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I 

 

Resumen 

 

Los crecientes costes en el suministro y tratamiento de aguas y la tendencia hacía políticas de eficiencia energética 

están obligando a la industria alimentaria en general, y el sector lácteo en particular, a buscar alternativas de 

reaprovechamiento de recursos económicamente beneficiosas. En este sentido, CAPSA FOOD (Corporación 

Alimentaria Peñasanta S.A.) se ha planteado la recuperación de condensados de flash cooler generados en el 

tratamiento UHT directo, donde diferentes tipos de leches y derivados lácteos son procesados con el fin de alargar su 

vida útil. Estas aguas están consideradas como efluentes de baja carga contaminante, lo que hace que, junto con su 

temperatura (40–85ºC), presenten unas características atractivas para su reutilización. 

 

En este marco se desarrolla la presente tesis doctoral, donde se propone el tratamiento de estos condensados mediante 

técnicas de membranas con el objetivo principal de producción de agua de alta calidad para alimentación a calderas. 

El estudio, de carácter semi-industrial de acuerdo a los volúmenes manejados, se llevó a cabo in situ utilizando aguas 

reales de la factoría cuya naturaleza heterogénea hizo que su tratamiento mediante membranas implicase cierto 

desafío. 

 

En la primera parte del estudio se realizó un análisis exhaustivo de los condensados obtenidos en los cuatro flash 

coolers operativos en la fábrica, para lo cual se tomaron muestras, durante semanas, en distintos momentos de sus 

ciclos observándose que, a pesar del bajo nivel de contaminación de las aguas, su heterogeneidad iba marcada tanto 

por el modo de funcionamiento de cada unidad así como por el momento del ciclo en el que se tomaba la muestra. De 

acuerdo con la composición media de los condensados se valoraron diferentes alternativas de tratamiento, 

utilizándose membranas de nanofiltración y ósmosis inversa de diferentes características. Ensayos en discontinuo 

permitieron seleccionar la opción más viable desde el punto de vista técnico y de cumplimiento de los objetivos 

propuestos. La ósmosis inversa con membranas de la gama Duratherm® (GE Water & Process Technologies, USA) 

junto con un post-tratamiento de carbón activo demostró ser la propuesta más adecuada. El uso de regresiones 

empíricas y  modelos teóricos basados en la termodinámica irreversible facilitó la predicción de rechazos a diferentes 

grados de concentración, lo cual resultará de utilidad para una posible instalación industrial.  

 

Los resultados obtenidos en la experimentación en discontinuo proporcionaron información suficiente para 

seleccionar las condiciones óptimas de trabajo en continuo. Los ensayos de larga duración determinaron el 

cumplimiento real de la calidad de agua objetivo para calderas y ayudaron a definir, por ejemplo, las necesidades y 

rutinas de limpieza. Finalmente, toda la información y experiencia adquirida en continuo fue utilizada como base para 

un análisis económico completo, donde se demostró la rentabilidad del proceso. 



 

 

 



II 

 

Abstract 

 

The increasing costs of water supply and disposal and the current tendency towards energy efficiency policies are 

forcing the food industry in general, and the dairy sector in particular, to search for economically beneficial 

alternatives when reusing existing resources. With this in mind, CAPSA FOOD (Corporación Alimentaria Peñasanta 

S.A.) has contemplated the recovery of flash cooler condensates from the direct UHT treatment, where different types 

of milks and dairy products are processed in order to extend their shelf life. These wastewaters are considered low-

pollutant effluents, which, along with their temperature (40–85ºC), present attractive features for their reuse. 

  

The thesis is developed in this context, where it is proposed to use membrane techniques to treat these condensates 

with the main objective of producing high-quality boiler water. The study, of semi-industrial character according to 

the volumes handled, was carried out in situ using real factory wastewaters whose heterogeneous nature made their 

membrane treatment a challenge. 

