic toxicity, and significant concentrations
of colored and organic chlorinated compounds. Those organic contaminants are difficult to
remove by conventional treatment and advanced oxidation processes have been identified
as interesting options to treat segregated effluents. Various advanced oxidation process
(AOP) alternatives have been researched including ozone, hydrogen peroxide, Fenton and
photo-Fenton, photo catalysis, and electrochemical oxidation [4-14]. The latter is
particularly attractive since little additional chemicals are required, secondary wastes are
minimized, and could benefit from electrical energy surplus in modern cellulose mills.

The mechanism of electrochemical oxidation is rather complex involving the coupling of
electron transfer and chemisorption processes [15]. Basically, direct and indirect oxidation
mechanisms may occur at the anode [16, 17]. Anodes with high electro-catalytic activity
feature direct electrolysis and, oxidation reactions occur on the electrode surface by direct
electron transfer to the anode. In this case, the rate of oxidation depends on electrode
activity, diffusion rate of pollutants and current density. On the other hand, indirect
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oxidation occurs via chemical reactions with electro-generated species [14, 15]. Such
species could be generated from water discharge at the anode such as physically adsorbed
‘active oxygen’ (physisorbed hydroxyl radical (*OH)) or chemisorbed ‘‘active oxygen’’
(oxygen in the lattice of a metal oxide (MO) anode). It has been suggested that the initial
reaction corresponds to the oxidation of water molecules on the anode surface (denoted
here as M), leading to the formation of physisorbed hydroxyl radical (M(eOH)). The
surface of active anodes interacts strongly with (eOH), and then, a so called higher oxide or
superoxide (MO) may be formed:

M +H,O> M(eOH) + H" + ¢ (1)
M(eOH) > MO + H' + e 2
The redox couple MO/M acts as a mediator in the oxidation of organic molecules (R):
MO+R—>RO + M @)
2M(eOH)+R > ROO+ M +2H" +2¢e (3)

Both the electrochemical and chemical reactivity of heterogeneous M(eOH) are dependent
on the nature of the electrode material.

When chloride ions are present in solutions, active chlorine species (mainly Cl,, HCIO
and/or CIO") could be formed from anodic oxidation:

M(eOH) + CI- > M(eOCI) + H" + 2¢~ 4)
M(eOCl)+ CI' > MO+ Cl, +e (5)
M(eOCl)+ CI' > M +Cl,+% 0, + & (6)

Oxidation of dissolved organic pollutant would take place at the bulk solution or near the
anode surface, after reactive oxidant species diffuse out:

Cl, + H,0 > H" + CI" + HOCI (7)
HOCI+R > RO +H'+CI (8)

The rate of bulk organic oxidation reactions is expected to be faster at higher pH, where
more reactive OCI™ ions are present (pK, = 7.44). Then, in this indirect electrolysis
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mechanism, the organic pollutant decomposition rate is controlled by the rate of diffusion
through the stagnant film around the anodes [18].

Hypochlorite could be lost in cathodic reactions, as follows [17] :
OClI" +2H"+2¢ > H,0 +CI 9)

Electrochemical treatment of pulp and paper wastewater has been reported by few
researchers. Most of these studies focused on electro-coagulation/flotation [19-22], and
many electrochemical oxidation works have been conducted on whole effluents, either raw
or after biological treatment. Recently, the application of electrooxidation to treat general
effluents from a pulp and paper plant using a Ti/RuOx —IrOx—TiOx anode and a stainless
steel cathode was reported [18]. Over 70% COD removal was achieved. Nearly 100 %
colour removal from a rice straw paper mill using Pb anodes and steel cathodes has been
recently reported [17]. Also, extensive mineralization of lignosulphonates from synthetic
pulp and paper effluents has been reported using BDD electrodes [34-35].

However, no applications have been reported on segregated bleaching effluents from
elementary chlorine free (ECF) kraft pulp. Segregated effluents could be treated in order to
allow water recycling/reuse in the cellulose production process. In particular, the filtrate
from ClO, acid stage contains high organic pollutant load, organic chlorinated compounds
and, also, chloride ions. The latter could be oxidized in anodic reactions generating active
chlorine species, thus enhancing the degradation of organic matter. Experimental results of
electrochemical treatment of Dy filtrate effluents from bleaching predelignified eucalyptus
pulps using different anodic materials are presented here. Graphite, and dimensionally
stable anode (DSA)-Ti/RuO,, have been assessed as possible cost-effective anodes for
industrial applications. The main contribution of this paper relates to experimental results
using real industrial effluents, without addition of extra supporting electrolytes, and
determination of the effect of electrooxidation on mutagenic activity and toxicity.

3. EXPERIMENTALS AND METHODS

3.1 CHARACTERIZATION OF ACID BLEACHING EFFLUENTS

Effluents from the first stage of ClO, acid bleaching (Do) were collected from a local kraft
pulp mills located at the Biobio Region, Chile. This mill featured elementary chlorine free
bleaching sequence, based on two CIO, (Do and D, respectively), and one intermediate
alkaline oxidative extraction (Eop) stages. The kappa number of unbleached eucalyptus
pulp reaching the first acid (Do) stage was 10 (the kappa number is a direct measure of the
lignin content, and one kappa unit corresponds to 0.13 % w/w). Effluents were sampled at

105



the outlet of Dy washing, where high water consumption (viz. 40-50 m®/ton) was observed.
It must be mentioned that both mills were built more than 40 years ago and, despite
significant upgrading in technology since then, water consumption is still much above
modern standards. After collection, effluents were filtered using 0.45 um polypropylene
membranes [23], and kept refrigerated at temperature below 4 °C. Then, effluent
composition was characterized for BODs, COD, AOX, TOC, pH, sulphate, chloride, active
chlorine and nitrogen, using standard methods [23]. All chemicals used in the study were
analytical grade.

3.2 ELECTROCHEMICAL SYSTEM

Experiments were conducted in batch mode were conducted using two electrochemical
systems. One consisted of three undivided glass electrochemical cells, 0.4 L each, with flat
rectangular electrodes (34 cm?), and mechanical stirring (300 rpm). The other was a high
shear 1 L electro-reactor equipped with cylindrical concentric electrodes (90-120 cm?), and
mechanical stirring (500 rpm). Both electrochemical reactors featured temperature control
by means of a thermostatic bath.

Stainless steel AISI-316 cathodes were used in all runs, whereas graphite, and DSA-
Ti/RuO; (from Tiaano Ltd) were used as anodes. In all cases, an Ag/AgCI electrode was
used as a reference electrode. Power supply was provided by a Potentiostat/Galvanostat
(26 V, £2 A) CH Instruments model 1100 A, featuring digital function generator and data
acquisition software. Coulometric bulk electrolysis technique was used, maintaining
constant potential and recording current as a function of time. A Hanna Instrument
HI9321PT pH meter was used to monitor pH evolution during runs. Temperature was set at
20 °C, with 1-30 min treatment time, and 1-55 A m current density. Tested industrial
effluents used here contained 300-500 (mg L™) chloride ions, and no other supporting
electrolyte or buffer was added. Moreover, most experiments were conducted at the raw
effluent pH, although the effect of neutralization was also assessed. After each run, a
reverse polarity voltage was applied over 5 min, in presence of dilute untreated effluent
solution, to recover any loss of electrode active area during electrooxidation experiments.
Electrodes were thoroughly washed with distilled water before each run. All experiments
were performed in triplicate runs.

Anodic generation of chlorine-related oxidant species was determined as total Cl,
equivalent, using the N,N-diethyl-p-phenylenediamine (DPD) colorimetric method [23].

In order to assess the effect of anode materials on electrogeneration of hydroxyl radicals,
additional experiments were conducted using p-chlorobenzoic acid (pCBA), a widely used
compound that rapidly reacts with hydroxyl radicals. A model aqueous solution containing
3x10° mM pCBA initial concentration, and 0.05 M Na,SO, as supporting electrolyte was
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used in those experiments; NaOH 0.1 M was added to adjust pH. pCBA was assayed
following procedures reported elsewhere [24].

3.3TOXICITY MEASUREMENTS
3.3.1 Genotoxic effects

This assay is suitable to detect genotoxicity in environmental samples [25]. B. subtilis 1652
rec(+) and B. subtilis 1791 rec(-), cultivated by 18 h, were selected as reference strains.
Tubes with 2 ml of soft agar (2 parts of nutritive broth per 1 part of nutritive agar) were
maintained at 45 °C with 100 pl for each culture. A sample of 100 pl was tested in agitated
solutions and poured on the nutritive agar dishes, and later incubated at 37 °C for 24 h. The
diameter of inhibition hales were measured, and genotoxic activity was determined
establishing the ratio between the survival DNA-repair-recombination proficient strain
rec(+) and the deficient strain rec(-).

3.3.2 Mutagenic effects

Mutagenicity analyses were conducted using Salmonella typhimurium (TA-98 and TA-100
strains) microsomal test, according to the method proposed by Ames [26, 27]. Salmonella
typhimurium TA-98 and TA-100 strains were kindly supplied by Dr. P. Sénchez,
(CETEBS, Sao Paulo, Brazil), and all tester strains were routinely checked for confirmation
of genotypes. Simultaneous tests for spontaneous reversion, positive control reversion (ie.
the reversion ratio by the action of a known mutagenic agent), and tester strain viability
were performed with each experiment. Viability counts averaged 9x10™ colony forming
units (CFU) dm™. All assays were performed with and without metabolic activation, using
an exogenous metabolic system consisting of a tissue homogenate of rat liver supernatant
(S9), provided by Molecular Toxicology Inc (Moltox, Boone, NC). Assays were conducted
in triplicate plates per dose level. A minimum of five doses per sample were tested. After
72 h incubation at 37 °C the number of revertants was determined. Mutagenicity was
expressed in terms of the number of revertants per litre. The sample Mutagenicity Ratio
(MR) was estimated as the ratio between the number of revertants in the sample and the
number of spontaneous natural revertants. A positive response was considered when MR
was greater than 2, and a clear dose-response trend over three or more doses. A sample was
classified as negative if neither criterion was satisfied and marginal if only one criterion
was met.

3.4 EFFLUENTS CHARACTERIZATION

Table 1 summarizes the chemical composition of sampled raw eucalyptus Dy bleaching
effluents. These values correspond to composite samples obtained over a two weeks period,
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and could be regarded as representative of normal operating conditions. In general,
concentrations correspond to typical levels found in raw acid effluents from hardwood
species, except in the case of COD that is above reported values [28]. This could be
attributed to the relatively high lignin content of unbleached predelignified pulps obtained
in this particular mill. The kappa number of unbleached pulp fed to the D, stage was around
12, and 10-20 kg lignin / ton of treated pulp were oxidized and dissolved from eucalyptus
as a result of the oxidizing action of ClO, pulp at the Dg stage. During the sampling period,
ClO; loads to acid bleaching reactors ranged 20-30 kg / ton pulp, measured as active
chlorine equivalent. In bleaching reactions, most chlorine atoms were reduced to chloride
ions, and some bound to organic molecules (measured as AOX). Finally, the BODs/COD
ratio averaged 0.22, reflecting the poor biodegradability of those effluents.

Table 1: Chemical composition of Dy stage bleaching raw effluents eucalyptus pulp.

Parameter gm? kg / ton (air dry)
AOX 10£3 0.15
COD 1,370 £ 180 21.0
BOD5 290 £ 69 4.5

N-total 1.1+£0.2 0.02

Sulphate 1.1+01 0.02

TOC 820 + 160 12.3

Chloride 404 £ 20 6.1

Total phenols 8x1 0.12
Conductivity, pS cm™ 2,200 + 300 -
pH 3.0+04 -

4. RESULTS AND DISCUSSION
4.1 COD REMOVAL BY ELECTROCHEMICAL OXIDATION

Figure 1 illustrates the effect of anode material on the removal of COD by electrochemical
treatment of Dy eucalyptus bleaching effluents. Under conditions used here, 27 — 36 %
COD was oxidized after 12 min treatment at pH 3, with graphite anodes achieving slightly
greater removal. It must be emphasized that no pH adjustment was made, allowing
electrochemical treatment to proceed at the original raw effluent pH. Interestingly, pH
remained fairly constant during all runs despite significant evolution of H, gas from
cathodic H* reduction reaction. This finding suggests that the rate of cathodic H*
consumption equals the rate of H* generation from anodic reactions (see equations (1) to
(8), above). Moreover, when electrooxidation runs were conducted setting initial pH at
around 6.8, COD conversion showed greater extent than at pH 3, reaching up to 50 — 55 %
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removal, probably due to the presence of highly reactive hypochlorite, as discussed below.

In all cases, the COD removal rate decreased after 8 min treatment. Anode fouling due to
formation of polymeric compounds could be responsible for the observed reduction in COD
removal rates. As reported elsewhere, formation of polymeric substances resulting from
electrooxidation of highly substituted phenols are thought to reduce the anodic surface
reactivity [36]. In this respect, lignin derived phenols show a high degree of substitution
and are likely to lead to passivating effects. These effects could be more pronounced under
conditions of low current densities, as used in this study.

1

0,8 -
L=}
8056 b
e,
— ~~DSA pH 3.0
504 -
O -+ Graphite pH 3.0
02 —«+-DSApH 6.8
—= Graphite pH 6.8
U T T T T T T
0 2 4 6 8 10 12 14

Time (min)
Figure 1: Removal of COD from Dy eucalyptus pulp bleaching effluents. Stainless steel
cathode. Current density 2-40 A m™, 20 °C, pH 3.0 and 6.8, [COD],= 1040 mg dm,

As seen in Table 2 below, 42% COD removal was attained after 20 min treatment,
accompanied by a slight increase in BODs. However, differences between observed BODs
values were not statistically significant. Increases in biodegradability after oxidation of
complex effluents have been reported elsewhere [32], due to the generation of low
molecular weight fatty acids from extensive electrooxidation of complex molecules. It
seems that greater treatment times would be required to achieve such levels of oxidation
under conditions used here.

Similarly, observed TOC reductions were not statistically significant, indicating that no
mineralization occurred under conditions used here. Extensive TOC reduction during
electrooxidation of synthetic lignosulphonate effluents using BDD electrodes has been
reported [34-35]. Such experiments were conducted using 2.5-5 g dm™ Na,SO./NaCl as
supporting electrolyte, and current densities in the range 300-600 A m™, as compared with
0.7 g dm™ Na,;SO/NaCl, and 1-55 A m? used here. It must be mentioned that treated
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segregated bleaching effluents are intended to be recycled to the pulp production process;
therefore, no additional supporting electrolyte was added to the influent, because increased
concentration of inorganic ions could affect product quality.

In order to shed some light on the mechanism of COD removal by anodic electrooxidation,
possible mass transfer limitations were experimentally assessed using graphite anode.
Figure 2 shows COD removal under different stirring condition (50-500 rpm). Clearly,
COD removal increased from 11 % to 36 % as the impeller rotational speed increased from
50 to 500 rpm, confirming that the process was controlled by diffusion through the
interfacial layer around the electrodes. The diffusion layer thickness decreased as a result of
improved mixing conditions promoted by greater impeller rotational speed. This enhanced
the transfer rate of organic pollutants and active chlorine molecules to and from the anode
surface [17]. Above 350 rpm, that effect became less pronounced.
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Table 2: Effect of electrochemical treatment on genotoxic and mutagenic activity of acid (Do) bleaching effluent. Electrolysis at 20 °C,
pH 4.9, and 50 A m™. Stainless Steel cathode, and DSA-Ti/RuO, anode

COD BODs TOC AOX Genotoxic Activity Mutagenicity Ratio
-3 -3 -3 -3 . -
omyemy o emy - em el LRO) o5 Togrse T100 T100+59
Raw Effluent 1370 + 91 290+52 820+160 10=+1 1.51 1.9 1.9 2.8 2.6
2 min treat. 1300 + 68 275+35 818+162 10+1 1.42 1.9 1.9 34 2.7
5 min treat. 930 £ 65 303 + 38 814 +171 9+1 1.13 14 1.6 19 19
10 min treat. 890 + 67 318+49 810+145 8=+1 1.11 0.9 1.0 1.9 1.8
15 min treat. 850 + 61 322 +44 730 £ 115 71 1.05 0.7 0.8 1.7 1.8
20 min treat. 790 + 52 327+42 720+123 61 1.03 0.7 0.7 1.8 1.7
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Figure 2: Effect of impeller rotational speed on COD removal from Dg eucalyptus pulp
bleaching effluents. Stainless steel cathode. Graphite anode. Current density 20-40 A m™.
20 °C, [COD]o= 1040 mg dm.

Since acid bleaching effluents contained around 400 (g m™) chloride, anodic oxidation may
generate active chlorine species (eg. chlorine, hypochlorite, chlorate) [29]. As shown in
Figure 3, both DSA and graphite anodes were able to oxidise chloride ions, and
concentrations rapidly decreased to around 50 % within the first 2 min of electrochemical
treatment in both cases. DSA and graphite anodes yielded similar results, indicating that
chloride oxidation to active chlorine species would proceed via direct oxidation
mechanism, and anodes act as electron sink in those reactions. As chloride ions
disappeared, active chlorine species were formed.

Mass balances indicate that 24 % initial chloride is not accounted for by active chlorine
measurements. This is due to unavoidable losses of chlorine gas during electrolysis. No
dissolved chlorate was detected in assayed samples. Formation of active chlorine from
chloride electrooxidation has been associated with mechanisms shown in equations (4) and
(6) and the distribution of Cl,, HCIO and CIO™ depends on pH. At pH <4, Cl, and HCIO
predominates, whereas at alkaline pH CIO™ will be the main active chlorine specie. The
increase in the rate of COD removal at pH 6.8 measured here could be directly associated
to indirect oxidation of organic pollutant involving HCIO, that is more reactive than Cl,.
Electrooxidation of chloride ions on graphite anodes has been shown to be responsible for
the indirect oxidation of dyes [15, 16, 30]. As discussed below, the increase in the rate of
COD removal at higher pH could also be associated with greater generation of hydroxyl
radicals at the anode surface.
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Chloride removal and active chlorine formation rates decreased after a couple of minutes,
probably due to hypochlorite cathodic reduction to chloride under acid conditions, as
shown in Equation (9).

1,0
== Chloride - Graphite
-~ Chloride - DSA
008 1 = Active Chlorine - DSA
3 -+ Active Chlorine - Graphite
o
=06
o,
~ o
80,4 — 0
o . A —
S * -4 - - r —
=0,2 -
0,0 T T T T T T 1
0 2 4 6 8 10 12 14
Time (min)

Figure 3: Removal of Chlorine ions from Dy eucalyptus pulp bleaching effluents. Stainless
steel cathode. Current density 20-40 A m™. 20 °C, pH 3.0, [CI]o= 13 mM.

Despite the formation of active chlorine species, no increase in AOX was detected. On the
contrary, as seen in Table 2, AOX concentration started to decrease after 2 min treatment,
with around 40 % removal after 20 min treatment

Additionally, preliminary experiments were carried out in order to identify the involvement
of free radical mechanisms. Figure 4 shows results of electrochemical treatment of a model
effluent containing dissolved p-chorobenzoic acid (pCBA), which has been widely
employed as a probe compound for *OH production. Both, DSA and graphite anodes were
able to oxidize pCBA, although graphite showed greater effect on radical formation than
DSA.

These experiments were conducted at pH 6.8 to favor radicals formation. It has been
suggested that the reaction pathway of *OH after being produced at the electrode surface
(M in reaction (1), above) depends on the chemical interaction between the electrode
surface and *OH. In the case of non-active anode, the surface acts as an electron sink and
has no interaction with *OH. Thus, the *OH on a non-active electrode preferentially
diffuses to the bulk solution to react with any oxidizable species (R) either adsorbed on or
in the vicinity of the anode surface (as seen in reaction (2), above) [31]. The finding that the
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pCBA degradation was much faster at graphite anode than at DSA would confirm that
graphite features non-active characteristic, which allows *OH to diffuse out and participate
in reactions with pCBA in the bulk solution.

163
0,8
L=
<L 1
(i1}
o 0.6 1
2
E 0,4 -
O -~DS3A-Ti/RuO2 anode
[= 3
= i
02 - Graphite anode
D T T T T T T T
0 2 4 6 8 10 12 14 16

Time (min)

Figure 4: Decomposition of p-chlorobenzoic acid due to hydroxyl free radicals electro-
generation. Stainless steel cathode. Current density 50-58 A m™. Initial [pCBA] = 3x10°
mM, 20 °C, pH 6.8.

4.2 EFFECT ON EFFLUENT TOXICITY

As seen in Table 2, raw acid Dy bleaching effluent presented genotoxic activity, indicated
by a Rec(+)/Rec(-) ratio above 1.2, that is considered a clear indication of DNA damage
due to the presence of genotoxic agents. Such genotoxic activity disappears after 5 min
electro-treatment, when around 30% COD had been removed.

Mutagenic responses were obtained from cultures at 5 different dose levels (0.2-2 cm™), in
absence and in presence of S9 homogenate. Results show that the raw Dy effluent and all
treated samples presented a negative mutagenic response (ie. MR<2) when TA98 strain was
used. Therefore, no frame-shift mutation mechanism was induced by contaminants present
in those samples. Identical results were obtained when assays were conducted in the
presence of S9 metabolic activator, indicating that no pro-mutagenic chemicals were
present in any sample tested here.

On the other hand, the raw effluent showed a clear mutagenic response when TA100 strain
was used, both in the absence and presence of S9 metabolic activation. Similar results were
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observed in the case of samples subjected to 2 min treatment. Such mutagenic response was
undetected by TA100 assay in samples obtained at greater treatment times. TA100 strains
detect mutagenic activity by a base pair substitution mechanism, and the positive response
to S9 homogenate indicates the presence of a direct-acting mutagen. These findings are in
agreement with literature reports showing that quinonic and other related aromatic
compounds present in bleaching effluents are mutagenic to Salmonella TA104 strain [33].

5. CONCLUSIONS

This study presents novel experimental results showing that electrochemical oxidation
could be used to treat acid bleaching cellulose industrial effluents, with view to water
reclamation. Real industrial effluents with no additional supporting electrolytes were used
here.