 

In the first part of the study an exhaustive analysis of the condensates obtained from the four flash coolers operating at 

the factory was carried out, from which samples were taken for weeks at different times in their operational cycles. It 

was observed that, despite the low pollution level of these waters, their heterogeneity was conditioned by both the 

mode of operation of each unit and the time of the cycle at which the sample was taken. According to the average 

composition of the condensates various alternatives of treatment were evaluated, where several nanofiltration and 

reverse osmosis membranes of different characteristics were used. Discontinuous trials allowed the selection of the 

most viable option both from a technical point of view and from the fulfilment of the proposed objectives. The reverse 

osmosis by Duratherm® membranes (GE Water & Process Technologies, USA) along with an activated carbon post-

treatment was shown to be the most suitable proposal. The use of empirical regressions and theoretical models based 

on the irreversible thermodynamics provided rejection predictions at different concentration levels, which will be 

useful for a possible industrial application. 

 

The results obtained in batch experimentation supplied enough information to set the optimum conditions for 

continuous working. Long-term tests determined the real fulfilment of boiler quality requirements and helped to 

define the cleaning needs and routines. Finally, all the information and experience gained in continuous was applied 

as the basis of a complete economic analysis, where the profitability of the process was demonstrated. 
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1. Introducción 

 

La industria alimentaria es, de entre todas las actividades industriales, una de las que presenta mayores consumos de 

agua y genera mayor volumen de efluentes por unidad de producción [1]. Debido al continuo incremento en el coste 

de abastecimiento de agua y en el coste de descarga, así como a la necesidad de una fuente de suministro de agua de 

buena calidad, fiable y asequible, su reutilización en el campo alimentario está siendo objeto de mucha atención aun 

existiendo estrictas limitaciones legislativas y preocupaciones higiénicas lógicas por parte de las empresas [2-4]. El 

objetivo es, en general, el desarrollo de políticas de cero descarga que sean económicamente ventajosas [5]. 

 

El consumo de agua en una industria de procesado lácteo es significativo en relación a la cantidad de leche tratada, 

siendo considerada además como una de las más contaminantes del sector alimentario [6]. Esta relación L agua/L 

leche tratada (generalmente entre 0,2 y 10 [7]) da una idea de las virtudes de la factoría en el uso racional del agua, 

correspondiendo bajos valores de este parámetro con políticas de reutilización de condensados y buenas prácticas en 

producción y limpiezas [8]. Además, antiguas prácticas de tratamiento colectivo de aguas de desecho tienden a ser 

sustituidas por operaciones de segregación y tratamiento individual optimizado en función de las características de la 

alimentación, lo que genera mejoras de eficiencia energética y ahorros económicos [9].  

 

La industria láctea consume agua en la mayoría de sus procesos (limpiezas in situ (CIP) y aclarados, tratamientos 

térmicos, calderas, limpieza de camiones y superficies, etc.) y también en arranques, paradas  intermedias y finales de 

producción. Estas corrientes de agua generadas contribuyen a la pérdida no accidental de fracciones lácteas y al 

incremento de la producción de aguas residuales [10, 11]. Las aguas residuales de una industria láctea, y en general 

las de cualquier industria alimentaria, se caracterizan por tener un alto contenido en materia orgánica, sales, sólidos 

en suspensión, aceites y grasas, nutrientes y agentes de limpieza [12, 13]. 

 

El agua de proceso en la industria alimentaria debe ser al menos de igual calidad a la estipulada para consumo 

humano [14]. La reutilización de aguas en este tipo de industrias está legislada en España [15, 16], siendo en muchos 

casos necesarias autorizaciones por parte de la autoridad sanitaria competente tras un análisis individualizado de cada 

situación. En todo caso ha de garantizarse su seguridad microbiológica, siendo esencial la aplicación de criterios 

basados en la metodología APPCC (análisis de peligros y puntos de control críticos) [2]. En general, la idoneidad del 

agua recuperada para la aplicación alimentaria considerada se establece en base al cumplimiento de los parámetros 

estipulados para dicho objetivo (aguas de proceso, de limpieza, de calderas, etc.) [3]. 
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Los procesos de purificación de agua en general, y la filtración por membranas particularmente, no comercialmente 

viables en épocas pasadas, están adquiriendo viabilidad técnica y económica a medida que el desarrollo tecnológico 

avanza y los costes energéticos y de consumo de agua se incrementan [17-19]. Sin embargo, debido a las fluctuaciones 

y heterogeneidad de los efluentes industriales lácteos, estas operaciones aún implican cierto desafío [13].  