Both, graphite and DSA-Ti/RuO, anodes could be used with similar results, although
graphite achieved slightly better removal rate. Indirect oxidation mediated by reactive
anodic hydroxyl radicals and active chlorine species generated from anodic chloride
oxidation seems a plausible mechanism. Experimental results show that COD, AOX and
chronic toxic activity could be removed by anodic oxidation of organic pollutants. The
presence of chloride ions in acid bleaching effluents did not lead to formation of new
organic chlorinated molecules; on the contrary, active chlorine oxidants enhanced the rate
of COD removal and aromatic ring oxidation without chlorination. Finally, electrodes
fouling must be dealt with in order to achieve sustained COD removal rates.
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1. ABSTRACT

This paper reports experimental results on the use of electrochemical oxidation to reduce
the organic load in ultrafiltration permeates from cellulose bleaching effluents. Alkaline
and acid bleaching effluents from industrial production of ECF bleached kraft cellulose
from pinewood were treated by ultrafiltration at 20 kDa, 10 kDa and 1 kDa, using a
laboratory scale high performance UF unit. Electrochemical treatment of UF permeated
was conducted in a dual cell electro-reactor, featuring stainless steel cathode, and graphite,
DSA-RuO, and DSA-Pt anodes. Experiments were conducted under potentiostatic
conditions, at 2 V with current densities in the range 1-5 A m™, and without any additional
supporting electrolyte. Depending on process conditions, 32-80 % COD removal was
obtained, with specific energy consumption below 3 kwWh Kg* COD removed; and DSA-
RuO; showed better performance. It is concluded that electrochemical removal of residual
COD present in acid and alkaline permeate streams is technically feasible, without addition
of supporting electrolyte. Although no additional supporting electrolyte was added,
reasonable COD oxidation was achieved, with low specific energy consumption. Larger
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treatment time, and current densities would be necessary to achieve greater COD removal.

Keywords Electrooxidation, cellulose acid and alkaline bleaching effluent, DSA anodes,
UF permeate.

2. INTRODUCTION

Cellulose production involves high water consumption, mainly for washing and thermal
operations. Environmental pressures have led to process modifications to reduce fresh
water requirements. State-of-the-art technologies achieve fresh water demands around 30
m?3/ton bleached cellulose, mainly by recovering thermal water and improving washing
operations [1, 2]. However, demand in large plants is still too high and there is great
concern about negative environmental impacts, particularly in regions affected by water
stress. For example, in Chile most bleached cellulose mills are located within the Biobio
Region, where climate change has led to serious reductions in hydrological resources.
Although modern plants feature oxygen predelignification, elementary chlorine free (ECF)
bleaching and improved washing systems, pressures on water quality and availability may
reach critical levels in the near future.

Currently, efforts are being made worldwide to further reduce washing wastewater flows
from bleaching operations in cellulose manufacturing. These effluents not only account for
a significant fraction of total wastewater (viz. 10-40 m*ton pulp, depending on process
efficiency), but also feature high organic, and free chloride loads. On the other hand,
bleaching effluents represent a source of organic and inorganic compounds, with a potential
to be recycled to the chemical recovery system. However, the presence of chloride ions
limits the feasibility of such option, due to potential corrosion problems in the high pressure
recovery boiler. In this respect, membrane separation technologies could be used to reclaim
water and chemicals from cellulose bleaching effluent streams, as new low cost membranes
are being successfully tested in various industrial applications, including sea water
desalination [3-11].

Membrane separation techniques have been applied in the pulp and paper industry for more
than two decades, in the purification of process water for both recycling and pollution
control. Microfiltration (MF), ultrafiltration (UF) and reverse osmosis (RO) have been
tested in the treatment of effluents from recycled paper mills [7], and integrated pulp and
paper plants [5, 6, 12]. Moreover, membrane processes have also been applied to bleaching
effluents from traditional chlorine-based bleaching plants, and modern elementary chlorine
free (ECF) and totally chlorine free (TCF) mills [3, 13-18].

However, despite substantial reductions in organic loads, permeates from ultrafiltration still
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contain potentially harmful compounds, that could affect product quality and/or pose
significant environmental and human health risks [19]. In this respect, the application of
advanced oxidation processes has proven to be technically applicable for the removal of
toxic materials in bleaching effluents [20, 21]. Particularly, advanced electrochemical
oxidation processes (AEOP) is an attractive alternative to remove such contaminants,
enhanced by the existence of in-plant low cost surplus electricity in modern cellulose mills
[22]. Moreover, little additional chemicals are required, and secondary wastes are
minimized.

In particular, acid and alkaline bleaching effluents could be separated at source and subject
to membrane filtration and subsequent electrooxidation. Highly concentrated retentate
could be recycled to the chemical recovery system, and electro-treated permeates may be
suitable for water reuse. The effectiveness of such processes strongly depends on effluent
composition, type of electrodes, current density, voltage, exposure time, among other
factors.

The mechanism of electrochemical oxidation is rather complex involving the coupling of
electron transfer and chemisorption processes [23-25]. Comninellis [23] suggested that the
initial step corresponds to the oxidation of water molecules, leading to the formation of
hydroxyl radicals (¢OH). In the case of non-active anodes, such as PbO,, SnO,, and BDD,
there is a weak interaction between the hydroxyl radical and the anode surface, allowing a
direct reaction with organic molecules (R), leading to extensive oxidation. Alternatively, in
the case of active electrodes, a strong interaction occurred between the hydroxyl radical and
the anode active sites, forming a so-called higher oxide or superoxide (MO). This reaction
is favored when higher oxidation states are available for a metal oxide anode, above the
standard potential for oxygen evolution (ie. 1.23V vs SHE), such as RuO, and Pt. In
presence of organic molecules, the redox couple MO/M acts as a mediator in the oxidation
reactions. Reactions described above compete with side reactions leading to oxygen
evolution, thus reducing the efficiency of organic matter electrooxidation.

When chloride ions are present in solutions, such as in bleaching effluents, active chlorine
species, mainly Cl,, HCIO and/or CIO™, may be formed from anodic oxidation, and
enhance the oxidation of organic compounds [26]. Oxidation of dissolved organic
pollutants would take place at the bulk solution or near the anode surface, after reactive
oxidant species diffuse out. The rate of bulk organic oxidation reactions is expected to be
faster at higher pH, where more reactive OCI ions are present (pK, = 7.44). On the other
hand, hypochlorite could be lost in cathodic reactions [25]. Although active anodes present
lower oxygen overpotential than non-active anodes, the former feature lower costs and
longer life time, two important attributes for industrial scale applications [28].
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Most studies on applications of electrochemical treatment of pulp and paper wastewater
have focused on electro-coagulation/flotation [27, 29-33], mostly on whole effluents, either
raw or after biological treatment. Recently, the application of electrooxidation to treat
general effluents from a pulp and paper plant using RuO; coated titanium oxide anode, and
stainless steel cathode was reported [26]. Around 64 % COD removal was achieved, with
power consumption in the range 5-10 kWh kg™ COD removed, at 3.6V and 25 mA cm™,
using 3 g dm™ NaCl as supporting electrolyte. Black liquor rich effluents from a rice straw
paper mill was treated using Pb anodes and steel cathodes [25]. Nearly 100% color and 97
% COD removal were achieved, with power consumption around 3 kWh/kg COD, at 7 mA
cm? in presence of 2.5 g dm™ NaCl. Also, extensive mineralization of lignosulphonates
from synthetic pulp and paper effluents has been reported using BDD electrodes [34, 35].
Similar BDD anodes were used in a kinetic study of synthetic lignin effluents with 2.5-5 g
dm™ of bulk electrolyte, at 30-60 mA cm™ [34]. Up to 90 % COD removal was achieved
when whole effluents from a paper mill were treated using Ti/Co/SnO,-SB,0Os three
dimensional electrodes, at 167 mA cm™ and 15 g dm™ NaCl [36].

However, no applications have been reported on UF permeate from segregated ECF kraft
pulp bleaching effluents. Moreover, in most studies bulk electrolytes are added to increase
the solution conductivity, impairing the downstream water recycling/reuse potential in the
cellulose production process, due to detrimental effects on product quality.

This paper presents experimental results of electrochemical treatment of acid and alkaline
UF filtrate effluents from bleaching of predelignified pine pulps. Untreated effluents, as
well as permeates from UF membranes (20 kDa, 10 kDa, and 1 kDa cut-off) were assayed
here. No additional supporting electrolyte was added, and electrooxidation experiments
were conducted at relatively low current densities. Graphite and dimensionally stable
(DSA) anodes coated with RuO, and Pt, and steel cathode were assessed here as possible
cost-effective electrodes for this particular industrial application.

The main contribution of this paper relates to new experimental results on electrochemical

oxidation using real industrial effluents, pretreated with UF membranes, without addition of
extra supporting electrolytes, at low current densities.

3. EXPERIMENTALS AND METHODS
3.1 BLEACHING EFFLUENTS

Bleaching effluents were obtained from a kraft pulp mill located at the Biobio Region,
Chile, featuring a daily production capacity of 1,200 ton bleached kraft cellulose from
pinewood. An elementary chlorine free (ECF) bleaching sequence (Figure 1), based on
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three CIO; stages (Dy, D1, and D», respectively), and one intermediate alkaline oxidative
extraction (Eop) Stage, is used to achieve brightness over 90°1SO. Pinewood (Pinus radiata)
is cropped from industrial plantations with 20 year rotation. Pine wood chips are digested in
an extended cooking continuous reactor, and the resulting unbleached pulp is subjected to
oxygen predelignification, before entering the bleaching stage. The lignin content of
predelignified pine pulp fed to the first acid (Do) stage is around 1.3 % weight (ie. a kappa
number around 10).

UNBLEACHED ‘
PULP ™
—
WASHING
"
ACID ALKALINE
BLEACHING BLEACHING
EFFLUENTS EFFLUENTS

TYPICAL ELEMENTARY CHLORINE FREE BLEACHING SEQUENCE

Figure 1: Typical Elementary Chlorine Free (ECF) Bleaching Sequence, featuring three
ClO; stages (D), and one Alkaline Oxidative Extraction with O, and H,0; (Eop).
Countercurrent washing of acid stages.

Effluents were sampled from the filtrate lines of Do, and Eop rotatory washers, cooled down
below 4 °C, and stored for further processing. Previous to ultrafiltration runs, suspended
solids were removed by filtration at 1 pum, using an Alfa Laval Mini-Lab 10DDS, with
cellulose membranes.

It must be mentioned that the washing of pulps after each CIO, stage operates
countercurrently to the bleaching line, ie. fresh water is used in the last acid stage (D); the
corresponding filtrate is used as the washing water in the D; stage, and its filtrate is used to
wash the D,. Therefore, the collected acid effluent accounts for all three acid washing
stages.

Both alkaline and acid effluents were filtered in the ultrafiltration unit described below, and
the resulting permeate was subjected to electrooxidation under different conditions.

Effluents composition were characterized for BODs, COD, pH, chloride, and color using

standard methods [37]. Conductivity and pH were measured using a Meter Hanna
Instruments model EC 15, and pH/ORP/SE Meter Hanna Instruments model HI 3221,
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respectively. Anodic generation of chlorine-related oxidant species (ie. active chlorine) was
determined as total Cl, equivalent, using the N,N-diethyl-p-phenylenediamine (DPD)
colorimetric method [37]. All chemicals used in this study were analytical grade from
Merck SA.

3.2 MEMBRANE SEPARATION TECHNIQUES
An Alfa Laval DSS LabStak® M20 featuring a stainless steel housing for flat membranes
was used here. The following Alfa Laval flat membranes (0.18 m? total filtration area) were

used to filter bleaching effluents:

Table 1: Ultrafiltration flat membranes used in this study.

Molecular Membrane Material Hydraulic Volume
weight permeability at 6 bar ~ Reduction Factor
Cut-off (kDa) (dm®m?bar’h™) (VRF)
20 Fluoropolymer 90 10
10 Hydrophilic Polysulphone 125 6
1 Fluoropolymer 4 4

During UF, a cross-flow of 12 dm® min™ was maintained all through the run using a high
pressure Hydracel D-10 pump supplied by Wanner Engineering Inc. Volume reduction
factors, defined as the ratio between the initial feed volume and the final retentate volume,
is also shown in Table 1.

Two different filtration strategies for the alkaline bleaching effluent were tried in this study,
as follows:

Case 1: the suspended solids-free alkaline bleaching effluent was filtered through the
20kDa membrane. In turn, the 20 kDa permeate was filtered through the 10 kDa membrane.

Case 2: the alkaline bleaching effluent was directly filtered through the 1 kDa membrane.

On the other hand, acid bleaching effluents were directly filtered through 10 kDa and 1 kDa
acid-resistant polyether sulphonate membranes.

3.3 ELECTROCHEMICAL SYSTEM
Electrochemical experiments were conducted in batch mode using two 0.25 dm?® Pyrex

divided cells electro-reactors, with 1 % agarose and 4M KNOj3 solution as a saline bridge
(386 mS cm™). Each cell featured flat rectangular electrodes (around 40 cm?), temperature
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control, and mechanical stirring (300 rpm). Stainless steel AISI-316 cathodes were used in
all runs. Graphite, DSA Ti/Pt and DSA-Ti/RuO,. DSA anodes were purchased from
Magneto Special Anodes B.V., The Netherlands. Both DSA-Ti/Pt and DSA-Ti/RuO;
anodes were made of a Ti substrate, coated with 1 pum thick Pt and RuO, layers,
respectively. An Ag/AgCl CH Instruments model CHI 111 electrode was used as a
reference electrode. Power supply was provided by a computer controlled
Potentiostat/Galvanostat (26 V, £2 A) CH Instruments model 1100 A, featuring digital
function generator and data acquisition software.

Typically, constant potential was kept during each run, and current, temperature and pH
were recorded as a function of time. Experiments were conducted at 20 °C, and 2 V, over
1-60 min treatment time, with current densities within the range 1-50 Am™. Tested
industrial effluents used here contained 60-300 mg dm™ chloride ions, with electrical
conductivity in the range 0.9-2.1 mS cm™. No additional supporting electrolyte was added
in bulk electrolysis experiments, and no pH adjustment was made, in order to keep as close
as possible to real plant operating conditions.

After each run, a reverse polarity voltage was applied over 5 min, in presence of dilute
untreated effluent solution, to recover any loss of electrode active area during electro-
oxidation experiments. Electrodes were thoroughly washed with distilled water before each
run. All experiments were performed in triplicate runs.

3.4 VOLTAMMETRY EXPERIMENTS

Linear sweep voltammograms were obtained here as standard electrochemical
characterization for graphite, and DSA electrodes. The potentiostat was connected to the
electrochemical cell, using Ag/AgCl as the reference electrode. Single linear sweep were
conducted at 0.1 V s, within 0-3 V, at 20 °C. Ultrapure water, untreated acid and alkaline
effluents, and 0.5 M Na,SO,4, 0.5 M H,SO, and 0.5 M NaOH solutions were used in
voltammetric experiments.

3.5 CALCULATION OF ELECTRODES EFFECTIVE AREA

The geometrical area may differ from the effective area available for electrochemical
reactions. The effective anode area was estimated using the Cottrell equation [38]. Under
conditions of mass-transfer controlled current, an instantaneous step change in potential

yields a current-time response described by the Cottrell equation for planar electrode, as
follows [38-40]:

I=nFACD%r”t"
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where:

| = current intensity (Ampere)

n = number of electrons transferred/molecule
F = Faraday's constant (96,485 C mol ™)

A = electrode area (cm?)

D = diffusion coefficient (cm? s™)

C = reducible analyte concentration (mol cm™)

A linear plot I vs t yields a straight line with slope m=n F A C D*x*, and calculation of
the effective electrode area is straightforward if the other variables are known:

A=mn'F'C'D”n"

Here, potassium ferrocyanide was used as the reducible analyte and one electron was
transferred per molecule according to the anodic half reaction:

Fe(CN)s® + & > Fe(CN)s™

A 1 mM potassium ferrocyanide dissolved in a 0.1M potassium chloride was subjected to
0.1 V over 60 s, at 25 °C. Diffusion coefficients for potassium ferrocyanide and
ferricyanide at 25 °C in a 0.1M potassium chloride solution were set at 6.50 107 and 7.62
107® cm? s, respectively [40]. Experiments were conducted in quadruplicate for each
anode.

Experimental results (not shown here) showed a very good linear fitting in the linearized
Cottrell equation (R*>0.999), yielding the following anodic effective surface areas:

Graphite anode = 43.1 + 0.3 cm?
DSA-RuUO, =38.2+0.2 cm?
DSA-Pt = 40.5 + 0.4 cm?

4. RESULTS AND DISCUSSION

4.1 EFFLUENTS CHARACTERIZATION

Tables 2 and 3 summarize the chemical composition of untreated and UF filtered effluents
for alkaline and acid bleaching lines, respectively. These values correspond to composite
samples obtained over four consecutive days, under plant average operating conditions. In

general, acid effluents showed much greater concentrations of chloride ions and phenols,
and electrical conductivity, whereas the alkaline effluent was highly colored. More than 96
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% of such colored material was retained by the 20 kDa membrane, yielding an almost
colorless permeate. These results show that large molecular weight compounds are mostly
responsible for color in bleaching effluents.

The retentate from the 20 kDa UF membrane accounted for about 67 % of original alkaline
effluent COD mass and is a suitable candidate for straight recycle to the plant recovery
system. Filtration of the 20kDa permeate stream through the 10 kDa UF membrane further
separated larger organic molecules. COD concentration factors of 1.5, 3.3, and 1.4 were
obtained for UF filtration through 20 kDa, 10 kDa and 1 kDa, respectively. In the case of
acid bleaching effluents, COD concentration factor of 1.8, and 1.5 were found for 10 kDa
and 1 kDa UF filtration, and fouling problems prevented greater separation efficiency.

The rest of organic parameters followed similar patterns; however, chloride concentration
remained unaffected by those UF filtration processes. As expected, all retentate streams
presented lower [BODs] to [COD] ratio, reflecting the poor biodegradability of larger
organic by-products of lignin oxidation during pulp bleaching.
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Table 2: Effluents chemical composition Alkaline Bleaching Effluents

Untreated Permeate  Retentate  Permeate  Retentate  Permeate  Retentate
20 kDa 20 kDa 10 kDa 10 kDa 1 kDa 1 kDa

COD (g m?) 640+70 380+40 41004510 375+40 622+65 296+31 1156+210

BODs (g m®) 200+94 175+30 11204250 190+37 175+72 150+28 250+ 78
Total Phenols (g m™) 6+2 7+3 15+6 5+1 9+2 4+2 8+3
Chloride (g m™) 72+11  70+10 69+10 68+10 70+12  69+11 68+ 9

Color (CU) 500+50 11+ 2  980+66 8+2 12+2 10+2  934+65

pH 100+1.2 91+11 89+10 81+08 80+04 84+03 85+04

Conductivity (mScm?)  1.2+01 11+01 18+03 10+02 14+02 09+02 16405

Table 3: Effluents chemical composition Acid Bleaching Effluents

Untreated Permeate Retentate Permeate Retentate

10 kDa 10 kDa 1 kDa 1 kDa
COD (g m?®) 540+45  427+51  680+87  273+34  640+71
BODs (g m?) 123+65  205+48  102+45  130+28 140465
Total Phenols (g m™) 11+3 5+ 2 16 + 4 3+1 14+4
Chloride (g m?) 264+36  277+28  271+30  279+31  265+28
Colour (CU) 252+ 21 56 + 8 350 + 26 60 + 11 531 + 42
pH 27408 29+07 27403 30+07 29403

Conductivity (mScem™)  21+03  1.7+02 23+04 17+04  24+05

127



4.2 VOLTAMMETRY

Figure 2 shows a typical voltammograms resulting from a linear sweep at scan rate of 0.05
VI/s, in a 0.5 M Na;SO, aqueous solution. The three tested anodes showed quite different
responses to the applied potential. Graphite and, to a lesser extent, DSA-RuO, presented
electrical activity at low potentials, whereas DSA-Pt remained inactive at potentials below
that of oxygen evolution. At very low potential, Ru oxide seems to experience reduction, as
shown by the negative current. These results would indicate that graphite is more unstable
than DSA anodes and, depending on costs, would not less suited for industrial
implementation than DSA anodes. All cyclic voltammograms show significant differences
between forward and backward peak potentials, illustrating the highly irreversible nature of
the chemical processes occurring during effluents electrolysis.

Voltammetry. 0.5M Na2504. ScanRate 0.1 V/s. 100 m5/cm
0.25

0.20 | {a) Graphite

0.15

(b) DSA-RUD,
0.10 -

Current [(A)

0.05

0.00

T T T T T T T
0.2 0.4 0.6 0.8 1 12 14 16
-0.05 - Potential (V)

-0.10

Figure 2: Linear Sweep VVoltammetry. 0.5 M Na,SO,, at 0.05 V s™ Scan rate. Stainless
Steel Cathode. Graphite, DSA-RuO, and DSA-Pt anodes. Ag/AgCI reference electrode.

4.3 ELECTROOXIDATION OF ALKALINE BLEACHING EFFLUENTS

Results of electrooxidation of alkaline bleaching streams are reported in Table 4 and
Figures 3 to 6. Since no additional bulk electrolytes were added to the effluents,
conductivities were within 1-2 mS cm™, mainly due to the presence of chloride, sulphate
and sodium ions released to effluents from different operations in cellulose production.

As seen in Table 4, current densities below 5 A m were obtained here, which are much

lower than most reported works on industrial wastewater electrooxidation [26, 32, 35, 41,
42].
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Figure 3 shows COD removal from untreated alkaline effluent as a function of electrical
charge, using graphite, DSA-RuO, and DSA-Pt anodes. Both DSA anodes showed similar
performance, with 34-38 % COD removal after 1 h treatment, and a specific energy
consumption below 1 kwWh kg COD removed. Graphite anode removed less than 30 %
COD during the same treatment period. The anodic cell pH showed a sharp reduction
during the first 20 min (equivalent to an accumulated electrical charge of 4 Ah/m®), when
more than 20 % COD was removed. A similar pattern is seen in Figure 4, where COD in
the 20 kDa alkaline permeate is rapidly removed by electrooxidation, accompanied by a
sharp decay in pH, during the initial 20 min. In this case, the three anodes showed similar
performance and 25-30 % COD was removed after 1 h treatment, with an specific energy
consumption below 1 kWh kg COD removed. It must be mentioned that the untreated
alkaline effluent had a greater content on large molecular weight compounds than the 20
kDa permeate.
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Table 4: Electrochemical Oxidation of Bleaching Effluents. Dual Cells, 2 V, 20 °C. 60 min treatment.

COD Removal Electricity Consumption Current density
% kW kg !COD A m?
DSA-RuO; DSA-Pt DSA-RuO; DSA-Pt DSA-RuO; DSA-Pt
Untreated Alkaline 38 34 0.8 0.6 1.9 1.5
Bleaching Effluent
20 kDa Permeate 39 35 0.8 0.7 1.9 1.6
Alkaline Effluent
10 kDa Permeate 58 46 1.2 1.0 1.7 11
Alkaline Effluent
1 kDa Permeate 55 58 .2 1.0 1.9 1.3
Alkaline Effluent
Untreated Acid 34 32 0.9 0.9 2.0 2.0
Bleaching Effluent
10 kDa Permeate 48 47 1.1 1.0 4.8 3.4
Acid Effluent
1 kDa Permeate 66 74 15 15 2.2 2.2

Acid Effluent
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Figure 3: COD Removal and pH evolution from electrolysis of Alkaline Bleaching
Effluent. 2 V. 1.2 mS cm™. 1.5-1.9 A m™. Dual Cells. Stainless Steel Cathode. Graphite,
DSA-RuO, and DSA-Pt anodes. Ag/AgClI reference electrode.

COD Removal 20kDa Alkaline Permeate. 2V.
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Figure 4: COD Removal and pH evolution from electrolysis of 20 kDa Alkaline Permeate.
2V.1.1mScm™. 1.1-1.7 A m™ Dual Cells. Stainless Steel Cathode. Graphite, DSA-RuO,
and DSA-Pt anodes. Ag/AgClI reference electrode.

Electrooxidation of 10 kDa and 1 kDa alkaline permeates are shown in Figures 5 and 6,
where 40-60 % COD was removed. The DSA-RuO, anode showed better performance
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than DSA-Pt and graphite, with similar specific energy consumption. The initial pH
reduction was more drastic than in the case of 20 kDa alkaline permeate, reaching a final
pH close to 7 after 1 h treatment.

The observed reduction in pH is in agreement with the view that the initial step in

electrooxidation of organic compounds is the oxidation of water molecules on the anode
surface [23, 24]:

M+H,O > M(eOH) + H" + & 1)

M(eOH) > MO + H' + ¢ )

where M denotes the active site on the anode surface. Reaction (2) is likely to occur here,
since DSA anodes feature strong interaction with hydroxyl radical. Then, the reaction of
organic molecules (R) with active oxygen would proceed by either mechanism:

MO+ R > RO + M 3)

2M(eOH) +R> ROO + M + 2H" + 2¢ 4)
Reactions (3) and (4) compete with the side reactions of oxygen evolution:

MO - %0, + M (5)

M(eOH) > %0, + M + H" + e (6)
Thus, generation of H' is due not only to the oxidation of organic compounds, but also to
oxygen evolution reactions. Anodes used here feature low oxidation potential and extensive
oxygen formation by reaction (5) is expected. Indeed, average current efficiencies
estimated in this study were below 40 % in all cases. On the other hand, the low specific
energy consumption obtained here justifies the choice of those anodes as possible
candidates for industrial application.

In all cases, electro-treatment led to an increase in the BODs/COD ratio, reflecting the

reduction in the molecular size due to electrooxidation, and the formation of more
biodegradable carboxylic acids. This issue is discussed below.
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Figure 5: COD Removal and pH evolution from electrolysis of 10 kDa Alkaline Permeate.
2V.1.0mScm™. 1.1-1.7 A m™ Dual Cells. Stainless Steel Cathode. Graphite, DSA-RuO;
and DSA-Pt anodes. Ag/AgClI reference electrode.

COD Removal 1kDa Alkaline Permeate. 2V. 1 mS/cm

1.0 g3 g
=~ Graphite
- DSA-Pt

0.8 - =>=-DSA-Ru0?
; — AveragepH | 83
[=]

o 06 T

g :

= s &

a g

30.4 1 <

+ 7.5
0.2

0.0 ; . : T T 7
0 5 10 15 20 25 30
Electrical Charge, Ah m=3

Figure 6: COD Removal and pH evolution from electrolysis of 1 kDa Alkaline Permeate. 2
V.0.9mS cm™. 1.3-1.7 A m™. Dual Cells. Stainless Steel Cathode. Graphite, DSA-RUO,
and DSA-Pt anodes. Ag/AgCl reference electrode.
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4.4 ELECTROOXIDATION OF ACID BLEACHING EFFLUENTS

The Table 4 and Figures 7 to 9 show results of electrooxidation of acid bleaching streams,
under similar conditions as above, but at pH below 3. All three anodes showed similar
performance during electrochemical processing of untreated acid bleaching effluent,
reaching nearly 30% COD removal after 60 min, with around 0.2 kWh/kg COD removed.
Moreover, as a result of electrooxidation, the BODs/COD ratio significantly increased,
particularly in the case of raw acid effluent. Indeed, after 10 min electrochemical treatment
of raw acid effluents with DSA anodes, COD and BODs concentrations were around 430,
and 190 g m, respectively, resulting in an increase in the biodegradability index from 0.23
to 0.45. Thus, electrochemical oxidation of acid bleaching effluents could be used as a
pretreatment of biological process before wastewater discharge. Similar findings have been
reported by Soloman et al using electrochemical pretreatment to improve biodegradability
index in pulp and paper effluents [27]. The anodic cell pH remained fairly constant. This
pH pattern was also observed in the treatment of 10 kDa and 1 kDa acid permeated.

In the case of 10 kDa acid permeate, both DSA-RuO, and DSA-Pt removed over 50%
COD, with an electrical charge of 80 Ah/m® (Figure 8), and current density in the range
3.4-4.8 A/m% On the other hand, the DSA-Pt anode was able to remove nearly 75% COD
from the 1 kDa acid permeate, with an electrical charge below 40 Ah/m?, and 1.5 kWh/kg
COD. As illustrated in Figure 9, DSA-RuO; and to a lesser extent, graphite, were not as
effective as DSA-Pt.

It must be mentioned that acid bleaching effluents tested here contain over 250 mg/dm?® CI-
ions. These would be expected to be readily oxidized on the anode surface [23-26]:

M(eOH) + CI" > M(sOCl) + H* +2¢ @)
M(eOCl) + CI" > MO + Cl, +e (8)
M(eOC)+CI" > M + Cl, +% 0, + € 9)

During the electrolysis of acid bleaching effluents, up to 20% reduction in chloride was
measured, and stoichiometric amounts of active chlorine formation was detected after a few
minutes, in all acid effluents runs. Since the working pH was below 3, Cl, was the
dominant active chlorine species, and was likely to chemically interact with organic
molecules, particularly, aromatic compounds. Electrooxidation of chloride ions on graphite
anodes has already been reported to be responsible for the indirect oxidation of dyes [23,
24, 43]. Previous work conducted in undivided electrochemical reactors showed that both
active chlorine species (eg. chlorine, hypochlorite, chlorate), and hydroxyl radicals were
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formed in anodic oxidation reactions, using graphite and DSA anodes [22]. Hydroxyl
radical formation was experimentally confirmed by runs conducted in the presence of
dissolved p-chlorobenzoic acid (pCBA), which has been widely employed as a probe
compound for *OH production. Thus, bulk formation of organochlorinated compounds
from reactions between active chlorine species and aromatic compounds, competes with
electrochemical dechlorination reactions occurring on the anode surface, were hydroxyl
radicals are involved. This hypothesis seems to be confirmed by the fact that despite the
formation of active chlorine species, no increase in AOX was detected in the present study.
Experimental work to further assess formation of organic halogens and toxicity evolution
during electrochemical removal of COD from acid bleaching effluents is currently under
way by the authors.

Although results reported here do not show extensive COD reductions, in practice the
removal rate could be enhanced by greater electrical charge. Indeed, nearly 90% COD
removal from raw alkaline effluent was obtained in runs conducted at 50 A/m? and specific
energy consumption around 3 kWh/kg COD. Moreover, this study shows that greater COD
removal efficiencies were obtained in the case of permeates containing lower molecular
weight compounds. This would indicate that the use of low molecular weight cut-off
membranes should be preferred when the objective of electrochemical treatment was aimed
at water recovery.

COD Removal. Untreated Acid Bleaching Effluent. 2V, 2.3 mS/cm
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Figure 7: COD Removal and pH evolution from electrolysis of Acid Bleaching Effluent. 2
V.2.1mS cm™. 2.0 Am 2 Dual Cells. Stainless Steel Cathode. Graphite, DSA-RuO, and
DSA-Pt anodes. Ag/AgClI reference electrode.
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COD Removal 10kDa Acid Permeate, 2V, 1.7 mS/cm
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Figure 8: COD Removal from electrolysis of 10 kDa Acid Permeate. 2 V. 1.7 mS cm™.
3.4-4.0 A m™ Dual Cells. Stainless Steel Cathode. Graphite, DSA-RuO, and DSA-Pt
anodes. Ag/AgCl reference electrode.
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Figure 9: COD Removal from electrolysis of 1 kDa Acid Permeate. 2 V. 1.7 mS cm™. 2.20
A m?. Dual Cells. Stainless Steel Cathode. Graphite, DSA-RuO, and DSA-Pt anodes.
Ag/AgCI reference electrode.

As seen in Table 5, experimental specific energy consumptions found in this study are
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much below reported results in the literature, for similar systems. It must be pointed out
that no additional electrolytes were added to the tested effluent, and current densities were
much below values reported in the literature.

Finally, the low values of specific energy consumption found here favour the economic
feasibility of combined UF-electrochemical treatment to recover water from bleaching
effluents. In the case of a typical ECF mill 2.500 ton/day production capacity, 24.000
m3/day bleaching effluents could be treated by UF and electrooxidation. Assuming a target
COD reduction of 0.5 kg m™, electrical energy requirements would be around 3 and 2
kW/m?® for filtration and electrooxidation, respectively, with an estimated cost of US$
0.3/m*, without considering the credits from water recovery and energy gains due to the use
of retentate as extra fuel to the recovery boiler. The associated investment was estimated
around US$ 25 10° including membranes, electrodes, pumps, reactors, and
instrumentation. These calculations were based on an operating flux of 0.5 m®* m? h* (7
bar, 48 °C), and a life expectance of membranes and electrodes around 4 and 6 years,
respectively. Electrodes area was estimated on the basis of procedures reported elsewhere
[44-46], using a design current density of 50 A m™. Operating costs and investment are
quite sensitive to UF membrane operating permeability, current density, current efficiency,
and the unit costs of membranes, electrodes and electricity. Therefore, values reported here
ought to be taken as a first approximation.

137



Table 5: Comparison of specific energy consumption from selected studies.

Anode Effluent Removal Energy Comment Reference
efficiency consumption
Lead sheet Pulp and paper mill ~ 53-100 % color 4-29 kWh m? Anode lining the inner [25]
wall of the vessel
Ti/Co/SnO,-Sh,0s Pulp and paper mill 90 % COD 900 kWh kg™ Combination with active [36]
COD carbon granules
RUOy-IrOx-TiOx coated Ti  Pulp and paper mill  56-68 % COD 34-39 kWh kg?  Treatment in batch mode. [26]
COD With and without
recirculation
Graphite Pulp bleaching 90 % PCP 2 kWh m* Bleaching effluent [32]
pretreated with potash
alum
Iron plate Pulp and paper mill 88 % COD 1.2 kWh m? Electrocoagulation [47]
treatment with sacrificial
anode
BDD Phenol Almost total 20 kWh kg™ 750 mg of C/dm? (initial [48]
mineralization phenol removed phenol concentration)
BDD Phenol 100 % phenol 7.4 kWh kg™ Initial phenol [44]
COD concentration = 5mM
Graphite, DSA-Pt, DSA- Acid and alkaline Upto 75 % 1-2 kWh kg™ UF pretreatment with 1-  This paper
RuO; ECF bleaching COD COD 20 kDa membranes

effluents
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5. CONCLUSIONS

This study provides experimental evidence that segregated acid and bleaching effluents
from ECF mills could be treated by ultrafiltration and electrooxidation, with view to
obtaining permeate streams with low organic loads, and greater biodegradability.
Moreover, concentrated retentate streams contained nearly 70 % of organic loads, and
would be suitable for use as an additional feed to the recovery boiler in the energy and
reagents recovery system. Furthermore, since biodegradability significantly increases due
to electrooxidation, this process could be envisaged as a pretreatment of biological
treatment of bleaching effluents.

Both active chlorine and hydroxyl radicals generated by anodic oxidation of chloride ions
and water, respectively, seem to play an important role in COD removal during
electrooxidation. The importance of active chlorine in COD removal seems to be higher for
acid bleaching permeates than alkaline permeates, since the former feature higher chloride
ions concentrations. However, the concentration of organochlorinated compounds did not
increase as a result of electro-treatment, suggesting that any formation of such compounds
due to reaction with active chlorine species was balanced by dechlorination due to hydroxyl
free radicals.

Electrooxidation of permeate streams at low current densities (viz. less than 50 A/m?), with
no additional supporting electrolytes, could significantly reduce COD concentrations, with
relatively low specific energy consumption. More extensive removal could be achieved
with larger treatment times, and current densities. Although operating and investment costs
are much higher than conventional treatment, combination of membrane filtration and
electrooxidation constitutes an interesting step forward towards water and energy recovery
from bleaching effluents. Further optimization studies are necessary to further reduce
electricity requirements and maximize pollutants removal.
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1. ABSTRACT

The electrochemical advanced oxidation processes (EAOPs), particularly those based in
either the cathodic electrogeneration of H,O, or the anodic oxidation (AQ) via *OH, have
become a very appealing technology for the complete detoxification of wastewaters
containing biorefractory organic pollutants. Their integration with a separation pre-
treatment such as ultrafiltration (UF), nanofiltration (NF) or reverse osmosis (RO)
potentially causing a significant decrease of organic load may be a plausible way to reduce
time and cost for overall mineralization. Raw effluents from the acid and alkaline elemental
chlorine free bleaching stages of a kraft pulp mill of hardwood, as well as their UF, NF and
RO permeates, have been thoroughly characterized and then treated by AO-H,0; in a tank
reactor equipped with an air-diffusion cathode that allowed the efficient two-electron
reduction of O, and a DSA-RuO, or BDD anode at constant cell voltage (2-12 V). The best
results were obtained at 12 V because a higher current flowed between the anode and
cathode. Due to the complexity of the matrix, a higher accumulation of H,O, in the acid
effluents was observed. DSA favoured the accumulation of CIO,  ions, whereas BDD
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allowed their further transformation into CIO3~ owing to the larger oxidizing power of its
physisorbed *OH. The contribution of this species, along with H,0, and active chlorine,
allowed justifying the TOC abatement reached in the different individual and coupled
treatments. AO-H,0, and UF/AO-H,0, yielded a similar percentage of mineralization
(65%-68%) of the acid effluent, but lower energy consumption (EC) resulted in the latter
process due to the lower concentration of organic matter of the filtered effluent. The
NF/AO-H,0, coupling ensured the largest mineralization of the alkaline effluent (96%
instead of 75% obtained by AO-H,0;) with low EC.

Keywords: air-diffusion electrode; boron-doped diamond anode; dimensionally stable
anode; nanofiltration; reverse osmosis; ultrafiltration.

2. INTRODUCTION

The pulp and paper industry is very water-intensive and operates at full capacity
worldwide. Nowadays, the management of its resulting large volumes of wastewater
becomes one of the most challenging environmental issues." The uncontrolled discharge
entails various problems owing to their intense colour and the high levels of chemical
oxygen demand (COD) that comprises potentially mutagenic pollutants.>* Metals,
inorganic ions like chloride and sulfate, adsorbable organic halides (AOX) and suspended
solids may also be present.*®

Despite the existence of some specific national regulation for the treatment of water from
pulp and paper mills,” the vast majority of directives only refer to global parameters for
industrial discharges. In Chile, for example, the combination of primary and secondary
(biological) treatments already satisfies the current environmental legislation,® which
impedes the introduction of more advanced processes. Nevertheless, the implementation of
a tougher normative is under discussion because the raw wastewaters tend to inhibit the
activity of microorganisms,? thus giving rise to poorly biodegradable effluents that contain
recalcitrant organic compounds such as catechols, guaiacols, chlorophenols and
resins.>*10:1

Although the chlorine-free pulp bleaching technology is currently under investigation,*? the
elemental chlorine free (ECF) technique based on the use of CIO, still dominates the sector,
thus causing the accumulation of toxic and recalcitrant organochlorinated compounds in
waters. Two kinds of bleaching effluents are generated by ECF: (i) an acidic one during the
oxidation stages with CIO; and (ii) an alkaline one during the extraction stages with O, and
H.0,. As an example, Figure 1 schematizes the bleaching process applied in the factory
that supplied the effluents used in this work. The implementation of advanced treatments
for reusing these kinds of effluents can then be considered an interesting alternative to
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reduce the impact and water demand of this industry.

FRESH WATER

\ BLEACHED

UNBLEACHED 1 l
PULP
A R R e = N W A == e = e

ACID ALKALINE FRESH WATER ‘
BLEACHING BLEACHING
EFFLUENT EFFLUENT

Figure 1. Flow diagram of the elementary chlorine free (ECF) industrial bleaching
sequence consisting of (Do, D1, D7) three acidic oxidation stages with chlorine dioxide and
(E1, E2) two alkaline extraction stages with O, and H,0,, eventually yielding the acid and
alkaline bleaching effluents studied in this work.

Membrane technology has been applied to the purification and reuse of acidic and alkaline
bleaching effluents. Ultrafiltration (UF) membranes enable the removal of high molecular
weight contaminants,™® whereas nanofiltration (NF) and reverse osmosis (RO) allow the
separation of low molecular weight compounds and inorganic ions.****> However, the flow
rates of permeates and the removal degree of pollutants are directly dependent on several
factors, particularly the physicochemical characteristics of the membranes and the
bleaching effluents as well as the configuration of the filtration module. In order to increase
the quality of permeates for accepting their reuse in the production process, coupling with
an effective post-treatment is mandatory. The electrochemical advanced oxidation
processes (EAOPS) are an interesting option because they are based on the generation of
highly reactive oxygen species (ROS) like hydroxyl radicals ("OH) that oxidize effectively
and non-selectively the organic pollutants due to their high standard redox potential.*®*’
The simplest and most common EAOP for water remediation is anodic oxidation (AO).* In
the absence of CI™ and working at high current density, the pollutants are mainly destroyed
by *OH, which are adsorbed on the anode surface as a result of water oxidation:

H,O — "OH +H" +e” D)

It is then evident that the nature of the anode material has a strong influence on the
selectivity and efficiency of AO. Boron-doped diamond (BDD) anodes exhibit the highest
performance regarding the combustion of organic molecules, which is favored by the weak
interaction between the electrode surface and "OH formed at a highly anodic potential, %
but much less expensive alternatives such as the dimensionally stable anodes (DSA) have
been proposed. Thus, metal and mixed-metal oxide electrodes based on RuO; and IrO, are
widely used because of their outstanding mechanical stability, long service lifetime,
reasonable electrocatalytic activity, low cost, easiness of preparation, and successful scale-
up.?® When the solution to be treated contains chloride ions, oxidation is additionally
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mediated by active chlorine species like Cl,, HCIO and/or CIO™ (which predominate at pH
< 3.0, 3.0-8.0, and > 8.0, respectively) produced in the bulk due to the primary anodic
reaction (2).*® Actually, in such media the degradation process is even more complex due to
the co-existence of other chlorinated species, as will be later discussed.

Combined systems that include EAOPs as a post-treatment mainly have used
electrocoagulation as the separation stage.®* These studies demonstrated that the use of a
DSA or BDD anode in the EAOP stage leads to a large or even complete removal of
persistent intermediates that are otherwise accumulated during the single separation pre-
treatment.

In some cases, the cathode reaction can also contribute to water decontamination. In
particular, recent studies have reported the electrogeneration of H,O, during application of
Fenton-based EAOPs to the electrochemical treatment of various contaminants in
wastewater.>”*® The highest H,O, concentration is attained upon use of a carbon-
polytetrafluoroethylene (PTFE) air-diffusion cathode that is able to reduce O, via two-
electron reaction (3) and (4) in acidic and alkaline medium, respectively.*” In undivided
electrolytic cells, H,O, can be further oxidized to hydroperoxyl radical (HO,") at the anode
surface via reaction (5).3° Therefore, the organic pollutants in wastewaters treated by AO
with electrogenerated H,0, (so-called AO-H,0,) may be oxidized by “OH produced at the
anode, H,0O, and HO,®, as well as active chlorine if CI” is present.

Oz(g) +2H " +2e > H,0, (3)
Oy +HO0+2e - HO; +OH 4)
H,O0, > HOZ. +H +e (5)

In a recent work, we reported the high performance of AO-H,0, with BDD to mineralize a
synthetic mixture of chloromethoxyphenols typically found in pulp and paper mill
effluents.*® However, the treatment of actual pulp and paper effluents by EAOPs has been
rarely addressed. In most cases a DSA has been used, reaching up to 97% COD
removal.>**** The studies have focused on secondary effluents derived from biological
treatment. On the other hand, the raw acid and alkaline bleaching effluents of kraft pulp and
hardwood have been less investigated.>*** Worth noting, BDD anode has only been used
for the AO of mixed bleaching effluents of hardwood, with removal of 83 % [-sitosterol
and 28% COD at 0.22 mA m™ and 60 min.*
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As far as we know, the combined filtration/EAOPs treatment of bleaching effluents has
only been recently proposed by us. UF permeates were treated by AO with graphite and
DSA electrodes, reaching 70% and 60% COD removal for the acid and alkaline effluents
from softwood kraft pulp mill, respectively.*® Thus, it is worthwhile to further explore this
coupling in detail by comparing several filtration procedures and various anodes. In the
present study, raw acidic and alkaline bleaching effluents as well as their UF, NF and RO
permeates have been carefully characterized and then treated by AO-H,0, using a RuO,-
based DSA or BDD anode in order to explore both, the oxidation ability of AO-H,0, alone
and the performance of the combined treatment on the basis of the total organic carbon
(TOC) removal and the energy consumption. The evolution of the chlorinated ions and
electrogenerated H,O, is also discussed in order to explain the particularities of the
different treatments.

3. MATERIALS AND METHODS
3.1 CHEMICALS AND REAL WASTEWATERS

All chemicals employed for performing the analytical procedures, including those used as
standards and organic solvents, were of HPLC or analytical grade from Sigma-Aldrich,
Merck and Fluka. Ultra-pure water obtained from a Millipore Milli-Q system with
resistivity >18 MQ cm at 25 °C was used for most of the analyses described below. Raw
effluents from the acid and alkaline ECF bleaching stages carried out with ClO, and H,O,
respectively, were obtained from a kraft pulp mill of hardwood located at the Biobio
Region (Chile). The samples were immediately cooled down below 4 °C and stored for
further processing. Prior to UF runs, the suspended solids were removed by filtration (1
pm) using an Alfa Laval Mini-Lab 10 DDS (Naksov, Denmark).

3.2 MEMBRANE FILTRATION
Filtration experiments were carried out at 20 °C using a DSS Labstak M20 membrane
module from Alfa Laval equipped with 20 flat membranes (total area of 0.36 m?) in each

filtration stage for the acid and alkaline bleaching effluents. The properties of the
membranes used for UF, NF and RO tests are summarized in Table 1.
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Table 1. Properties of the membranes used in this study.