 

Las técnicas con membranas, que representan una fuente primaria de separación para la industria alimentaria [20], 

presentan ciertas ventajas en relación a otros métodos tradicionales de separación debido a su consideración como 

procesos limpios (eliminación o reducción de productos químicos, bajo nivel de generación de residuos y efluentes, 

etc.), la gran flexibilidad en el diseño de los módulos, los cuáles son generalmente compactos (de todos los diseños, el 

espiral es el mayoritariamente utilizado por su elevada relación superficie/volumen, su control del ensuciamiento, su 

fácil operatividad y reemplazo y el amplio rango de materiales de fabricación [21, 22]), su alta eficiencia de 

separación, sus condiciones no severas de trabajo, su facilidad de implementación y automatización, su capacidad 

para ser fácilmente escalables, sus reducidos costes de operación y mantenimiento y su bajo consumo energético [23-

25].   

 

Tanto la nanofiltración (NF) como la ósmosis inversa (OI) han ampliado actualmente su aplicabilidad como técnicas 

de separación y purificación en el campo de la ingeniería medioambiental, no sólo siendo utilizadas en operaciones de 

desalinización sino también en separaciones selectivas y tratamiento de aguas residuales [26]. A su vez, estas técnicas 

han demostrado ser prometedoras en la producción de agua reutilizable a partir de efluentes lácteos [27]. Su principio 

de separación se basa en fenómenos de exclusión por tamaño, repulsión eléctrica e interacciones físico-químicas entre 

disolvente, soluto y membrana [28-30]. La OI es efectiva para la reducción de sales disueltas, siendo de todos los 

procesos con membranas el que mayor calidad de agua puede alcanzar [31], pero presenta limitaciones en la 

eliminación de compuestos orgánicos. El mayor inconveniente de éstas técnicas es el relacionado con la polarización 

de concentración y el ensuciamiento [32-34], requiriendo las membranas continuos ciclos de limpieza (rutinarios o 

no dependiendo de las circunstancias de cada aplicación y las características de la corriente de alimentación) que 

condicionan su vida útil. Además de esto, el ensuciamiento reduce la producción de permeado, aumenta las 

resistencias a la separación y altera la selectividad de la membrana [24, 35]. 

 

El ensuciamiento es el resultado de la unión, la acumulación y/o la adsorción de compuestos en la superficie de la 

membrana o en los poros de la misma [36]. En general, el ensuciamiento de las membranas en este tipo de 

aplicaciones lácteas viene usualmente determinado por la presencia de proteínas, que se adsorben y depositan sobre la 

superficie creando una capa de resistencia al flujo, y por la precipitación de iones solubles capaz de producir 

incrustaciones importantes [37], aunque el crecimiento microbiano también puede ser remarcable como forma de 
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ensuciamiento (biofouling) [38], adquiriendo importancia cuando los procesos de limpieza no se realizan de forma 

adecuada. Para prevenir estos fenómenos en la superficie del material, aparte de una óptima selección de la 

membrana, la generación de un nivel adecuado de turbulencia mediante el mantenimiento de un correcto flujo de 

alimentación serviría de ayuda, aunque han de evitarse altas velocidades que den lugar a una excesiva pérdida de 

carga y a fenómenos de erosión mecánica en la membrana [39]. Por otro lado, un diseño óptimo del sistema de 

bombeo podría limitar también la tendencia al ensuciamiento; adicionalmente, éste debería evitar una excesiva 

presión en la primera etapa, resultando en un empeoramiento de la calidad del permeado, y ser capaz de compensar el 

aumento de la presión osmótica en las siguientes [39].  

 

El actual estado del arte en cuanto a NF y el desarrollo de procesos de OI a baja presión, que, manteniendo 

capacidades de rechazo similares, ha permitido mejoras en el flujo de permeado y ahorros energéticos frente a los 

procesos convencionales de OI, han hecho que estas técnicas sean frecuentemente utilizadas en el tratamiento de 

efluentes residuales [40, 41], siendo particularmente empleadas tanto de forma individualizada [10, 13, 42-45], 

como en combinación con otras operaciones de membranas [7, 36, 45, 46] en el campo del procesado de efluentes 

lácteos. 