Membrane MWCO Material PWP
(kDa)? (dm®m? hhP°
UFX10pHt 10 Polysulphone 151.96
NF99HF  NF (>98% MgSO,) Polyester 18.87
RO99 RO (>98% NaCl) Polyester 3.46

% Molecular weight cutoffs; ° Pure water permeability
3.3 ELECTROCHEMICAL SYSTEMS

The electrolyses were conducted in batch mode under AO-H,0, conditions by using an
open, undivided, cylindrical glass cell of 250 cm?® capacity. A double jacket for circulation
of external thermostated water from a Thermo Electron Corporation HAAKE DC 10
thermostat allowed the regulation of the solution temperature at 25 °C. The solution was
stirred with a magnetic bar at 800 rpm to ensure mixing and the transport of reactants
toward/from the electrodes. The anode was either a 4 cm® DSA-RuO, sheet supplied by
Magneto (The Netherlands) or a 4 cm® BDD thin-film electrode supplied by Adamant
Technologies (La-Chaux-de-Fonds, Switzerland), whereas the cathode was a 3 cm? carbon-
PTFE air-diffusion electrode purchased from ElectroCell Europe (Denmark) that was fed
with compressed air pumped at 1 dm® min™ for continuous H,O, generation via reaction (3)
and (4). The experiments were performed at constant cell voltage by using an MCP M10-
QD305 DC power supply (5 A, 30 V), which directly displayed the resulting current.
Before first use, a preliminary polarization of 0.05 mol dm™ Na,SO, at 8 V for 180 min
allowed the removal of impurities from the BDD surface and the activation of the catalytic
layer of the cathode.

Solutions of 200 cm?® of either raw acid and alkaline bleaching effluents or their filtration
permeates were comparatively treated by AO-H,0, using DSA/air-diffusion and BDD/air-
diffusion cells. The influence of the applied voltage was studied in the range 2-12 V.

3.4 PHYSICHOCHEMICAL CHARACTERIZATION OF BLEACHING
EFFLUENTS, FILTRATION PERMEATES AND ELECTROLYZED
SOLUTIONS

The pH and the specific conductivity of the bleaching effluents and filtration permeates
were measured with an HI 98140 pH-meter and an EC 215 conductivity meter from Hanna
Instruments, respectively. The chemical oxygen demand (COD), biochemical oxygen
demand (BODs) and colour were evaluated according to the standard analytical
procedures.** The colour of solutions was monitored from the absorbance at A = 465 nm,
measured from the spectra recorded on a Genesys'™ 10S UV/Vis spectrophotometer from
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Thermo Scientific thermostated at 25 °C. The CI~ concentration was assessed by ion
chromatography (IC) with a Waters 600 liquid chromatograph equipped with a 600
multisolvent delivery system, fitted with an IC-Pack AHR, 75 mm x 4.6 mm, anion-
exchange column at 25 °C and coupled with a Water 431 conductivity detector. A solution
containing a mixture of borate/gluconate was eluted at 0.5 mL min™ as the mobile phase.
The solution TOC was determined on a Shimadzu 5050 TOC analyzer. Reproducible TOC
values with an accuracy of +2% were always found using the non-purgeable organic carbon
method. The AOX concentration was assessed with test kits and a Spectroquant® Nova 60
photometer purchased from Merck.

For the analysis of the electrolyzed solutions, samples were always withdrawn at regular
time intervals. The concentration of accumulated H,O, was determined from the light
absorption of its Ti(IV) coloured complex at A = 409 nm using the aforementioned
spectrophotometer at 25 °C.*> The time course of the concentrations of the chlorinated
anions (CIO;-, CI7, and CIO3™ were detected at 5.7, 7.2 and 11.6 min, respectively, whereas
ClIO™ and CIO4 did not appear) was assessed by IC as described above for CI™. The
electrochemical mineralization of both, raw effluents and filtration permeates, was
monitored from their TOC removal measured on the previous analyzer. The energy
consumption per unit volume (EC, in kWh m™) was then calculated as follows:*°

EC = Ecelt (6)
Vs

where Eg is the applied cell voltage (V), | is the resulting average current (A), t is the
electrolysis time (h) and Vs is the solution volume (dm?).

4. RESULTS AND DICUSSION

4.1 CARACTERIZATION OF RAW ACID AND ALKALINE BLEACHING
EFFLUENTS

The physicochemical characteristics of the raw acid and alkaline bleaching effluents are
summarized in Table 2. The higher specific conductivity of the former one can be related to
the greater concentration of CI™ ions. Other non-detailed chlorinated ions that contribute to
the conductivity are CIO,, which is known to be the major product of CIO; reduction
according to reaction (7),*" attaining 1070.1 and 1288.2 mg dm™ in the present acid and
alkaline effluent, and ClO3~, which reached 95.3 and 242.1 mg dm™, respectively. Since
reaction (7) takes place in the presence of organic pollutants, it can be written as reaction
(8).* Alternatively, ClO, can be reduced to CI™ via a five-electron reaction of minor
importance. The tendency of CIO, to disproportionate into CIO,™ and CIO3™ preferably at

148



higher pH values via reaction (9) may justify the larger amounts of both ions present in the
alkaline solution.*

ClOgg) + € — ClOy (7)
2 C|02(aq) + HOROCHj3 + H,0 — HOOROOCH; + CIO, + HCIO + HY (8)
2 C|Oz(aq) +20OH S CIO, +CIO3; + H,0 9

Furthermore, the colour content of the alkaline effluent is twice the value of the acid one.
This can be accounted for by the fact that the former effluent arises from two extraction
stages (E1 and E; in Fig. 1) with O, + H,O, that are able to transfer the chromophore groups
from the pulp to the liquid phase, thus giving rise to the characteristic colour of the ECF
effluents. Worth noting, reaction (10) between CIO, and H,O, at high pH can also
contribute to the higher CIO,™ content in alkaline effluents.*

2 ClOgaq + H202 + 2 OH — 2 CIO, + 2 H0 + O, (10)

Regarding the organic matter content (either as COD, BODs or TOC), similar values were
obtained for both effluents, as shown in Table 2. The higher organic load found in the
alkaline solution is consistent with recent studies that conclude that up to ca. 60% of the
total COD is contained in such effluent.”®> The main organic contaminants in cellulose
wastewaters can be divided into five categories:>* carbohydrates, extractives, lignans, lignin
and derived phenolic and low molecular weight compounds such as oxalic, acetic and
formic acids. Usually, they account for a COD of about 2000-3000 mg O, dm™, although
slightly lower values were contained in the present wastewaters, which agrees with COD
values varying between 1124 and 1738 mg O, dm™ reported for kraft cellulose effluents.>
The BODs/COD ratios found for both effluents (< 0.5) can be considered low since they are
similar to values reported for biologically-treated pulp and paper wastewaters,>® which
means that more powerful technologies than traditional primary and secondary treatments
are needed to remove the biorefractory organic matter.
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Table 2. Characteristics of the raw acid and alkaline bleaching effluents.

Parameter Acid bleaching effluent  Alkaline bleaching effluent
pH 2.5 10.5
Conductivity (mS cm™) 5.92 4.41
CI~(mg dm®) 488.2+0.2 349.9 +0.1
Colour (C.U.) 496 + 4 1077 £3
COD (mg O, dm™) 1250 + 12 1500 + 12
BODs (mg O, dm™) 563 + 6 595 + 5
B.I1.2 0.45 0.40
TOC (mg dm™) 499 + 2 594 + 1
AOX (mg dm?) 25.1+0.1 19.2+0.1

# Biodegradability index

4.2 TREATMENT OF RAW EFFLUENTS BY AO-H;O,: TIME COURSE OF
CHLORINATED IONS AND ELECTROGENERATED H,0,

Solutions of 200 cm® of both raw bleaching effluents were treated by AO-H,0, using an
undivided stirred tank reactor with an air-diffusion cathode and a DSA-RuO, or BDD
anode at various constant cell voltages within the range 2-12 V. The solution pH was kept
almost unaltered, only decreasing for the alkaline effluent up to 9.0-9.5 at the highest
voltage. Figure 2(a) and 2(b) show the evolution of the concentration of chlorinated ions
accumulated with time in reactors equipped with DSA-RuO, or BDD, respectively, at 12 V.
At time zero, chlorine atoms were present in the form of ClI~, ClIO,™ and CIO3™ ions depicted
in Fig. 2, as well as remaining CIO; and chlorinated organic pollutants. Upon electrical
charge passage, many complex transformations in the bulk such as chemical oxidation and
reduction, hydrolysis and disproportionation, as well as at the electrode surface have strong
influence on the time course of the three detected chlorinated ions, thereby being extremely
difficult to justify very accurately all the profiles. The simultaneous cathodic generation of
H,0, adds a further complication due to its particular reactivity.

Overall, Fig. 2(a) demonstrates the ability of DSA-RuO, to pre-eminently accumulate
ClO,™ reaching almost 2500 mg dm™ at 9 h in both effluents. In contrast, CI” underwent a
decrease, which was much more pronounced for the acid effluent, up to reaching ca. 300
mg dm™. CIO5~ was quite stable in the alkaline solution, whereas a quite similar value ca.
200 mg dm™ was attained in the acid one after a slight increase over time. A different
behaviour was encountered in the reactor equipped with BDD. As shown in Fig. 2(b),
CIO, was the major ion at 9 h as well, but its concentration remained quite constant at the
end of the electrolysis, thus attaining half the value (~ 800-1200 mg dm™) compared to the
former reactor. The profile and values of CI™ in both effluents were similar to those found
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with DSA-RuO,, whereas a remarkable increase of ClO3", especially in the case of the acid
effluent, was observed up to 400-600 mg dm™ at 9 h. Therefore, BDD favoured the
conversion to ClO3™ rather than to CIO,".

The decrease of CI™ concentration occurring with both anodes can be basically explained by
reaction (2),"® which could proceed through a sequence of steps involving hydroxyl radicals
as shown in reaction (11) as well as other chloro radicals like CI° and Cl,*~.****** Indeed,
this transformation is enhanced in acid rather than in alkaline media since the competing
oxidation of water at the anode surface via reaction (1) is less favourable at low pH, which
agrees with the profiles shown in Fig. 2. Aqueous chlorine then tends to hydrolyze to yield
HCIO, which is in equilibrium with CIO™. However, this ion was not detected by ion
chromatography, probably due to: (i) the slow dismutation of HCIO into CIO3;™ and CI™ ions
by the Foerster and Dolch’s mechanism,> (ii) the participation of Cl, in multiple
chlorination reactions owing to the presence of many organic molecules and (iii) the quick
destruction of hypochlorous acid in the presence of electrogenerated H,O, according to
reaction (12).%°

CI™ + *OH —> CIOH" (11)
HCIO + H,0, = CI" + H,0 + Oz(g) +H" (12)

The parallel oxidation of HCIO on the anode surface and/or at the anode vicinity via
reaction (13) and (14) can also occur significantly,”” which can then be related to the
profiles of ClIO,™ and CIO3 ions. Thus, the DSA-RuO; anode favours the conversion of CI™
to CIO, through the former reaction, because the presence of organic matter stimulates
reaction (8), whereas a larger O,-overpotential anode like BDD is able to promote reaction
(14) as well as the transformation of CIO,™ into ClO3 according to reaction (15),>® thanks
to the great oxidizing ability of its physisorbed hydroxyl radicals. Similarly, Polcaro et al.
found that BDD led to a much larger accumulation of ClO3;~ compared to DSA. However,
chlorite was detected only at trace level during the runs because the absence of organic
matter did not allow reaction (8).>’

HCIO + 3 *OH — CIO, + 2 H,0 (13)
HCIO + 4 *OH — CIO3 + H* + 2 H,0 (14)
ClO; +"OH - ClOg +H" +2¢ (15)

It can now be concluded that the oscillation of the CIO, curves around the concentration
value at time zero in Fig. 2(b) is due to the diversity of reactions that cause its simultaneous
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formation and destruction. Among the latter ones, reaction (15) is the most important on
BDD, but its reaction with HCIO that is formed more easily than using DSA-RuO, can also
contribute as follows:

HCIO + 2 ClO,” = 2 ClO, + CI™ + OH™ (16)
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Figure 2. Time course of the concentration of chlorinated ions accumulated during the
electrolysis of 200 cm® of raw bleaching effluents by AO-H,0, using an undivided stirred
tank reactor with an air-diffusion cathode and a (a) DSA-RuO; or (b) BDD anode, at 12 V
and 25 °C. Acid effluent: (O) CI7, () CIO, and (A) CIO3". Alkaline effluent: (@) CI,

(.) ClO, and (A) ClOs.

On the other hand, the time course of the H,O, concentration accumulated over time during
the same electrolyses at different applied cell voltages is shown in Figure 3(a) and 3(b) for
the reactor equipped with DSA-RuO; and BDD, respectively. In both cases, the curves
tended to reach a plateau at long electrolysis time because the rates of electrochemical
formation of H,O, at the cathode via reaction (3) and (4) in acid and alkaline medium,
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respectively, and destruction at the anode via reaction (5) became equal.*” Actually, the
disappearance of H,0, is also affected by its disproportionation to yield H,O and O, and its
interaction with other species in the bulk, mainly CIO, and HCIO as shown in reaction (10)
and (12). The extent of such reactions in the bulk can obviously play a significant role on
the larger accumulation of H,O, upon use of one kind or the other, but the main reason for
reaching higher H,O, concentrations using one of the anodes was the resulting greater
current at a given cell voltage. In the present case, the current values monitored in the trials
with BDD could be up to 50% higher than those obtained with DSA. The partial fouling of
this latter anode due to the deposition and/or adsorption of organic compounds contained in
the bleaching effluents onto its surface could be responsible for the lower current measured.
BDD is advantageous because of its rather inert surface that prevents from chemisorptions
of organic molecules. As a result, for the acid effluent, 18.7 and 24.9 mmol dm™ were
attained after 9 h in AO-H,0, with BDD at 8 and 12 V, respectively, being higher than 10.2
and 19.7 mmol dm™ reached with DSA. The larger concentrations obtained at 12 \ arose
from the increased current flow, which allowed the acceleration of the O, reduction. Note
that too low cell voltages like 2 and 4 V yielded a very small amount of H,O, (< 0.5 mmol
dm™) because its small formation could not balance out its destruction by chlorinated
species in excess, except in the case of BDD at 4 V that allowed the production of 4.2
mmol dm™. Figure 3 also reveals that lower concentrations were obtained for the alkaline
effluent at all voltages in both reactors. As an example, in the case of BDD, 9.2 and 13.1
mmol dm™ were found at 8 and 12 V after 9 h. Indeed, the H,O, electrogeneration reaction
(3) is thermodynamically favoured over reaction (4) (E° = 0.695 V/SHE vs E° = -0.065
V/SHE).” Furthermore, this finding could be also accounted for by the enhanced
destruction of H,O, at high pH to produce very reactive species as follows:

H,O, + HO, — ‘OH + 02._ + H,0 (17)
However, it is important to mention that other competing reactions leading to the higher
H.O, concentration in alkaline medium cannot be disregarded due to the complexity of the

matrix. In fact, the enhanced production at high pH has been reported in simpler matrices,
which was justified by the faster kinetics of O, reduction compared to acid media.®
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Figure 3. Effect of the applied cell voltage on the H,O, concentration accumulated over
time during the electrolysis of 200 cm® of raw bleaching effluents by AO-H,0, using an
undivided stirred tank reactor with an air-diffusion cathode and a (a) DSA-RuO; or (b)
BDD anode, at 25 °C. Acid effluent: (O) 2V, (0) 4V, (A) 8 Vand (<) 12 V. Alkaline
effluent: (@)2V, (M) 4V, (A)8Vand (®)12 V.

43 TREATMENT OF RAW EFFLUENTS BY AO-H;O,: TIME COURSE OF
ORGANIC CARBON

During the aforementioned H,O, electrogeneration trials discussed from Fig. 3, the
evolution of normalized TOC with electrolysis time was also assessed for the systems with
DSA-RuUO, and BDD. The effect of applied cell voltage and pH using each anode can be
seen in Fig. 4(a) and 4(b), respectively. Based on the explanations given above, different
contributions to the degradation of the organic matter can take place depending on the
experimental conditions. The main role corresponds to "“OH formed at the anode surface

154



from reaction (1), active chlorine (Cl, and HCIO/CIO™) generated in the bulk upon
occurrence of reaction (2) and H,O, formed at the cathode from reaction (3) or (4), whereas
a comparatively minor contribution can be expected from other oxidizing species like
residual ClO,, HO;* formed from reaction (5), chlorine and oxychlorine radicals and even
O3 or H,0, produce via decomposition of anodic *OH. In all cases, the increase of applied
cell voltage yielded a higher production of all these oxidants, particularly the leading ones,
due to the concomitant rise of current flow that led to a progressively larger TOC removal.

Using DSA, TOC was reduced by 6%, 9%, 21% and 25% in the acid effluent and 5%, 7%,
27% and 30% in the alkaline effluent after 9 h at 2, 4, 8 and 12 V, respectively (Fig. 4(a)).
At 2 and 4 V, the mineralization was insignificant regardless the solution pH due to the
extremely low corresponding current density (2.5 and 5 mA cm, respectively). The current
density was somewhat higher from 8 V (> 12 mA cm™), but the maximum TOC abatement
at high voltage was still very poor due to (i) the low current flowing through the anode and
cathode caused by the partial fouling of the DSA surface as explained above and (ii) the
low activity of chemisorbed “OH because they are strongly adsorbed on DSA. The
contribution of active chlorine was then positive in order to reinforce the low oxidation
power of this anode.'® The slightly faster TOC decay found for the alkaline effluent at large
voltages agrees with the improved results obtained at high pH during the degradation of
other organic pollutants with DSA-RuO,.%*

As expected, the use of BDD anode instead of DSA enhanced the mineralization very
remarkably, reaching a TOC removal of 17%, 37%, 51% and 65% in the acid effluent and
12%, 24%, 55% and 75% in the alkaline effluent after 9 h at 2, 4, 8 and 12 V, respectively
(Fig. 4(b)). Compared to the system with DSA, a larger percentage of mineralization was
achieved at a given voltage and time for both effluents, which can be mainly explained by
(i) the higher current density (5, 10, 25 and 35 mA cm™, respectively) due to the more inert
surface of BDD, thus accelerating the electrogeneration rate of all the oxidants mentioned
above, and (ii) the much greater oxidizing ability of physisorbed *OH formed from reaction
(1). The effect of pH is also worth commenting because two opposite behaviours could be
identified at low and high voltage. At 2 and 4 V, the mineralization was greater for the acid
effluent, in contrast to the trend at 8 and 12 V. Indeed, too low voltages led to low anodic
(and cathodic) overpotentials and thus, the degradation was pre-eminently mediated by
active chlorine instead of *OH. Since the generation of active chlorine is favoured at acid
pH as previously discussed, which adds to the fact that the oxidizing power of Cl, and
HCIO is higher than that of CIO™, a greater TOC decay was attained. Note that the slightly
lower initial TOC of the acid effluent can also facilitate the degradation process. In
contrast, the contribution of *OH at higher voltages was progressively enhanced so as to
predominate over active chlorine, which led to very similar abatements at both pH values.
The large accumulation of H,O; at high cell voltages (Fig. 3) may contribute to the quicker
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mineralization observed for the alkaline effluent thanks to the additional production of *OH
via reaction (17). Also the specific properties of the organic molecules are relevant because
they can determine their adsorption onto the anode as well as their reactivity with *OH,
which can be favoured in some cases.®? An important conclusion is that, contrary to the
positive role of active chlorine in the system with DSA, the presence of chlorinated species
in the system with BDD was overall detrimental for obtaining a greater TOC removal since
*OH was partly consumed in parasitic reactions that yielded less oxidizing radicals (e.g.,
CIOH™).
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TOC/TOC

0 2 4 6 8 10

Time /h
Figure 4. Change of normalized TOC with electrolysis time for the trials shown in Fig. 3.

Since Fig. 4 showing TOC vs time presents the drawback that a given voltage really
involves different current values for DSA and BDD, the representation of the change of
normalized TOC vs specific charge can give a more immediate information for some
readers, as exemplified in Fig. 5(a) for the trials discussed at 12 V. In both reactors, a lower
charge passage was required in the alkaline effluent for reaching a certain TOC removal,
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which is due to the aforementioned reasons. For such effluent, the electrical charge to
reduce the initial TOC by 30% was 4.5 Ah dm™ using DSA, whereas the same charge was
able to yield 60% mineralization using BDD, which clearly demonstrates the greater
efficiency of the latter system. Accordingly, Fig. 5(b) depicts the energy consumption per
unit volume vs the TOC removal percentage for those trials. The EC to reach 30% TOC
removal was ca. 54 kWh m™ using DSA and only 16 kWh m™ using BDD, which confirms
the much higher current efficiency of the latter anode that mainly arises from the larger
oxidation ability of physisorbed “OH. The EC to reach the maximum TOC mineralization
observed in Fig. 4 (i.e., 75% for the treatment of the alkaline effluent with BDD) was 75.6
kWh m™. Note the significant increase of EC during the latter stages of the treatments,
which is due to the presence of much more refractory pollutants such as carboxylic acids as
well as the larger mass transport limitations arising from the decay of the organic content in
the solution.
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Figure 5. (a) Change of normalized TOC vs specific charge and (b) energy consumption
per unit volume vs percentage of TOC removal during the electrolysis of 200 cm? of raw
bleaching effluents by AO-H,0; using a (O,®) DSA-RuO, or (L1,l) BDD anode, at 12 V
and 25 °C. Effluent: (O,J) Acid and (@, ) alkaline.

4.4 CHARACTERIZATION OF FILTRATION PERMEATES

Aiming at achieving a mineralization > 75% obtained as maximum by AO-H,O, alone, the
combination with a filtration pre-treatment was further explored. The physicochemical
characteristics of the acid and alkaline filtration permeates, which were obtained upon UF,
NF and RO (see Table 1) of the raw bleaching effluents, are summarized with detail in
Table 3. Compared with the characteristics of the raw effluents summarized in Table 2,
several important changes can be appreciated. The pH of the acid permeates was similar to
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the original one, but a significant decrease from 10.5 to 8.0, 7.2 and 6.9 resulted from the
UF, NF and RO of the raw alkaline effluent. As for the conductivity, a progressively larger
decrease was observed when comparing the UF, NF and RO permeates for both effluents,
reaching extremely low values in the case of RO permeates. These trends can be explained
by the progressively larger removal of CI™ as well as other ions not included in Table 3. A
larger decolourization, TOC abatement and AOX removal were also reached in the
sequence UF < NF < RO. Also COD and BODs followed this trend, but the former
parameter decayed much more quickly and thus, the COD/BOD:s ratio increased from 0.40-
0.45 determined in the raw effluents up to ca. 1.0 in some permeate. RO was then the most
restrictive filtration method, therefore causing a great modification of the effluent
characteristics.
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Table 3. Characteristics of the filtration permeates obtained from acid and alkaline bleaching effluents before electrochemical

treatment in the system equipped with a BDD anode and an air-diffusion cathode.

Membrane pH  Conductivity Cr Colour COD BODs B.1.2 TOC AOX
(MWCO) mScm?)  (mgdm®) (CU)  (mgO,dm?® (mgO,dm? (mgdm?®) (mgdm?)
Acid bleaching effluent

10 kDa 2.56 3.25 3312 448 £5 1096 £ 6 77517 0.71 46115 13.1x0.1
NF 2.52 1.98 146 + 1 167 +3 627 £ 5 408 £ 11 0.65 248 +3 42+0.1
RO 2.68 1.05 55+1 38+l 307 £5 240 £ 17 0.78 113+£05 08+%0.1

Alkaline bleaching effluent

10 kDa 8.03 4.09 219+2 750+ 3 1158 + 12 750 £ 10 0.65 557+1.0 10.8%0.
NF 7.22 1.29 103+ 2 108+ 1 553+ 0.5 550+ 4 0.99 164+05 29+0.1
RO 6.87 0.12 11+1 9+1 187+ 0.5 180+ 8 0.96 52+0.5 05+£0.1

160



4.5 COMBINING MEMBRANE FILTRATION AND AO-H;0;,: TIME COURSE OF
ELECTROGENERATED H;0;

Solutions of 200 cm?® of each individual filtration permeate were treated by AO-H,0, using
a BDD anode at 12 V, which was the most effective setup among those tested for raw
effluents. The time course of the H,O, concentration accumulated over time during the
electrolyses is shown in Fig. 6. The amount of H,O, was always higher in the acid
permeates, which agrees with the results of Fig. 3, but the concentrations were lower or
much lower than 24.9 and 13.1 mmol dm™ accumulated upon the electrolysis of the raw
acid and alkaline effluents, respectively. For UF permeates, ca. 10 mmol dm™ were
accumulated at 9 h thanks to the still acceptable conductivity. In contrast, a small
accumulation followed by a significant or even total destruction after 9 h was obtained in
the electrolyzed NF and RO permeates as a result of the very low conductivity (< 2 mS cm’
1) that led to a low current density. Actually, in the case of the RO-filtered alkaline effluent
the conductivity was so low that no H,O, was detected during the treatment.
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Figure 6. Time course of the H,O, concentration accumulated over time during the
electrolysis of 200 cm® of filtration permeates by AO-H,0, using a BDD anode, at 12 V
and 25 °C. Acid effluent: (O) UF, (1d) NF and (A) RO. Alkaline effluent: (@) UF, (l) NF
and (A) RO.

4.6 COMBINING MEMBRANE FILTRATION AND AO-H;0;,: TIME COURSE OF
ORGANIC CARBON

Figure 7(a) shows the change of normalized TOC vs time during the previous H,0;

electrogeneration trials. For RO permeates, about 35-37% TOC removal was reached at 9 h
despite the very low conductivity that prevented from a significant electrogeneration of
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H,O, (Fig. 6). This may be mainly explained by the low initial TOC content of these
permeates that can be partially degraded by active chlorine and other weak oxidants. For
NF permeates, two different behaviours were found. The acid solution could be only
mineralized up to 50%, whereas the alkaline solution underwent the largest TOC removal
among all permeates reaching 86%. For UF permeates, 65-68% TOC abatement was
attained. Two factors allow justifying the surprisingly larger mineralization of the alkaline
NF permeate, despite its lower conductivity compared to the acid effluent and the two UF
permeates: (i) its much lower initial TOC content (i.e., 164 mg dm™) and (ii) the lower
concentration of CI™ ions, thus minimizing the extent of the parasitic reactions that cause
the *OH destruction. The energy consumption was then calculated for the AO-H,0, stage
of these combined treatments. As can be seen in Fig. 7(b), quite lower EC values were
obtained compared to the single AO-H,0, treatments discussed in Fig. 5(b) as a result of
the lower conductivity of the effluents that caused a decrease of the current density in all
cases (20-28, 15-10 and 10-2.5 mA cm™ for acid and alkaline UF, NF and RO permeates,
respectively, instead of 35 mA cm™ for raw effluents). The highest EC (> 40 kWh m™)
corresponded to the UF permeates owing to their greater conductivity, whereas the most
efficient coupling was the NF/AO-H,0, for the alkaline effluent, which only consumed
18.9 kWh m™ to reach 86% TOC removal (instead of 75.6 kWh m™ consumed for
achieving 75% mineralization in the single AO-H,0O, process, Fig. 5(b)).

162



1.2

0
o
oo

0.6

TOC/TOC

0.4

0.2

Time/h
100

80 - .

Energy consumption / kwWh m

100

% TOC removal

Figure 7. (a) Change of normalized TOC vs time and (b) energy consumption per unit
volume vs percentage of TOC removal for the trials shown in Fig. 6.

5. CONCLUSIONS

The treatment of raw acid and alkaline bleaching effluents by AO-H,O, with a BDD anode
proved to be much more efficient than using DSA due to the higher oxidizing power of its
physisorbed "OH and the inert surface that minimized the adsorption of organics, thus
avoiding the sluggish kinetics observed for DSA due to fouling. At 12 V, the current
flowing between the BDD anode and the air-diffusion cathode was high enough to allow
the oxidation of organics via H.O, electrogenerated at the cathode (up to 24.9 mmol dm™ in
the alkaline effluent) and *OH and active chlorine produced at the anode, as well as the
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gradual accumulation of CIO3™ ions. Alternatively, both effluents were filtered by UF, NF
and RO and then treated by AO-H,0,. The global TOC removal for the combined
filtration/AO-H,0, treatments allowed concluding that the best coupling in terms of
percentage of mineralization was the UF/AO-H,0, for the acid bleaching effluent (68%
TOC removal) and the NF/AO-H,0, for the alkaline effluent (86% TOC removal). The still
acceptable conductivity after the UF pre-treatment in the former case and the low CI™
content in the latter case allowed the progressive TOC abatement under the main action of
physisorbed *OH. Compared to the single AO-H,0, treatments, which yielded 65% and
75% TOC removal at 9 h for the acid and alkaline effluents, respectively, only the NF/AO-
H,O, coupling entailed a real advantage. However, in terms of energy consumption during
the AO-H,0; stage, the UF/AO-H,0, coupling for the acid effluent was advantageous as
well (41.6 kWh m™ instead of 73.4 kWh m™). The results obtained for the integration of
membrane filtration with electrochemical methods are promising from two standpoints: (i)
filtration, as a separation pre-treatment, may allow the significant decrease of the organic
load, thus reducing the time required in the energy-demanding EAOP post-treatment,
whereas (ii) EAOPs, as a degradation step, aim at ensuring the complete detoxification of
permeates.
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1. ABSTRACT

Toxicological assessment was carried out in order to evaluate the performance of
membrane filtration systems and electrochemical advanced oxidation processess for the
treatment of segregated cellulose bleaching effluents. It is observed that the raw acid
bleaching effluent and its permeates and retentates of UF 10 kDa and NF had and inhibiting
effect on the Escherichia coli strain, specifically between 6 and 10 hours of initiation of
culture. With NF stage was possible to remove the genotoxic organic compounds present in
the acid bleaching effluent, evaluated by Bacillus subtilis rec assay. Raw acid bleaching
effluent and permeates and retentates of UF 10 kDa and NF showed mutagenic activity
evaluated by Salmonella typhimurium using test Ames (Muta-ChromoPlate). Application of
membrane filtration reported an decreased of acute toxicity up to 23.3 and 11.4 % in the
acid and alkaline bleaching effluent, respectively, evaluated by Microtox® using Vibrio
fischeri and the same test showed a high removal of toxicity in both bleaching effluents
during the electrochemical treatment with AO-H,0,, due to the formation of aliphatic
carboxylic acids, which have a very low toxicity to V. fischeri.

2. INTRODUTION

The pulp and paper industry generate large amounts of wastewaters that are discharged to
receiving waters containing pollutants produced during the wood debarking, digesting, pulp
washing, pulp bleaching and papermaking processes (Pokhrel & Viraraghavan, 2004;
Vepséléinen et al., 2011). These effluents contain large amounts toxic chemicals from raw
materials, such as fatty and resin acids, terpenes and tannins or from manufacturing
processes such as chlorinated organic compounds (Pokhrel & Viraraghavan, 2004;
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Vepsaléinen et al., 2011), may cause deleterious environmental impacts (Jamil et al., 2011).

Commonly, organic compounds in the wastewaters from pulp and paper mills is
characterized as the concentrations of COD, BODs, TOC, AOX, suspended solids and color
(Fontanier et al., 2006; Catalkaya & Kargi, 2007; Khansorthong & Hunsom, 2009), but
despite main treatment systems used in pulp and paper mills, such as primary clarification
and secondary treatment (activated sludge process or anaerobic digestion) (Jamil et al.,
2011; Chanworrawoot & Hunsom, 2012), allow compliance with environmental
regulations, studies show that wastewater from pulp and paper mills still present
compounds that can cause toxic effects on aquatic organisms, such as bacteria, algae and
fishes (Ali & Sreekrishnan, 2001; Sponza 2003).

Due to the conventional treatment systems are unable to remove toxic organic compounds
from the wastewater from pulp and paper mills, is necessary to implement tertiary treatment
systems (Fontanier et al., 2006; Khansorthong & Hunsom, 2009; Ciputra et al., 2010),
where the membrane filtration systems and electrochemical advanced oxidation processes
(EAOPs) have demonstrated high removal efficiencies of organic matter and recalcitrant
organic compounds present in pulp and paper mills effluents (Pizzichini et al., 2005;
Manttari et al., 2008; Patel & Suresh, 2008; El-Ashtoukhy et al., 2009; Soloman et al.,
2009; Ciputra et al., 2010; Eskelinen et al., 2010; Chanworrawoot & Hunsom, 2012).

Along with the current need to implement tertiary treatment systems that allow the removal
of organic contaminants in effluents discharged river systems, there is the need for toxicity
bioassays to predict the ecological effects of the wastewaters, because, unfortunately, by
the chemical-based approach alone, we can only know the concentrations of individual
compounds which is not sufficient enough to assess effects of toxic chemicals in effluents
(Fang et al., 2012). In most cases the toxic effect is unknown and often substances in
complex mixtures or with possible synergistic effects among compounds to wastewaters
can be detected only by toxicity testing (Sponza, 2003).

Bacteria have been widely used in the toxicological evaluation of effluents from cellulose
industry (Ali & Sreekrishnan, 2001; Sponza, 2003; Karrasch et al., 2006; Fang et al., 2012),
also consider the efficiency of different treatment systems for the removal of toxicity
present in such wastewater (Vepsaldinen et al., 2011).

This work presents the toxicological evaluation of cellulose bleaching effluent subjected to
membrane filtration systems and EAOPs. The removal of the toxic effect was evaluated by
the application of four tests involving the use of bacteria: Escherichia coli, Bacillus subtilis,
Salmonella typhimurium and Vibrio fischeri.
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3. EXPERIMENTAL
3.1 EFFLUENTS

Effluents from the ECF bleaching acid stage with ClO, and alkaline stage with H,O, were
obtained from a kraft pulp mill of hardwood located at the Biobio Region, Chile. The
samples were cooled down below 4 °C and stored for further processing. Previous to UF
runs, suspended solids were removed by filtration at 1 yum, using and Alfa Laval Mini-Lab
10 DDS.

3.2 MEMBRANE FILTRATIONS

Filtration experiments were carried out in a system provided by Alfa Laval, Model DSS
LabStak M20, equipped with a stainless steel module for flat membranes. A total of 20
membranes (total area equal to 0.36 m?) in each filtration stage of the acid and alkaline
bleaching effluents was used, which were performed at 20 °C. The properties of the
membranes used in this study are detailed in Table 1:

Table 1: Properties of the membranes used in this study.

Membrane MWCO (kDa) Material PWP* (L m“h™)
FS61PP 20 Fluoro polymer 95.42
UFX10pHt 10 Polysulphone 151.96
ETNAO1PP 1 Fluoro polymer 22.65
NF99HF NF (>98 % MgSO.) Polyester 18.87
RO99 RO (>98 % NaCl) Polyester 3.46

*Pure Water Permeability
3.3ELECTROLYTIC SYSTEMS

All the electrolytic runs were carried out in an open undivided cylindrical glass cell of 250
mL capacity with a double jacket for circulation of external thermostated water to regulate
the solution temperature at 25 °C. The anode was either a 4 cm? BDD thin-film electrode
supplied by Adamant Technologies S.A. (La-Chaux-de-Fonds, Switzerland). The cathode
was air-diffusion electrode of 3 cm? carbon-PTFE supplied by ElectroCell Europe A/S
(Denmark) and was fed with air pumped at 1 L min™ for continuous H,O, generation from
reaction (5). The experiments were performed at constant cell potential (V) using an MCP
M10-QD305 potentiostat-galvanostat. The sample was always virogorously stirred with a
magnetic bar at 500 rpm to ensure mixing and the transport of reactants towards/from the
electrodes. A preliminary polarization in 200 cm® of 0.05 M Na,SO. at 8 V for 180 min
allowed the activation of the O,-diffusion cathode. The electrolysis of 200 mL of bleaching
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effluents and their filtration permeates at cell potential of 12 VV were performed by AO-
H,O, using BDD/air-diffusion cells preserving their physicochemical characteristics, such
as pH, conductivity, chloride ions concentration and organic matter concentration.

3.4 PHYSICOCHEMICAL CHARACTERISTICS OF BLEACHING EFFLUENTS

The bleaching effluent pH was measured with HI 98140 meter. Conductivity was measured
with EC 215 supplied by Hanna Instruments. The concentration of Cl” ions was measured
using selective electrode model HI 4107 provided by Hanna Instruments. COD, BODs and
color were evaluated according “Standard methods for the examination of water and
wastewater” (A.P.H.A., 2005). The TOC removal of bleaching effluents samples was
measured using Shimadzu 5050 TOC. AOX concentrations were evaluated with AOX
Spectroquant Nova 60 kit supply by Merck.

3.5 TOXICITY MEASUREMENTS
3.5.1 Bacterial growth

This assay was conducted to evaluate the effect of acid bleaching effluent and the different
fractions obtained by membrane filtration on growth of strain Escherichia coli ATCC
25922. With this assay we evaluated whether the compounds present in the bleaching
effluent studied will generate an inhibition in bacterial growth, and thus an effect of acute
toxicity, or on the contrary, such compounds have effects which favor the growth of the
strain.

The strain Escherichia Coli ATCC 25922 was cultivated for 24 hours in trypticase agar,
which is subsequently led to a dilution of 10®°. Then 0.5 ml of this dilution is added to
flasks containing 50 ml sterile trypticase agar. Subsequently 0.5 ml of neutralized bleaching
effluent sample was added. Controls were carried out without the addition of sample
effluent. Finally, the flasks are brought to 37 ° C for 24 hours where monitoring of bacterial
growth by measuring the absorbance (optical density) in a spectrophotometer Lambda Bio
UV visible at 600 nm was performed. Analysis time: 0, 4, 6, 8, 10 and 12 hours.

35.2 TestREC

Bacillus subtilis rec assay to detect the presence of any DNA damaging compounds was
used here (Mazza, 1982). Bacillus subtilis 1652 rec(+) and Bacillus subtilis 1791 rec(-)
strains were used. Bacillus subtilis strains were culture overnight in a stirred nutritive broth
at 37 °C. Then, 100 pL culture were inoculated in 2 mL agar Soft (two parts nutritive broth
and one part of agar nutrient) at 45 °C, and homogeneously distributed on agar plaques.
Once agar Soft solidified, 0.5 cm diameter holes were made on each plaque and filled with
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100 pL acid bleaching effluent and its filtration permeates. Plates were maintained for 12 h
at 4 °C and then incubated for 24 h at 37 °C. The size of resulting inhibition rings was
measured, and the genotoxic activity was estimated as the ratio between the sizes of rec(-)
and rec(+) strains inhibition rings.

3.5.3 Test Ames (Muta-ChromoPlate)

To evaluate the toxic effects on the existing potential mutagenicity in the acid bleaching
effluents and its filtration permeates, the test Muta-ChromoPlate (provided by EBPI, CA)
was carried out, updated version of the Ames test, created by Ames et al. (1975) and
described by Mortelmans & Zeiger (2000). This reverse mutation assay, specifically
designed to determine a range of compounds that can produce damage leading to genetic
mutation, employs various strains of Salmonella typhimurium dependent of histidine, each
with different mutations in various genes. Thus, the Muta-ChromoPlate test employing
strain Salmonella typhimurium TA-100 evaluates, with great sensitivity, the effect of
mutagenic compounds.

Simultaneous tests for spontaneous reversion, positive control reversion (ie. the reversion
ratio by the action of a known mutagenic agent), and tester strain viability were performed
with each experiment. All assays were performed with and without metabolic activation,
using an exogenous metabolic system consisting of a tissue homogenate of rat liver
supernatant (S9), provided by Molecular Toxicology Inc (Moltox, Boone, NC). Assays
were conducted in triplicate plates per dose level. A minimum of five doses per sample
were tested. After 72 h incubation at 37 °C the number of revertants was determined.
Mutagenicity was expressed in terms of the number of revertants per litre. The sample
Mutagenicity Ratio (MR) was estimated as the ratio between the number of revertants in
the sample and the number of spontaneous natural revertants. A positive response was
considered when MR was greater than 2, and a clear dose-response trend over three or more
doses. A sample was classified as negative if neither criterion was satisfied and marginal if
only one criterion was met.

3.5.4 Microtox

Acute toxicity of the bleaching effluent treated by membrane filtration systems and
subjected to AO-H,O, was tested using Microtox® test with a model M500 (Azur
Environmental). This method is based on determination of the decrease in bioluminescence
of marine bacteria Vibrio fischeri from exposure to the test sample. Bioluminescence
inhibition compared with a control, is used to determine the percentage inhibition of
bioluminescence and is related to the toxicity by the exposing the bacteria for 15 min at the
bleaching effluent sample. All chemical reagents and incubation trays used in the analysis
were supplied by ModernWater. The procedure for the assessment of acute toxicity by
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determining the percentage inhibition of bioluminescence of V. fishceri by Microtox®, was
adapted from Dirany et al. (2011).

4. RESULTS AND DISCUSSION

4.1 CHARACTERISTICS OF RAW ACID AND ALKALINE BLEACHING
EFFLUENTS AND THEIR FILTRATION PERMEATES AND RETENTATES

With the aim of determining the ability of the sequence of membrane filtration to remove
organic and inorganic compounds contained in both bleaching effluents, a physicochemical
characterization of the acid and alkaline bleaching effluent and of the permeates and
retentates obtained at each filtration stage was performed. Table 2 shows the
physicochemical characterization of both bleaching effluent, permeates and retentates in the
UF, NF and RO stages.

The CI" ions concentration registers a decrease with increasing treatment, until reaching a
value of 179 and 13 ppm in the RO permeate of acid and alkaline bleaching effluent,
respectively. This concentration of CI" ions is considerably less than that reported by
Pizzichini et al. (2005) in the RO permeate (8.23 ppm) and could be responsible for the
conductivity present in both RO permeates (1.05 y 0.12 mS cm™, to the acid and alkaline
bleaching effluent, respectively); addition to contributing to the COD recorded in the
permeate in the same filtration stage to both bleaching effluents (Mahesh et al., 2006;
Manttéri et al., 2008).

According to Table 2, UF membranes of 20, 10 and 1 kDa allowed reaching a
concentration of COD equal to 1066.7 mg O, dm™ in the acid bleaching effluent and 970.8
mg O, dm™ in the alkaline bleaching effluent, confirming that UF is not sufficient to
remove organic compounds in both bleaching effluents (Manttari et al., 2004). On the other
hand and although the sequence of membrane filtration allowed to significantly increase the
value of IB in both bleaching effluents (0.78 in the acid bleaching effluent y 0.96 in the
alkaline bleaching effluent), is still possible to register the presence of organic compounds,
according to the recorded TOC concentrations in both filtration permeate of RO stage
(112.7 y 52.2 mg C dm™, in the acid and alkaline bleaching effluent, respectively), so it is
clear the need for toxicological evaluation of the permeates and retentates obtained at each
stage of filtration.
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Table 2: Physicochemical characterization of bleaching effluents and filtration permeates and retentates.

Membrane Acid bleaching effluent
(MWCO) pH Conductivity CI Color COD BODs (mg IB TOC AOX
(mS cm™) (ppm) (C.U)  (mgO,dm?) 0, dm? (mg Cdm?®) (mgdm?)
1pum 2.52 5.92 766 +3 496+ 4 1250 +11.8 563+ 6 0.45 4994+16 25.1+0.1
20kba P 257 3.27 742+3 466+6 1125.0+11.8 863 + 12 0.77 4736+13 17.2+0.1
R 251 7.54 750+4 993+8  3291.7 +58.9 938 + 53 0.28 7124+23 2169+04
10kba P 2.56 3.25 728+2 448+5 1095.8 +5.9 775+ 17 0.71 4608+14 131+0.1
R 253 3.28 745+4 453+6  1183.3+23.6 660 + 53 0.56 426.7+0.1 93.2+0.2
1kDa P 248 3.21 707+2 421+4 1066.7 + 11.8 732+8 0.69 432.0+0.1 9.9+0.1
R 252 3.26 732+3 459+ 3 1341.7+11.8 702 + 17 0.52 550.3+2.7 546+0.2
NF P 252 1.98 471+3 167+ 3 626.7 + 4.7 408 + 11 0.65 2475+29 42+0.1
R 249 3.25 905+5 1532+5 5416.7+0.5 2938 + 18 054 1968.7+3.2 65.1+0.1
RO P 2.68 1.05 179+ 3 38+1 306.7 +4.7 240 + 17 0.78 112.7 + 0.6 0.8+0.1
R 248 1.50 678+2 224 +3 2158.3+11.8 1405 + 21 0.65 731.5+28 21.1+0.2
Membrane Alkaline bleaching effluent
(MWCO) pH Conductivity cr Color COD BODs (mg IB TOC AOX
(mS cm™) (ppm)  (CU)  (mgO,dm?® 0, dm®) (mgCdm?® (mgdm?)
1um 10.57 4.41 411+3 1077 +3 1500 +11.8 595+5 0.40 59041+08 19.2+0.1
20kba P 8.35 4.16 391+4 835+4 1216.7 + 0.5 690 + 4 0.57 573.8+0.1 126+0.1
R 10.73 4.59 415+3 5108+6 7583.3 +58.9 1611 +21 0.21 1243.4+4.2 178.2+0.3
10kba P 8.03 4.09 347+2 750+ 3 1158.3+11.8 750 + 10 0.65 556.6+1.0 108+0.1
R 843 4.17 398+2 1237+3 1866.7 +23.6 983 + 33 0.53 6722+76 38.6+0.2
1kDa P 7.85 3.64 284+1 563+2 970.8 +17.7 950 + 8 0.98 511.6+1.0 8.2+0.1
R 7.99 3.98 354+3 2122+3 3566.7+0.5 1440 + 28 0.40 1335.2+3.2 446+0.1
NF P 722 1.29 116 +2 108+1 553.3+0.5 550+ 4 0.99 164.1 +0.3 29+0.1
R 7.70 5.61 302+4 2816+3 5687.5+295 3567 + 47 0.63 30285+6.6 57.2+0.2
RO P 6.87 0.12 13+1 9+1 186.7 + 0.5 180+ 8 0.96 52.2+0.5 05+0.1
R 6.98 2.33 238+3 1688+4  2933.3+0.5 1150 + 35 0.39 1321.5+49 20.2+0.1
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4.2 BACTERIAL GROWTH

Bacterial viability assays for the presence of any existing toxic effect of raw acid bleaching
effluent and its permeates and retentates obtained in stages of UF 10 kDa and NF were
performed. For this case, the Escherichia coli ATCC 25922 strain was used because this
strain has sensitivity to environmental agents. Figure 1 shows the growth of the bacterial
strain E. coli ATCC 25922 for an incubation period of 12 hours in presence of raw acid
bleaching effluent, permeate and retentates UF 10 kDa and NF and also a control, in which
the growth of the strain was performed without the presence of effluents, for comparative
purposes.

In the figure is possible to observe an expected growth of the strain E. coli ATCC 25922 for
the case of control used. This growth shows the stages present in the bacterial growth, the
adaptation phase, between 0 and 4 hours, the exponential growth phase, 4 to 9 hours, and
the stationary phase after 10 hours of conducting the test.

When comparing the control used to growth of strain evaluated in the presence of different
fractions of the acid bleaching effluent studied, it was observed an inhibitory effect on
bacterial growth. It was observed that at 6 hours of initiation of culture, the control had a
higher growth than strains with the presence of cellulose bleaching effluents. The greatest
difference in bacterial growth was observed at 8 hours of initiation of test. At this point, the
absorbance measured for the control, almost doubling the value obtained with respect to
bacterial growth in the presence of acid bleaching effluents studied. In assessing growth
between 10 and 12 hours of initiating the culture, was still possible to distinguish an
inhibition in the growth of the bacteria E. coli ATCC 25922 compared to the control used.

Thus it is possible to observe that the raw acid bleaching effluent as the permeates and

retentates of UF 10 kDa and NF had an inhibiting effect on the bacterial strain used, which
was possibly associated with the acute toxicity by such effluent.
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Figure 1: Bacterial growth of E. coli ATCC 25922 at Asgo during the exposition to the acid
bleaching effluent and its permeates and retentates of membrane filtration. Control: hollow
circles; acid bleaching effluent: hollow squares; 10 kDa permeate (hollow diamonds) and

rententate (filled diamonds); NF permeate (hollow triangles) and retentate (filled triangles).

4.3 TEST REC

Test rec with Bacillus subtilis was performed in order to get a relation of the genotoxicity
screening generated by the acid bleaching effluent fractions. This test is usually performed
to pure compounds or mixtures of theses with low amount so that the obtained results allow
to obtain a first approximation as to the genotoxic effect of acid bleaching effluent
evaluated. The halos inhibition assay is to measure the diameter of the halos of inhibition
(mm) with the strains B. subtilis rec* and B. subtilis rec’, caused by the presence of the acid
bleaching effluents. Thus, a relationship between the rec” and rec” strain may be obtained in
order to determine whether the acid bleaching effluent evaluated present genotoxicity.
Mazza (1982) states that if the rate of inhibition rec/rec’ has a value greater than 1.2, the
compound evaluated is genotoxic. Table 3 presents the values of rec’/rec” ratio to determine
the genotoxic effect of the different fractions of the acid bleaching effluent for B. subtilis.

The bleaching effluents which exhibit a rec’/rec’ ratio greater o equal to 1.2 may be
considered genotoxic, ie able to alter and damage the DNA in the bacteria studied. It is
possible note that in the raw acid bleaching effluent are present compounds that produced
an interaction that affected the DNA (ratio equal to 1.33). By comparing this value with
existing results in the literature, specifically the test conducted by Campos et al (2006), who
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obtained a value rec’/rec” 1.4, it is observed that in both cases there was a genotoxic effect
by the effluent untreated.

With respect to UF 10 kDa can be observed that both the permeate and the retentate
obtained showed an interaction affecting the bacterial DNA, then the ratio rec/rec’ for
these fractions corresponded to 1.23 and 1.26, respectively, both major the accepted limit
(1.2). For the NF stage, it is observed that for the retentate the characteristics of DNA
damage remained, giving a value of 1.24. However, for the permeate, Table 3 shows that
through the NF was possible to remove these genotoxic characteristics of the acid bleaching
effluent, obtaining a value of 1.18.

Table 3: Genotoxic activity of the acid bleaching effluent and permeates and retentantes of
UF 10 kDa and NF.

Acid bleaching effluent  Ratio Response
Raw bleaching effluent 1.33 Genotoxic
10 kDa P 123 Genotoxic
R 126 Genotoxic

NF P 118 Non genotoxic
R 124 Genotoxic

4.4 TEST AMES

Due to the presence of genotoxicity in the samples studied by test rec with B. subtilis and in
order to obtain more information about the feature of genotoxicity/mutagenicity present in
the effluents from the acid stage of kraft pulp bleaching was carried out the test Ames,
using the test Muta-ChromoPlate. This test determines whether the effluent present
mutagenicity. In addition, this test has been widely used for the evaluation of effluents from
kraft pulp bleaching process, using up to 80 % of the cases studied (Helma et al., 1996).
Table 4 shows the mutagenic activity as result of exposure of Salmonella typhimurium TA-
100 strains to the raw acid bleaching effluent and permeates and retentates obtained in stage
UF 10 kDa and NF.

Results obtained without addition of S9 demonstrated clear mutagenic response of T100
strain (ie. MR>2) from exposure of raw acid bleaching effluent crude, which slightly
decreased through membrane filtration sequence. Furthermore, when comparing the results
with addition of metabolic activation, is possible to appreciate that the different fractions of
acid bleaching effluent present pro-mutagenic compounds, which are not removed by the
membrane filtration sequence. Thus, it is possible to confirm that the raw acid bleaching
effluent, permeates and retentates of the membrane filtration of UF 10 kDa and NF showed
strong mutagenicity characteristics even at a 1:10 dilution. This mutagenic activity was
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demonstrated by the ability of S. typhimurium T100 strain to detect the substitution on the
base pairs of DNA as mutation mechanism.

Helma et al. (1996), Kotelevtsev et al (2000), Stepanova et al. (2000) observed by Ames
test, that the effluents from the cellulose bleaching exhibited high mutagenic activity to S.
typhimurium TAZL00 strain in the absence and presence of metabolic activation, confirming
the results obtained in this study. Another study by Rao et al (1994), who used adsorption
resins XAD-4 and XAD-8 in order to concentrate mutagenic compounds present in the
effluent from the cellulose bleaching, also proved positive for mutagenicity by test Ames
without addition of S9 enzyme activation; these authors concluded that the mutagenic
activity was due to polar organic compounds soluble in water and acidic compounds.
Similar conclusion reported by Metcalfe et al (1995) after concentration mutagenic
compounds in XAD-4 and XAD-7 resin, who performed the Ames test with S. typhimurium
TA100 strain and moreover indicated that non-polar compounds also contribute to
mutagenicity of the effluent, which include mainly chloroacetones.

Table 4: Mutagenic activity of the acid bleaching effluent and permeates and retentates of
10 kDa and NF filtration using Muta-ChromoPlate Dilution 1:10.

Acid bleaching effluent  Ratio Ratio
T100 T100+S9

Raw bleaching effluent 5.8 3.4
10 kDa P 5.8 2.7

R 4.8 3.1

NF P 4.4 2.8

R 4.6 2.5

45 MICROTOX
45.1 Membrane filtration

For the toxicity assessment contained in acid and alkaline bleaching effluents treated by
membrane filtration was used the test Microtox®, which consists in the use of the marine
bacterium Vibrio fischeri, which is capable of emitting light in condition natural, thus a
decrease in bioluminescence of the bacterium is used as a measure of acute toxicity
contained in both bleaching effluents and permeates and retentates obtained from each
filtration stage. Figure 2 shows the percentage inhibition of the bioluminescence of V.
fischeri bacterium after 15 min of exposure to raw bleaching effluents, permeates and
retentates from acid (Figure 2a) and alkaline (Figure 2b) stage. As is possible to appreciate
in the figure, the inhibition of the bioluminescence of V. fischeri considerably reduced
through the membrane filtration sequence, due to the compounds having acute toxicity for
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V. fischeri are retained at each stage of filtration, such as show the highest percentage of
inhibition of bioluminescence by retentates exhibited by both bleaching effluents at various
stages of membrane filtration.

In the case of acid bleaching effluent, the inhibition of V. fischeri bioluminescence
decreased from 92.2 % in the raw bleaching effluent up to 23.3 % in the RO filtration
permeate. In addition, the alkaline bleaching effluent, had a similar behavior and exhibited
a decrease of the acute toxicity, expressed as percent inhibition of V. fischeri
bioluminescence, which ranged from 89.6 % in the raw bleaching effluent up to 11.4 % in
the permeate obtained in the RO stage. These results confirm that the high molecular
weight compounds, which are present in both bleaching effluents and the permeate
obtained in the UF stages, are those having the greater acute toxicity associated with these
bleaching effluents. In this context, it is possible to emphasize the effect of the resin acids
as responsible for a significant toxicity as assessed according to the decrease of
bioluminescence of V. fischeri (McMartin et al., 2003) and to the being high molecular
weight compounds, may be mainly related to acute toxicity recorded in both bleaching
effluents and permeate obtained in steps UF. The lower acute toxicity by the alkaline
permeate from RO stage, compared with that recorded for the acid bleaching effluent can
be associated with the lower aliphatic carboxylic acid concentration recorded by this
permeate considering that aliphatic carboxylic acids have been described as organic
compounds with very low toxicity to marine bacterium V. fischeri (Dirany et al., 2012).
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Figure 2: Evaluation of the bioluminiscence inhibition of Vibrio fischeri during the
membrane filtration secuence for acid (a) and alkaline (b) bleaching effluent. Time
exposure of 15 min. Gray bars: permeatse; black bars: retentates.
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45.2 Anodic oxidation

To evaluate the effect of the application of electrochemical treatment with AO-H,0, in the
removal of the toxicity contained in both bleaching effluents and their filtration permeates,
the test Microtox® was used for the evaluation of acute toxicity with marine bacteria V.
fischeri. Test Microtox® has been previously used in a variety of applications, ranging from
the ecotoxicological assessment to evaluating AOPs and biological treatments as tools for
detoxification of wastewater, chemicals and metals (Dirany et al., 2011; Foreman et al.,
2011; Lu et al., 2011; Antonopoulou et al., 2012; Dirany et al., 2012; Liu et al., 2012;
Pigtka-Ottlik et al., 2012; Oztekin & Sponza, 2013). Figure 3 shows the inhibition of the
bioluminescence of V. fischeri as a result of exposure during 15 min to both bleaching
effluents and their filtration permeate of 10 kDa and NF treated by AO-H,0O,. Such as is
possible to appreciate in the figure, the inhibition of the bioluminescence of V. fischeri
recorded for the acid bleaching effluent ranged from 92.7 to 62.7 % for the raw bleaching
effluent, 70.6 to 34.9 % for the permeate of 10 kDa and 35.7 to 21.4 % for the NF
permeate. In the case of alkaline bleaching effluent, the bioluminescence of V. fischeri
decreased from 91.6 to 41.1 % for the raw bleaching effluent, from 52.6 to 19.8 % for the
permeate of 10 kDa and from 27.8 to 7.0 % for the NF permeate.

Cellulose effluents obtained after of the primary treatment were subjected to toxicological
evaluation by Microtox®, registering a high acute toxicity associated with bioluminescence
of V. fischeri (Middaugh et al., 1997). On the other hand, resin acids, which act as
endocrine disruptors on organisms and are mainly related to the acute toxicity recorded in
cellulose effluents of softwood, has been identified as responsible for a significant toxicity
due to decreased bioluminescence of V. fischeri, however, this toxic effect has been
reduced through the application of AOPs (McMartin et al., 2003).

Although the raw acid bleaching effluent reached 65 % mineralization during the
electrochemical treatment with BDD/air-diffusion cathode and its filtration permeates of 10
kDa and NF recorded a removal of TOC equal to 65 and 50 %, respectively, with the same
electrolysis conditions, the toxicity assessed according to the bioluminescence of V. fischeri
declined in 32.4, 50.6 and 40 % for raw acid bleaching effluent, the acid permeate of 10
kDa and acid permeate of NF, respectively. This shows that, despite recording a high rate
of mineralization, raw acid bleach effluent still has a high concentration of toxic
compounds to V. fischeri, like its filtration permeates, because the operating conditions of
the electrochemical treatment with BDD/air-diffusion cathode were insufficient to allow
high rates of removal of toxic compounds that are present in them. It is also possible to
appreciate that the inhibition of bioluminescent V. fishceri not registered a decrease during
the first 2 hours of electrochemical treatment of raw acid bleaching effluent, on the
contrary, an increase is recorded up to 95.5 % inhibition of bioluminescence, this might be
related to the formation of intermediates during the oxidation of phenol, such as
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hydroquinone and p-benzoquinone, because noted above that these reaction products have
much higher levels of toxicity than phenol itself (Antonopoulou et al., 2012).

In relation to the application of electrochemical treatment with BDD/air-diffusion cathode
to the raw alkaline bleaching effluent and its filtration permeates of 10 kDa and NF, was
possible to achieve a significant removal of toxicity found in them. Thus, Figure 3 shows
that AO-H,0, allowed decrease 10.6 % the toxicity of the raw alkaline bleaching effluent
during one hour of electrolysis, but then the toxicity increased to about 86.9 % of inhibition
of bioluminescence of V. fischeri after 3 hours of electrochemical treatment, this may be
associated with the formation of intermediate compounds with greater toxicity than that
recorded by the compounds formed in the first hour of electrolysis (Lu et al., 2011,
Antonopoulou et al., 2012), because has been demonstrated that treatment of organic
pollutants with aromatic and/or cyclic structures by AOPs can lead to oxidation byproducts
being more toxic than the initial molecules (Dirany et al., 2012). In the case of alkaline
permeate of 10 kDa, the toxicity increased 30 min after application of AO-H,O,, this
indicates that the intermediates produced during the electrochemical treatment exhibit
greater toxicity to V. fischeri that the starting compounds from which were formed (Lu et
al., 2011), then showed a steady decrease in the inhibition of bioluminescence, but recorded
an increase in the inhibition of bioluminescence of V. fischeri after 7 hours of electrolysis,
which is also associated with the formation of intermediates of reaction more toxic. Finally,
the alkaline permeate of NF did not record a significant increase in toxicity during
treatment with AO-H,0O,, which can be related to the high formation of aliphatic carboxylic
acids as intermediates of degradation, which have a very low toxicity to V. fischeri (Dirany
etal., 2012).

182



Luminescence inhibition / %

0 100 200 300 400 500 600
Time / min

Figure 3: Evaluation of the luminiscence inhibition of Vibrio fischeri during the
electrochemical treatment of 200 cm® of bleaching effluent with BDD/air-diffusion cathode
at cell potential of 12 V and 25 °C. Time exposure of 15 min. Acid bleaching effluent
(hollow symbols) and alkaline bleaching effluent (filled symbols). Hollow and filled circles:
1 um; hollow and filled squares: 10 kDa; hollow and filled triangles: NF.

5. CONCLUSIONS

The raw acid bleaching effluent as well as the permeates and retentates obtained in UF 10
kDa and NF stages of the same bleaching effluent generated an inhibition of bacterial
growth of Escherichia coli ATCC 25922 strain which is possible to associate to toxicity
acute of such fractions to the bacterium strain used. The raw acid bleaching effluent, the
permeate and retentates from the UF 10 kDa and the retentate obtained of the NF stage
showed genotoxic activity when used test rec with Bacillus subtilis, but the permeate of the
NF stage did not record this feature, due to the organic compounds with genotoxic activity
to B. subtilis were retained by the NF membrane. The stages of UF 10 kDa and NF were
not able remove the mutagenic activity caused by the organic compounds present in the raw
acid bleaching effluent and permeates and retentates obtained at each filtration stage, which
was evaluated by the test ames, using bacterium strain Salmonella typhimurium TAZ100.
With increasing sequence of membrane filtration of acid and alkaline bleaching effluents
evaluated in this study, it was possible to gradually decrease the inhibition of
bioluminescence of Vibrio fischeri, thanks to the removal of organic compounds present in
both bleaching effluents. Considerable decrease in toxicity contained in raw bleaching
effluents and their filtration permeates according to bioluminescence of V. fischeri in test
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Microtox® was recorded by the application of anodic oxidation, however, formation of
byproducts more toxicity than the compounds initial during electrolysis of both bleaching
effluents was observed.
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CAPITULO X: DISCUSION

1. RECUPERACION DE AGUA PRESENTE EN EFLUENTES DE
BLANQUEO ECF DE CELULOSA KRAFT

El principal objetivo de esta tesis doctoral consiste en la evaluacion técnica de la tecnologia
de filtracion por membranas y oxidacion anodica como herramientas que permitan la
recuperacion de agua desde efluentes de blanqueo de celulosa kraft. Estos sistemas de
tratamiento de aguas residuales han sido seleccionados en este estudio debido a que
presentan una gran ventaja, la cual consiste en la capacidad que poseen para depurar aguas
residuales sin la necesidad de adicionar reactivos quimicos durante el tratamiento, cuya
presencia forzaria la implementacién de sistemas de tratamiento posteriores, con el objeto
de remover dichos agentes quimicos desde el efluente de blanqueo tratado.

Actualmente, existen numerosos estudios gque tienen por objeto remover los compuestos
orgénicos presentes en efluentes de celulosa, a través de sistemas de filtracion por
membrana y AOPs (Pizzichini et al., 2005; Patel & Suresh, 2008; Soloman et al., 20009,
Eskelinen et al., 2010); sin embargo, y como se ha mencionado anteriormente, la mayoria
de éstos estudios se han focalizado en el efluente final, sin considerar que dicho efluente, al
ser derivado del sistema de tratamiento bioldgico, el cual es ampliamente utilizado como
tratamiento secundario en plantas de celulosa (Pokhrel & Viraraghavan, 2004; Gavrilescu
et al., 2008), presenta una alta concentracion de solidos suspendidos, los cuales tienen un
considerable efecto adverso sobre los sistemas de filtracion por membrana y AOPs (Panizza
& Cerisola, 2010). Por otro lado, la aplicacion de sistemas de filtracion por membrana al
efluente secundario, no permitiria la recuperacion de recursos energeéticos, puesto que los
compuestos organicos con mayor poder calorifico ya han sido degradados en el tratamiento
bioldgico.

Es por esto que los efluentes de blanqueo acido y alcalino, derivados de la etapa de
oxidacion con ClO, y extraccion alcalina con H,O; en la secuencia de blanqueo ECF,
respectivamente, constituyen una excelente alternativa para la aplicacién de sistemas de
filtracion por membrana y EAOPS, puesto que constituyen las aguas residuales con mayor
volumen y concentracion de materia organica dentro del proceso productivo de celulosa
kraft blanqueada, por lo que, ademas de permitir la recuperacion de agua para su posterior
reutilizacion dentro del proceso productivo, también permitirian la recuperacion de recursos
con potencial quimico y/o energético.

Para llevar a cabo el objetivo propuesto, se evalu6 la capacidad de sistemas de filtracion por

membrana, a través de la utilizacion de membranas con distintos tamafios de corte (UF, NF
y RO), para la recuperacién de agua presente en efluentes de blanqueo ECF, evaluando los
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factores y/o parametros operacionales con mayor influencia sobre el desempefio de estos
sistemas de tratamiento (Capitulo 1V).

Los resultados obtenidos permitieron la identificacion de las membranas mas adecuadas
para su utilizacion en el tratamiento de los efluentes de blanqueo, con vistas a la
recuperacion del recurso hidrico. Dentro de este contexto, las membranas de UF de 10 kDa
y NF (>98 % MgSO,) fueron seleccionadas para constituir la secuencia de filtracion por
membranas propuesta en este estudio para la recuperacion de agua desde efluentes de
blanqueo ECF. La seleccion de la membrana de UF de 10 kDa se basd en su composicion
fisicoquimica, ya que al estar constituida por un material altamente hidrofilico como es la
polisulfona (Weis et al., 2005; Puro et al., 2010), permité obtener los mayores valores de
densidad de flujo de permeado (J) en funcion del tiempo y en funcién del factor de
reduccion de volumen (VRF) registrados en este estudio, para ambos efluentes de blanqueo
(Capitulo 1V, Figuras 3 y 4). Sin embargo, los resultados obtenidos también permitieron
comprobar que las membranas de UF no alcanzaron altos porcentajes de remocion de la
materia organica contenida en ambos efluentes de blanqueo y solamente lograron un 52 y
un 60 % de remocion de la DQO presente en el efluente de blanqueo acido y alcalino,
respectivamente (Capitulo 1V, Tabla 7); esto forzd la necesidad de implementar una
segunda etapa de filtracion, utilizando una membrana de NF (>98 % MgSQ,), puesto que
presentd los menores porcentajes de fouling (2.2 y 4.5 % para el efluente de blanqueo acido
y alcalino, respectivamente) registrados en este estudio (Capitulo IV, Tabla 5), permitiendo
obtener una produccion de permeado relativamente constante para ambos efluentes de
blangueo (Capitulo IV, Figuras 3y 4).

De este modo, efluentes de blanqueo acido y alcalino fueron sometidos a sistemas de
filtracién por membrana, utilizando las membranas seleccionadas de UF (10 kDa) y NF
(>98 % MgSO,), con el objeto de evaluar la secuencia de filtraciobn por membranas
propuesta en este estudio como parte de la estrategia para la recuperacién de agua desde
efluentes de blanqueo ECF. La caracterizacion fisicoquimica y secuencia de filtracion por
membranas fue llevada a cabo de acuerdo a la metodologia utilizada en el Capitulo IV.

La Tabla 1 muestra la caracterizacion fisicoquimica de los efluentes de blanqueo &cido y
alcalino utilizados en esta propuesta. Como es posible observar en la tabla, la concentracion
de materia organica, expresada por su concentracion de TOC, el cual alcanza un valor de
623.1y 714.4 mg C dm™ para el efluente de blanqueo &cido y alcalino, respectivamente, es
considerablemente mayor que la concentracion de TOC registrada en ambos efluentes de
blanqueo utilizados en el Capitulo IV (499.4 y 594.1 mg C dm™ para el efluente de
blangueo acido y alcalino, respectivamente), debido a que las caracteristicas fisicoquimicas
de un efluente de blanqueo estan directamente relacionadas con la materia prima utilizada
en el proceso, ademas de las condiciones operacionales, por lo que la utilizacion de una
materia prima con distintas condiciones de crecimiento y ubicacion geografica, ademas de
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la variacién en las condiciones operacionales propias del proceso productivo de la planta de
celulosa serian las responsables de las diferentes caracteristicas fisicoquimicas de los
efluentes de blanqueo evaluados en la estrategia para la recuperacion de agua.

Tabla 1: Caracterizacion fisicoguimica de efluentes de blanqueo de &cido y alcalino.

Parametro Efluente de Efluente de
blanqueo acido blanqueo alcalino
pH 2.26 10.29
Conductividad (mS cm™) 6.78 6.57
Cloruros (ppm) 438 + 4 358 + 2
Color (C.U.) 658 + 5 1182 +7
DQO (mg O, dm™) 2344+ 5 2569 + 12
DBOs (mg O, dm™) 769 +7 1179 +3
IB” 0.33 0.46
TOC (mg C dm™) 623.1+0.7 7144+ 1.1
AOX (mg dm™) 435+0.3 35.3+0.2

" Indice de biodegradabilidad

Al igual que en el Capitulo 1V, los efluentes de blanqueo fueron sometidos a una secuencia
de filtracién por membranas evaluando la densidad de flujo de permeado en funcién del
tiempo de filtracion y en funcion del factor de reduccion de volumen (VRF), con
membranas de UF (10 kDa) y NF (=98 % MgSO,). La Figura 1 muestra la densidad de
flujo de permeado (J) en funcion del tiempo de filtracion del efluente de blanqueo &cido y
alcalino, con las membranas seleccionadas. Para el efluente de blanqueo &cido, J vario
desde 216 hasta 109 dm*® m™? h™* en la etapa de UF 10 kDa, mientras que en la etapa de NF
se registré una variacion en J desde 86 hasta 67 dm® m? h™. Para el efluente de blanqueo
alcalino, la variacion en J registrada durante la filtracion con las membranas de UF 10 kDa
y NF fue desde 139 hasta 131 dm® m? h' y desde 115 hasta 121 dm*® m? h?,
respectivamente.

Como es posible observar en la Figura 1, la membrana de UF 10 kDa presenté valores de J
considerablemente menores a los registrados en el Capitulo IV para ambos efluentes de
blanqueo, los cuales correspondieron a una variacion desde 499 hasta 406 dm*® m? h™, para
el efluente de blanqueo acido y desde 508 a 406 dm® m™ h, para el efluente de blanqueo
alcalino (Capitulo 1V, Figura 3). Este comportamiento seria producto de la mayor
concentracion de materia organica (2344 y 2569 mg O, dm™ de DQO para el efluente de
blangqueo acido y alcalino, respectivamente) presente en la alimentacion durante la etapa de
UF 10 kDa (Tabla 1), puesto que ésta mayor concentracion de materia organica en la
alimentacion generd la disminucién en la produccion de permeado durante (Nordin &
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Jonsson, 2006). En el Capitulo IV, la alimentacion de la etapa de UF de 10 kDa
correspondio al permeado obtenido previamente en una etapa de filtracion con la membrana
UF 20 kDa, etapa de filtracion que permitié obtener un 10 y 19 % de remocion de la
materia organica contenida en los efluentes de blanqueo crudos de la etapa &cida y alcalina,
respectivamente (Capitulo IV, Tabla 6). Sin embargo, en la secuencia de filtracion
propuesta en este estudio, no se seleccion6 la membrana de UF de 20 kDa, por lo que
ambos efluentes de blanqueo fueron sometidos directamente a una etapa de UF con la
membrana de 10 kDa.

Con respecto a la etapa de NF, se registr6 un comportamiento similar al obtenido con la
etapa de UF de 10 kDa, puesto que los valores de J registrados en el Capitulo IV durante la
etapa de NF de ambos efluentes de blanqueo correspondieron a variaciones desde 116 a 82
dm® m? h para el efluente de blanqueo acido y desde 136 a 142 dm*® m? h para el
efluente de blanqueo alcalino (Capitulo IV, Figura 3). Este comportamiento también estaria
relacionado con la mayor concentracion de materia organica presente en la alimentacion de
NF (TOC correspondiente a 480.7 y 457.6 mg C dm™, para el efluente de blanqueo acido y
alcalino, respectivamente), debido a la ausencia de una etapa de filtracion intermedia con la
membrana de UF 1 kDa, la cual fue utilizada en el estudio realizado en el Capitulo V. Del
mismo modo, también se confirman los bajos flujos de permeado obtenidos con membranas
de NF durante la filtracion de efluentes de celulosa (Ménttéri et al., 2002), principalmente
en condiciones &cidas, debido a valores de J obtenidos por el efluente de blanqueo acido en
la etapa de NF (desde 86 hasta 67 dm® m™? h™).
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Figura 1: Densidad de flujo de permeado (J) en funcién del tiempo de filtracién para el
efluente de blanqueo acido (simbolos blancos) y alcalino (simbolos negros). Membrana de
UF (10 kDa) (o, ®); membrana de NF (=98% MgSO,) (o, m).

La Figura 2 muestra los valores de J en funcion del VRF para los experimentos en modo
concentracion de ambos efluentes de blanqueo, los cuales fueron realizados hasta alcanzar
un VRF de 10. El efluente de blanqueo acido registré una disminucion en J desde 157 hasta
31 dm® m? h durante la UF 10 kDa, mientras que en la etapa de NF, J disminuyé desde 88
hasta 6 dm*® m™ h™. Para el efluente de blanqueo alcalino, la reduccién en J en la etapa de
UF 10 kDa fue desde 138 hasta 52 dm®* m? h™' y desde 120 hasta 10 dm* m? h™, durante la
etapa de filtracion con la membrana de NF.

Al igual que en los experimentos realizados en modo recirculacion, se registré una menor
produccién de permeado para ambos efluentes de blanqueo, en comparacion con los valores
de J obtenidos en el Capitulo IV, tales como variaciones en J desde 442 (VRF 1) hasta 317
dm® m?h? (VRF 16.4) para el efluente de blanqueo 4cido y desde 471 (VRF 1) hasta 213
dm®*m?h™ (VRF 17.1) durante la etapa de UF 10 kDa; mientras que en la etapa de NF J
varié desde 106 y 140 dm*®* m?h™ (VRF 1), para el efluente de blanqueo 4cido y alcalino,
respectivamente hasta 16 dm®* m?h™ (VRF 7.9) para el efluente de blanqueo 4cido y a 35 L
m?2 h™ para el efluente de blanqueo alcalino con VRF 8.4 (Capitulo IV, Figura 4). Este
fendmeno también estaria relacionado con la ausencia de una etapa de filtracion previa
como es la UF 20 kDa, ademas de la mayor concentracion de materia organica,
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caracterizada por una DQO de 2344 y 2569 mg O, dm™, presente en la alimentacién de la
etapa de UF 10 kDa.

Por otro lado, el efluente de blanqueo alcalino, a pesar de presentar una mayor
concentracion de materia organica que el efluente de blanqueo acido (TOC de 623.1 y
714.4 mg C dm™, para el efluente de blanqueo acido y alcalino, respectivamente), registré
una mayor produccién de permeado en las etapas de UF 10 kDa (desde 138 hasta 52 dm®
m? h) y NF (desde 120 hasta 10 dm® m? h%). El pH del efluente de blanqueo alcalino
(10.29) seria el responsable de los valores de J registrados en modo concentracion en las
etapas de UF 10 kDa y NF, puesto que condiciones de pH &cido favorecen la formacién de
fouling (Nordin & Jonsson, 2006; Bodalo et al., 2009), como es el caso del efluente de
blanqueo &cido (pH 2.26).

Con respecto a la produccion de permeado obtenida en la etapa de NF, ambos efluentes
registraron una considerable disminucion en los valores de J hasta alcanzar un VRF 10. En
el caso del efluente de blanqueo &cido, J disminuyo en un 93 %, mientras que en el efluente
de blanqueo alcalino la reduccion de J alcanz6 un 92 %. Este comportamiento confirma que
la produccion de permeado es afectada negativamente durante la filtracion de ambos
efluentes de blanqueo, debido a la formacion de fouling en las membranas de NF durante la
filtracién de efluentes celul6sicos (Manttari et al., 2002, 2006).

250 ——1—— R —— B —— A ——

200 -

J/dm®m?nt

VRF
Figura 2: Densidad de flujo de permeado (J) en funcién del VRF para el efluente de
blangueo &cido (simbolos blancos) y alcalino (simbolos negros). Membrana de UF (10
kDa) (o, ®); membrana de NF (>98% MgSO,) (o, m).
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El porcentaje de fouling y de retencion también fue evaluado en cada etapa de filtracion de
ambos efluentes de blanqueo con el objeto de evaluar el desempefio de la secuencia de
filtracién por membranas propuesta. La Tabla 2 muestra el fouling (%) y retencion (%)
registrada durante la filtracion por membranas UF 10 kDa y NF (>98 % MgSO,) de los
efluentes de blanqueo acido y alcalino.

Es posible notar en la tabla que el fouling obtenido con la membrana de UF (17.5y 31.9 %
para el efluente de blanqueo &cido y alcalino, respectivamente) es mayor al registrado en la
etapa de NF (10.7 y 8.1 % para el efluente de blanqueo &cido y alcalino, respectivamente)
para ambos efluentes de blanqueo. Esto indica la presencia de una alta concentracion de
compuestos organicos con una masa molar mayor a 10 kDa en ambos efluentes de blanqueo
(Nuortila-Jokinen et al., 2003), lo cual se puede confirmar con los altos porcentajes de
retencion en la misma etapa de filtracion (20.5 y 30.8 % para el efluente de blanqueo acido
y alcalino, respectivamente), principalmente en el efluente de blanqueo alcalino, el cual
registré 10.3 % mas de retencion de compuestos organicos en la etapa de UF 10 kDa, en
comparacion con el efluente de blanqueo acido. Ademas, el porcentaje de fouling registrado
por el efluente de blanqueo alcalino en la etapa de UF 10 kDa es incluso mayor al
registrado por la misma membrana en el Capitulo IV (24.4 %, Capitulo 1V, Tabla 5),
debido a la ausencia de una etapa de UF previa de 20 kDa. En relacion al fouling obtenido
en la etapa de NF, es posible observar que el efluente de blanqueo &cido registré mayor
porcentaje de fouling que el efluente de blanqueo alcalino, esto tiene relacion con la mayor
disminucion en J registrada en funcion del VRF por el efluente de blanqueo acido (Figura
2), ademas de coincidir con el mayor porcentaje de retencién de materia organica registrada
por el mismo efluente (54.8 y 34 % de retencién para el efluente de blanqueo acido y
alcalino, respectivamente), ya que una mayor formacion de fouling genera un aumento en
la retencion de solutos durante la filtracion de efluentes de celulosa (Méanttéri et al., 2002).

Tabla 2: Fouling (%) y Retencidn (%) de las membranas de filtracion seleccionadas para la
propuesta de recuperacion de agua desde efluentes de blanqueo acido y alcalino.

Membrana Efluente de blanqueo acido Efluente de blanqueo alcalino
(MWCO) Fouling (%)  Retencion (%)  Fouling (%)  Retencion (%)
10 kDa 17.5 20.5 31.9 30.8
NF 10.7 54.8 8.1 34.0

La Figura 3 muestra el balance de agua y contenido de materia organica, expresada como
TOC, en las corrientes de alimentacion, permeado y retentado para ambos efluentes de
blangueo, el cual fue realizado con el objeto de conocer los respectivos volimenes de agua
obtenidos en cada etapa de filtracion y sus correspondientes cargas organicas. De este
modo, es posible notar en la figura que, para un mismo volumen de alimentacién, permeado
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y retentado, la secuencia de filtracion por membranas propuesta permite una mayor
remocion de materia orgénica en el efluente de blanqueo alcalino (78.6 y 92.1 % de
remocion de TOC en el efluente de blanqueo &cido y alcalino, respectivamente), debido a la
presencia de compuestos organicos con una mayor masa molar, ademas de las condiciones
de pH del efluente de blanqueo alcalino, las cuales favorecen la retencion de compuestos
organicos (Manttari et al., 2002). Por otro lado, la Figura 3 también muestra que el
retentado alcalino de UF presenta la mayor concentracion de materia organica (21426 mg
C), convirtiéndose en una excelente alternativa para la obtencion de energia al ser
potencialmente derivado a la caldera de biomasa.

Efluente de
blanqueo acido 8L 4L
8275mgC 8538 mgC
80L 72 L 40 L o™ 36L
—_— X &t > > S48 —_—
49848 S 34610 19228 “% 10660
mg C mg C mg C v mg C
| 6963 mgC | { 30mgC |
Efluente de
blanqueo alcalino 8L 4L
21426 mg C 13702 mg C
80L « 72 L 40 L & (_)0‘* 361L
—_— S > > S/ | —
57152 D 32947 18304 o)qf\“’ 4522
mg C mg C mg C v mg C
,( 2779 mgC . . 80mgC ,

Figura 3: Balance de agua y TOC (mg C dm™) durante la UF y NF de efluentes de blanqueo
acido y alcalino. Cuadros punteados representan la diferencia de TOC entre las corrientes
de entrada (alimentacion) y salida (permeado y retentado) en cada etapa de filtracion.

La Tabla 3 muestra la caracterizacion fisicoquimica de los permeados y retentados
obtenidos en cada etapa de filtracion por membranas de UF (10 kDa) y NF (>98 % MgSOQ,)
de los efluentes de blanqueo &cido y alcalino. Las aguas con potencial reutilizable deben
cumplir con estandares de calidad fisicogquimica que permitan su redso en el proceso
productivo, de tal manera de no afectar la calidad del producto final ademas de no causar
problemas operacionales e incrementar la corrosion de los equipos (Gavrilescu et al., 2008;
Shukla et al., 2009). De acuerdo a lo indicado por investigadores que han estudiado la
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aplicacion de sistemas de filtracion por membrana para la recuperacion de agua desde
efluentes de pulpa y papel, el agua potencialmente reutilizable necesariamente debe estar
libre de color, AOX, metales pesados y quimicos (Shukla et al., 2009), destacandose los
siguientes requermientos de calidad de agua: conductividad <500 pS cm?, cloruros <50
ppm (Ordofiez et al., 2010). Sistemas de UF han registrado una completa remocion de
DQO, permitiendo porcentajes de recuperacion de agua entre 83 y 86 % (Karthik et al.,
2011); mientras que permeados de RO con 25 mg O, dm™ de DQO, 1.08 mg C dm™ de
TOC vy conductividad igual a 70.7 uS cm™ han sido indicados como permeados con
caracteristicas Optimas para su reutilizacion dentro del proceso productivo, permitiendo la
recuperacion de mas del 80 % de las aguas residuales (Pizzichini et al., 2005). Dentro de
este contexto y de acuerdo a la Tabla 3, es posible confirmar que la secuencia de filtracion
por membranas propuesta no cumple con los estandares de calidad de agua para su
potencial reutilizacion en el proceso productivo, es por esto que la estrategia de
recuperacion de agua desde efluentes de blanqueo ECF propuesta en este estudio consta de
una segunda parte, la cual consiste en la aplicacion de oxidacion anddica para la depuracion
de los permeados obtenidos en la etapa de NF de ambos efluentes de blanqueo, con el
objeto de cumplir los requerimientos de calidad de agua que permitan su reciclaje.
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Tabla 3: Caracterizacion fisicoquimica de los permeados y retentados obtenidos durante los experimentos de filtracién por membranas,
para los efluentes de blanqueo &cido y alcalino.

Membrana Efluente de blanqueo &cido
(MWCO) pH Conductividad CI Color DQO DBOs IB TOC AOX
(mScm™) (ppm)  (C.U) (mg O,dm™) (mg O,dm?) (mg Cdm?® (mgdm?)
1pum 2.26 6.78 438+4 658+5 2344 +5 769 +7 0.33 623.1+0.7 435+0.3
10kDa P 2.30 5.51 346 +3 439+5 1865 + 13 713+4 0.38 480.7+05 23.8+0.2
R 213 9.34 472+3 2291+8 6470 + 7 998 + 12 0.15 10344+13 1947+0.3
NF P 231 3.56 225+2 213+3 843+5 532+5 0.63 296.1+0.3 9.6+0.1
R 216 21.82 770+4 2954+7 10778 +7 3088 + 4 029 21344+0.9 127.4+0.2
Membrana Efluente de blanqueo alcalino
(MWCO) pH Conductividad CI Color DQO DBOs IB TOC AOX
(mS cm™) (ppm)  (C.U.) (mgO,dm?®) (mgO,dm?) (mg Cdm®)  (mgdm?)
1pum 10.29 6.57 358+2 1182+7 2569 + 12 1179 + 3 046 7144+11 353+0.2
10kba P 9.82 5.52 274+2 712+6 1778 + 14 1013 +8 0.57 457.6+0.7 151+0.1
R 10.35 8.55 401+3 5158+ 9 9506 + 5 1948+10 0.20 26783+1.1 206.3+0.2
NF P 855 1.88 176 +1 326+5 1174 +5 823 +11 0.70 125.6+0.4 42+0.1
R 10.19 28.9 417+3 5302+8 7069 + 12 2523 +9 0.36 34255+0.8 1035+0.3

*P: Permeado; R: Retentado; IB: Indice de biodegradabilidad.
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Dentro de los distintos EAOPs evaluados en el Capitulo V para el tratamiento de agua de
proceso de plantas de celulosa, la oxidacion anddica fue seleccionada por sobre el proceso
electro-Fenton y fotoelectro-Fenton, debido a los resultados obtenidos, los cuales
demostraron una alta tasa de reaccion de los compuestos organicos presentes en el medio
con los radicales hidroxilo heterogéneos BDD("OH), ademas de una demostrar una muy
baja tasa de reaccion con los radicales hidroxilo homogénos formados desde reaccion
Fenton, debido a la desaparicion del H,O; electrogenerado en el catodo, como consecuencia
de su reaccion con HCIO (Salazar et al., 2013).

Por otro lado, se evalud la capacidad de distintos &nodos activos y no activos durante la
aplicacion de oxidacion anddica para la depuracion de efluentes de blanqueo acido y
alcalino y sus permeados de filtracion. Dentro de este contexto, anodos activos como Pt,
grafito, DSA-RuO, y DSA-Pt fueron evaluados (Capitulos V, VI, VIl y VIII), ademas de la
evaluacion de un anodo no activo como es el BDD (Capitulo V y VIII), registrandose una
baja habilidad oxidativa de los radicales hidroxilo MOy.1 generados en los &nodos activos
(Panizza & Cerisola, 2009), en comparacion con la mayor produccion de los altamente
reactivos oxidantes ‘OH generados en el anodo BDD (Brillas et al., 2004b; Cavalcanti et
al., 2013), razdn por la cual este anodo fue seleccionado para llevar a cabo la oxidacion
anddica de los permeados obtenidos en la etapa de NF. Asimismo, los resultados obtenidos
en el Capitulo VIII demostraron que no se justifica la utilizacion de un catodo difusion de
O, para la generacion de H,O, durante la oxidacion anddica de ambos efluentes de
blangueo, debido al bajo potencial redox estandar de este agente oxidante (Weast, 1977),
confirmando, ademas, que los radicales hidroxilo "OH son los principales agentes oxidantes
de la materia organica contenida en los efluentes de blanqueo acido y alcalino. Debido a
esto, la oxidacion anddica como parte de la propuesta para la recuperacién de agua fue
llevada a cabo utilizando un catodo de acero inoxidable, el cual también fue evaluado en
este estudio (Capitulos VI'y VII).

Del mismo modo que en los capitulos V11 'y VIII, la oxidacion anddica de los permeados de
NF de ambos efluentes de blanqueo fue llevada a cabo conservando las condiciones de pH,
conductividad y concentracion de materia organica con las cuales fueron obtenidos, las que
se encuentran detalladas en la Tabla 3. La Figura 4 muestra la remocion de TOC
normalizada durante la aplicacion de oxidacion anddica a los efluentes de blanqueo acido y
alcalino, en funcion del tiempo (Figura 4a) y en funcién de la carga eléctrica especifica
(Figura 4b), con anodo BDD, catodo de acero inoxidable y una diferencia de potencial de
12 V. El permeado &cido de NF alcanzé un 94 % de mineralizacion con un valor de j de
22.5 mA cm™y un consumo de Q igual a 3.7 Ah dm™; mientras que el permeado de NF del
efluente de blanqueo alcalino alcanzé un 96 % de remocion de TOC, con j igual a 17.5 mA
cm?y un consumo de Q de 3.1 Ah dm™.

Si bien, el permeado alcalino de NF alcanzd una mayor tasa de mineralizacion (96 %) con
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una menor concentracion de materia organica (TOC de 125.6 mg C dm™) que el permeado
de NF del efluente de blanqueo acido (TOC igual a 296.1 mg C dm™) (Tabla 3), también
presentd una menor j durante la electrélisis (22.5 y 17.5 mA cm™ para el efluente de
blangueo &cido y alcalino, respectivamente). Este comportamiento estaria relacionado con
el pH del permeado alcalino de NF (8.55), ya que en condiciones de pH alcalinas
incrementa la generacion de radicales hidroxilo (Brillas et al., 2005; Murugananthan et al.,
2007). Con respecto al consumo de Q durante la aplicacion de oxidacion anddica, el
efluente de blanqueo &cido registré un mayor consumo de Q que el efluente de blanqueo
alcalino (3.7 y 3.1 Ah dm™ para el efluente de blanqueo 4cido y alcalino, respectivamente),
lo cual es producto de j relacionada con la mayor conductividad eléctrica (3.56 mS cm™)
(Tabla 3).

Como se ha sefialado anteriormente, las aguas con potencial reutilizable deben cumplir con
estdndares de calidad fisicoquimica que permitan su reutilizacion dentro del proceso
productivo (Gavrilescu et al., 2008; Shukla et al., 2009), por lo que la secuencia de
filtracion por membranas propuesta en combinacion con el proceso electrooxidativo
permitirian la recuperacion de agua desde ambos efluentes de blanqueo y su potencial
reutilizacion dentro del proceso productivo de celulosa kraft blanqueada, debido a alta
eficiencia para remocién de materia organica obtenida gracias a la aplicacion de ambas
tecnologias de tratamiento, tecnologias que permitieron obtener un efluente de blanqueo
4cido con una concentracién de TOC de 18.3 mg C dm™ y un efluente de blanqueo alcalino
con una concentracién de TOC igual a 5.5 mg C dm™, concentraciones que se encuentran
dentro de los rangos reportados para agua optima para ser reutilizada dentro del proceso
productivo (Pizzichini et al., 2005). De este modo, para alcanzar tales concentraciones de
TOC en los permeados de NF, el proceso de oxidacion anddica debe ser aplicado hasta
obtener un consumo minimo de Q igual a 3.7 Ah dm™ para el efluente de blanqueo 4cido y
3.1 Ah dm™ para el efluente de blanqueo alcalino, con el objeto de alcanzar los estandares
de calidad fisicoquimica de agua para su potencial reutilizacion.
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Figura 4: Efecto del tiempo de electrdlisis (a) y carga eléctrica especifica (b) sobre la
remocion normalizada de TOC durante la aplicacion de oxidacién anddica a 200 cm® de
permeados de NF de efluentes de blanqueo acido (o) y alcalino (). Anodo de BDD, catodo
de acero inoxidable, 25 °C.

Dentro de este contexto, la Figura 5 constituye la propuesta de este estudio para la
recuperacion de agua desde efluentes de blanqueo ECF. El volumen del efluente de
blanqueo &cido corresponde al 47 % del efluente final, alcanzando 56400 m* / d; mientras
que el efluente de blanqueo alcalino, con un 35 % del efluente final, alcanza un volumen
igual a 42000 m® / d (CONAMA, 2004). VRF de 10 fue considerado en las etapas de UF y
NF para ambos efluentes de blanqueo, ademas de un 10 % de pérdida de volumen durante
la electrolisis de los permeados de NF.
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Con las condiciones anteriormente mencionadas, el permeado de UF 10 kDa del efluente de
blanqueo 4cido alcanzaria un flujo igual a 50760 m* / d, el cual, al ser utilizado como
alimentacion en la etapa de NF, permitirfa obtener un flujo de permeado de 45684 m®/d y,
después del proceso electrooxidativo, 41115 m* / d de agua potencialmente reutilizable
dentro del proceso productivo. Por otro lado, el efluente de blanqueo alcalino, al constituir
solamente un 35 % de efluente final, alcanzaria un flujo de permeado de 37800 m*/d en la
etapa de UF 10 kDa, 34020 m®/ d en la etapa de NF y 30618 m®/ d de agua potencialmente
reutilizable después de la aplicacion de oxidacion anddica.

Finalmente, la aplicacion de la secuencia de filtracion por membranas y oxidacion anddica
a ambos efluentes de blanqueo como estrategia para la recuperacion de agua, permitiria
recuperar 71733 m® / d; es decir, el consumo de agua fresca de la planta de celulosa
utilizada como caso de estudio disminuira en 58267 m® / d, correspondiendo a una
reduccion igual al 44.8 % del consumo de agua registrado por la planta de celulosa (130000
m? / d; CONAMA, 2004). Esta reduccién en el consumo de agua permitira disminuir la
vulnerabilidad de esta planta de celulosa frente a periodos de escasez del recurso hidrico en
la cuenca del rio Biobio, ademéas de disminuir la presion ejercida sobre este sistema fluvial.
Cabe sefialar que, este porcentaje de ahorro en el consumo de agua solamente seria posible
si el sistema de recuperacion de agua contara con el area de membranas suficiente para
tratar los volimenes de alimentacion indicados en la Figura 5, conjuntamente con las
grandes dimensiones del &nodo BDD requeridas para alcanzar la tasa de mineralizacion
registrada durante la aplicacion de oxidacion anddica (Figura 4).

Efluente de blanqueo acido
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Figura 5: Balance de agua para la propuesta de recuperacion de agua desde efluentes de
blanqueo &cido y alcalino.
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2. RECUPERACION DE RECURSOS QUIMICOS Y/O
ENERGETICOS

Ademas de la recuperacion de agua desde los efluentes de blanqueo segregados, la
recuperacion de recursos con potencial quimico y/o energético desde ambos efluentes de
blangueo, también constituye uno de los objetivos de este estudio.

Dentro de este contexto, retentados obtenidos en diferentes etapas de filtracion por
membrana han sido derivados a la caldera de biomasa para la obtencion de energia, debido
al alto poder calorifico que presentan producto de la alta concentracion de materia organica
(Nordin & Jonsson, 2006; Manttari et al., 2010). Sin embargo, en este estudio, el bajo
contenido de solidos presente en las corrientes de retentado obtenidos en las etapas de UF y
NF de ambos efluentes de blanqueo, limita su utilizacién como recurso energético. Manttéri
et al. (2010) han sefialado que retentados de filtracion por membrana de efluentes
celulésicos han sido sometidos a evaporacion con el objeto de disminuir el contenido de
agua antes de ser derivados a un proceso de incineracion; no obstante, la evaporacion de
grandes volumenes de agua constituiria un gasto energético adicional al proceso de
filtracién por membranas, ademas, la presencia de iones inorganicos también puede limitar
la incineracion del concentrado (Manttéri et al., 2010).

Es por esto que, en este estudio, se plantea el tratamiento de los concentrados obtenidos en
las etapas de UF y NF de ambos efluentes de blanqueo, mediante sistemas de tratamiento
primario y secundario, con el objeto de degradar la materia organica contenida en los
retentados para posteriormente ser descargados al sistema fluvial.

En relacion a la recuperacion de recursos quimicos desde los efluentes de blanqueo acido y
alcalino, se ha indicado anteriormente que los anodos compuestos por Pt y otras mezclas de
Oxidos metélicos (electrodos DSA) son los que presentan una mayor actividad
electrocatalitica para la generacion de especies de cloro activo desde la oxidacion de los
iones CI presentes en el medio (Panizza & Cerisola, 2009). Dentro de este contexto, en el
Capitulo VIII se evalu6 la capacidad del anodo DSA-RuO, para la generacion de especies
de cloro activo, registrandose una alta formacion de CIO," en ambos efluentes de blanqueo,
alcanzando una concentracion igual a 2466.9 y 2418.7 ppm (Capitulo VIII, Figura 2) en el
efluente de blanqueo acido y alcalino, respectivamente.

De este modo, considerando los volimenes de los efluentes de blanqueo &cido y alcalino
(56400 y 42000 m*® / d, para el efluente de blanqueo &cido y alcalino, respectivamente), la
aplicacion de oxidacion anddica con anodo DSA-RuO,, permitiria la generacion 241 ton
ClO, por dia (Tabla 4); no obstante, esto solamente seria posible si el proceso
electrooxidativo se realizara con las condiciones operacionales utilizadas en este estudio.
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Tabla 4: Generacion de ClO;™ (ton / d) mediante la aplicacidn de oxidacién anddica con
anodo DSA-RuO; a los efluentes de blanqueo &cido y alcalino.

Efluente de blanqueo  CIO, (ppm) kg ClIO,; m®  ton ClO, /d

Acido 2466.9 2.5 139
Alcalino 2418.7 2.4 102
Total 241

3. EVALUACION AMBIENTAL DE LA PROPUESTA PARA LA
RECUPERACION DE AGUA DESDE EFLUENTES DE
BLANQUEO ACIDO Y ALCALINO

Ademas de la reduccidn del consumo de agua en el proceso productivo, la aplicacion de la
tecnologia de filtracion por membranas y EAOPs a los efluentes de blanqueo &cido y
alcalino, también permite la remocion de los compuestos organicos toxicos presentes en
éstas aguas residuales, lo que constituye uno de los principales objetivos de este estudio.

Dentro de este contexto, los resultados reportados en el Capitulo 1X, demostraron que la
aplicacion de la tecnologia de filtracion por membranas permitié la disminucion de la
genotoxicidad presente en el efluente de blanqueo &cido hasta alcanzar una razon rec’/rec’
igual a 1.18 en el permeado de NF, genotoxicidad que fue evaluada utilizando la bacteria B.
subtilis (Capitulo IX, Tabla 3). Ademas, la evaluacion de la actividad mutagénica presente
en el efluente de blanqueo &cido y sus permeados de filtracion, mediante la utilizacion de
test de Ames con S. typhimurium T100, demostrd que las membranas de UF 10 kDa y NF
no fueron capaces de remover la mutagenicidad contenida en el efluente de blanqueo &cido,
a pesar de que se registrd una disminucion de la razén T100 desde 5.8 en el efluente de
blangueo acido crudo hasta 4.4 en el permeado de NF (Capitulo IX, Tabla 4). Sin embargo,
la evaluacion de la toxicidad aguda, expresada por la bioliminiscencia de V. fischeri,
permitio confirmar la capacidad de la tecnologia de filtracion por membranas para remover
los compuestos organicos toxicos presentes en ambos efluentes de blanqueo, generando
permeados de RO con 23.3 y 11.4 % de inhibicion de bioluminiscencia de V. fischeri, para
el efluente de blanqueo &cido y alcalino, respectivamente (Capitulo IX, Figura 2).

Por otro lado, el tratamiento electroquimico de ambos efluentes de blanqueo y sus
permeados de filtracion obtenidos en las etapas de UF 10 kDa y NF permitio confirmar la
capacidad del proceso electrooxidativo para remover compuestos organicos con toxicidad
aguda presente en ambos efluentes de blanqueo, hasta alcanzar un 62.7 % (1 um), 34.9 %
(UF 10 kDa) y 21.4 % (NF) de inhibicion de bioliminiscencia de V. fischeri en el efluente
de blanqueo acido, ademas de 41.1 % (1 pum), 19.8 % (UF 10 kDa) y 7.0 % (NF) de
inhibicion de bioliminiscencia en el efluente de blanqueo alcalino (Capitulo IX, Figura 3).
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La toxicidad presente en ambos efluentes de blanqueo como resultado de la aplicacion de la
propuesta para la recuperacion de agua desde ambos efluentes de blanqueo también fue
evaluada. La Figura 6 presenta la inhibicién de la bioluminiscencia de V. fischeri (%) como
resultado de la UF y NF de los efluentes de blanqueo &acido (a) y alcalino (b), donde es
posible observar que la secuencia de filtracion por membrana propuesta como parte de la
estrategia de recuperacion de agua desde ambos efluentes de blanqueo, permitid disminuir
la toxicidad aguda desde 93.8 a 40.9 % en el efluente de blanqueo acido; mientras que en el
efluente de blanqueo alcalino, la toxicidad aguda para V. fischeri disminuy6 desde 88.1
hasta 21.8 %.
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Figura 6: Inhibicidn de la bioluminiscencia de V. fischeri (%) registrada durante la
secuencia de filtracion por membranas correspondiente a la propuesta para la recuperacion
de agua desde efluentes de blanqueo acido (a) y alcalino (b).

Debido a que la secuencia de filtracion por membranas utilizada no permitié la completa
remocion de compuestos organicos e inorganicos presentes en ambos efluentes de blanqueo
(Tabla 3), los permeados de NF fueron sometidos a oxidacion anddica con el objeto de
cumplir con los requerimientos de calidad fisicoquimica de las aguas con potencial
reutilizable. Junto con la caracterizacion fisicoquimica durante la electrélisis de los
permeados de NF de ambos efluentes de blanqueo, la que fue realizada con el objeto de
evaluar el proceso electroquimico, también fue realizada una caracterizacion toxicoldgica
del proceso electrooxidativo, con el objeto de evaluar la capacidad del tratamiento
electroquimico para remover los compuestos organicos toxicos presentes en los efluentes
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de blanqueo acido y alcalino. En la Figura 7 es posible observar que, gracias a la aplicacién
de oxidacion anddica a los permeados de NF, fue posible disminuir la toxicidad aguda hasta
un 3.7 y un 0.9 % para el efluente de blanqueo &cido y alcalino, respectivamente, evaluada
segun la inhibicion de bioluminiscencia de V. fischeri.

Por otro lado, los compuestos organicos asociados con la toxicidad presente en las aguas
residuales de la industria celulosica, no pueden ser medidos por DBOs, ya que este analisis
solamente es capaz de medir la materia organica biodegradable presente en el efluente de
blanqueo, sino que tales compuestos organicos forman parte de la DQO, en donde es
posible medir compuestos organicos biodegradables ademas de compuestos organicos
recalcitrantes que presentan toxicidad aguda y cronica (Jarpa, 2014). Dentro de este
contexto, la medicion de TOC durante la secuencia de filtracién por membranas (Tabla 3) y
oxidacion anddica (Figura 4), entregaria un valor mas representativo de la disminucion de
la toxicidad aguda y crénica en ambos efluentes de blanqueo, ya que en la medicién de
TOC no solamente estan incluidos compuestos organicos biodegradables (medidos como
DBO:s), sino que también los compuestos organicos recalcitrantes (medidos como DQO),
excluyendo de la medicion las interferencias generadas por especies quimicas inorganicas
registradas durante la medicion de DQO (Mahesh et al., 2006).
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Figura 7: Inhibicién de la bioluminiscencia de V. fischeri (%) registrada durante la
aplicacion de oxidacion anddica a 200 cm® de permeados de NF de efluentes de blanqueo
4cido y alcalino. Anodo de BDD, cé4todo de acero inoxidable, 25 °C.
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Conjuntamente con la disminucion de la toxicidad presente en ambos efluentes de
blanqueo, la propuesta para la recuperacion de agua gracias a la aplicacion de sistemas de
filtracion por membrana y oxidacion anddica, no solamente permitiria disminuir el
consumo de agua dentro del proceso productivo, sino que también permitiria una
considerable reduccion de los residuos liquidos generados por este sector productivo, los
cuales son descargados al sistema fluvial.

Dentro de este contexto, los residuos liquidos descargados al cuerpo de agua receptor
corresponden a los efluentes sometidos al sistema de tratamiento primario y secundario, los
cuales alcanzan actualmente un volumen igual a 120000 m* / d y estan constituidos por: el
efluente de blanqueo &cido (56400 m®/ d), el efluente de blanqueo alcalino (42000 m®/d) y
aguas de refrigeracion y de sello (21500 m®/ d) (CONAMA, 2004). Sin embargo, al llevar
a cabo la propuesta para la recuperacion de agua desde ambos efluentes de blanqueo, las
aguas residuales que serian tratadas mediante los sistemas de tratamiento primario y
secundario para su posterior descarga al sistema fluvial, corresponderian a las corrientes de
refrigeracion y de sello, ademas de los retentados obtenidos en las etapas de UF 10 kDa y
NF de los efluentes de blanqueo acido y alcalino, cuyos flujos volumétricos se encuentran
detallados en la Figura 5. De este modo, el volumen de las aguas residuales que serian
sometidas a los sistemas de tratamiento primario y secundario serfa igual a 40196 m® / d,
correspondiendo al 33.5 % del volumen que alcanza actualmente el efluente secundario que
es descargado al rio Biobio, el cual constituye el cuerpo de agua receptor de las aguas
residuales generadas por esta planta de celulosa kraft.

Sin embargo, a pesar de la considerable reduccién del volumen de los residuos liquidos
descargados al rio Biobio, como resultado de la propuesta para la recuperaciéon de agua
desde ambos efluentes de blanqueo, las aguas residuales generadas por este sector
productivo continuaran siendo reguladas por el D.S. 90 / 2000 (Republica de Chile, 2000),
por lo que los sistemas de tratamiento convencionales continuaran siendo utilizados ya que
permiten cumplir con esta norma de emision; no obstante, una disminucion en los impactos
ambientales sobre el sistema fluvial, que estan asociados con la descarga de los residuos
liquidos de este sector productivo al cuerpo de agua, solamente seria posible si el efluente
secundario fuera sometido a un proceso de oxidacion avanzada, a través de la
implementacién de un sistema de tratamiento terciario, ya que los compuestos organicos
con toxicidad crénica que estan presentes en las corrientes de retentado obtenidos en las
etapas de UF y NF no serian removidos en el tratamiento biologico (Ménttari et al., 2006;
Afzal et al., 2008; Jarpa, 2014), por lo que continuarian siendo descargados al sistema
fluvial.

Dentro de este contexto, fitosteroles como estigmasterol, p-sitosterol y campesterol son

caracterizados como extractivos de madera altamente lipofilicos y con una alta persistencia
en sedimentos (Lahdelma & Oikari, 2006) y han sido identificados como unos de los
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principales compuestos organicos relacionados con la toxicidad crénica presente en
efluentes de celulosa (L6pez et al., 2011; Jarpa, 2014). Estos fitosteroles han sido indicados
como responsables de impactos potenciales en la fisiologia reproductiva de los organismos,
principalmente peces que durante su ciclo de vida han estado expuestos a aguas residuales
de plantas de celulosa, en donde se destaca: disminucién de las hormonas sexuales en
plasma, reduccion del tamafio gonadal, alteracion de las caracteristicas sexuales secundarias
y masculinizacion de peces hembra (Hewitt et al., 2008; van den Heuvel et al., 2002). En el
caso de la cuenca del rio Biobio, estudios anteriores también han reportado alteraciones
fisiologicas en peces, especificamente Oncorhynchus mykiss como resultado de su
exposicion a efluentes de celulosa, incluso en individuos expuestos a sedimentos
recolectados desde el &rea de descarga de efluentes celuldsicos (Orrego et al., 2005, 2006).

Es por esta razén que, la normativa ambiental vigente en Chile (D.S. 90), no contribuye a
aumentar la eficiencia ambiental de este importante sector productivo, por lo que se
requiere la promulgacion de la Norma Secundaria de Calidad de Agua para el rio Biobio,
con el objeto de proteger la biodiversidad de este sistema fluvial, ademéas de asegurar la
calidad de sus aguas para los diversos usos. Esta Norma Secundaria de Calidad de Agua,
aumentaria las exigencias ambientales de este sector productivo, a través de la
implementacion de programas de monitoreo que integren la evaluacion de parametros
fisicoquimicos criticos en efluentes celuldsicos (puesto que DQO, color y AOX no se
encuentran normados por el D.S.90), con la cuantificacion de compuestos organicos con
toxicidad cronica (como es el caso de fitosteroles) y con la evaluacion toxicoldgica a traves
de la utilizacion de bioensayos de toxicidad aguda y cronica. Esto obligaria a las plantas de
celulosa a implementar sistemas de tratamiento terciario, basados en oxidacion avanzada,
constituyendo una de las principales herramientas de este sector productivo para mitigar los
impactos ambientales derivados del proceso productivo de celulosa kraft blanqueada.
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CAPITULO XI: CONCLUSIONES

1. La capacidad de los sistemas de filtracion por membrana para la depuracion de los
efluentes de blanqueo ECF de celulosa kraft depende fuertemente de la distribucion de los
pesos moleculares de los compuestos organicos presentes en el efluente de blanqueo
utilizado como alimentacion. Por el contrario, variables como pH de la alimentacion y VRF
tienen menor influencia sobre la remocion de compuestos organicos; sin embargo, dichas
variables tienen un mayor efecto sobre la produccion de permeado durante el proceso de
filtracion. Las membranas fabricadas con material hidrofilico, como es el caso de
polisulfona, resultaron ser las méas adecuadas para la aplicacion de la tecnologia de
membranas en el tratamiento de efluentes de blanqueo de celulosa. Debido a la presencia de
compuestos organicos de bajo peso molecular en ambos efluentes de blanqueo, los
permeados de RO aun presentaron una alta concentracién de materia organica, lo que
impide su reutilizacion dentro del proceso productivo.

2. La utilizacion de electro-Fenton y fotoelectro-Fenton para el tratamiento
electroquimico de efluentes celulésicos modelo, no permitié alcanzar un significativo
efecto sobre la tasa de mineralizacion de los compuestos organicos, en comparacion con la
tasa de mineralizacion obtenida con el proceso AO-H,0,, debido a la reaccion del H,O,
electrogenerado en el catodo con las especies de cloro activo presentes en el medio. Estos
resultados revalidaron la eleccion de oxidacion anddica como EAOPs para el tratamiento
electroquimico de los efluentes de blanqueo ECF de celulosa kraft.

3. Ha sido demostrada la alta habilidad de oxidacién de BDD('OH) generados durante
la utilizacién de oxidacion anddica para la remocion de compuestos organicos presentes en
ambos efluentes de blanqueo y sus permeados de filtracion, en comparacion con la menor
mineralizacion alcanzada por los anodos activos estudiados en este trabajo, debido a la baja
produccion de ‘OH con menor poder oxidante en este tipo de anodos. La concentracion
inicial de materia organica en el efluente de blanqueo no tuvo un significativo efecto sobre
la tasa de mineralizacion alcanzada durante el proceso electrooxidativo; a diferencia de las
variables como pH y conductividad eléctrica, las que si presentaron un gran efecto sobre la
eficiencia del tratamiento electroguimico.

4. Con respecto a la generacion de especies de cloro activo, éstas pueden actuar como
agentes oxidantes de la materia organica presente en los efluentes de blanqueo segregados y
sus permeados de filtracion; sin embargo, debido a la presencia de un sinnumero de
reacciones quimicas y electroquimicas de las distintas especies inorganicas cloradas, su
mecanismo de reaccion aun no esta definido.
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5. La utilizacion de un catodo de difusion de aire para la generacion catddica de H,0,
durante el proceso AO-H;O,, no permiti6 un aumento en la eficiencia del tratamiento
electroquimico de ambos efluentes de blanqueo y sus permeados de filtracion, debido al
bajo potencial redox estandar del H,O,, demostrando asi, la alta habilidad oxidativa de los
agentes oxidantes ‘OH para la mineralizacion de la materia organica.

6. La integracion de los sistemas de filtracion por membrana y EAOPs para el
tratamiento de efluentes de blanqueo, permiti6 alcanzar altas tasas de depuracion de dichas
aguas residuales, lo que se tradujo en un considerable efecto sobre la remocién de la
toxicidad presente en los efluentes de blanqueo antes del tratamiento, segin los resultados
obtenidos con las distintas cepas bacterianas evaluadas en este estudio.

7. La implementacidn de la propuesta generada en este estudio, para la recuperacion de
agua desde efluentes de blanqueo segregados de celulosa kraft, no solamente permitiria
disminuir el consumo de agua especifico dentro del proceso productivo, sino que también
permitiria reducir considerablemente el volumen de residuos liquidos descargados al cuerpo
de agua receptor.
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