 

1.1.  Definición de la aplicación 

 

CAPSA FOOD (Corporación Alimentaria Peñasanta S.A.), industria de procesado lácteo, genera elevados caudales de 

condensados procedentes de su instalación UHT de leche (y otros derivados lácteos) los cuales presentan grandes 

fluctuaciones así como cierta heterogeneidad en su composición en función del ciclo de producción, incluso del tipo de 

producto lácteo tratado térmicamente en cada momento. Estas aguas, de baja carga contaminante en general, están 

siendo vertidas sin segregación a la planta de tratamiento de aguas, por lo que surgió una oportunidad de 

aprovechamiento, pareciendo apropiado su reutilización como agua de calderas de acuerdo a sus características y a la 

posibilidad de aprovechamiento energético [47], siendo los condensados normalmente vertidos en torno a 50ºC. La 

opción más factible de reincorporación parece ser la etapa de desgasificación en el proceso de desmineralización y pre-

calentamiento previo a calderas (ver apartado 1.1.3), al ser la pérdida energética nula.  

 

La NF y la OI han demostrado ser técnicas efectivas para el tratamiento de este tipo de aguas residuales de baja carga 

contaminante (generalmente entran dentro de esta consideración aquellas con una DQO inferior a 700 mgO2/L y una 

conductividad por debajo de 2200 µS/cm [1, 48]) con objetivos de reutilización en la propia industria láctea [49]. 

Además, el desarrollo de membranas compatibles con altas temperaturas supone una ventaja de eficiencia energética 

en el procesado de los condensados [47]. Aunque, a pesar de que ambas técnicas pueden generar altos rechazos de 
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materia orgánica, para aplicaciones en las que se exige una alta calidad de agua un único tratamiento de este tipo 

parece insuficiente, por lo que suelen requerir de etapas adicionales de procesado [50]. Concretamente, la adsorción 

mediante carbón activo puede considerarse una técnica atractiva para la eliminación de compuestos orgánicos que 

permanecen, en baja concentración, en los efluentes de industrias lácteas [51] y puede contribuir además a la 

reducción de olores y sabores indeseables [52]. Schreiber et al. [53] determinaron que la materia orgánica disuelta es 

preferiblemente absorbida por el carbón activo al aumentar la temperatura del agua.  

 

La calidad del agua buscada en esta aplicación en concreto es aquella recomendada para su uso como agua de 

alimentación a calderas (pH 7–10, demanda química de oxígeno (DQO) <10 mgO2/L, carbón orgánico total (TOC) <4 

mgO2/L, conductividad <40 µS/cm, aceites y grasas <1 mg/L, Ca2+ <0,4 mg/L [19, 49, 54]), que implica 

características más exigentes que las propias destinadas a consumo humano [10]. Además se requiere cierta calidad 

microbiológica, debiendo ser el recuento bacteriano de Escherichia coli y coliformes inferior a 100 unidades 

formadoras de colonias (UFC) por mL a sus temperaturas de incubación [49]. La calidad del agua de alimentación a 

calderas ha de ser asegurada para garantizar una alta eficiencia operativa y vida útil, limitar el uso de agentes químicos 

así como la frecuencia de purgado, y reducir los riesgos de corrosión y la presencia de incrustaciones que puedan dar 

lugar a sobrecalentamientos localizados [55, 56]. Ha de evitarse también la presencia de compuestos orgánicos que 

puedan generar espumas o puedan descomponerse en forma de ácido carbónico. 

 

1.1.1. Proceso UHT directo en una industria láctea 

 

El proceso ultra high temperature (UHT) es un tratamiento térmico de esterilización en continuo que tiene como 

objetivo asegurar una larga vida útil del producto incluso a temperatura ambiente. La combinación de una alta 

temperatura y un corto periodo de tiempo, usualmente 140ºC durante 4s, permite minimizar el daño químico sobre 

los nutrientes e ingredientes funcionales de la leche u otros productos lácteos y reducir su sabor a tostado [57, 58]. El 

proceso directo (inyección o infusión de vapor) frente al indirecto (cambiadores de calor) presenta ventajas 

energéticas y mejor conservación del sabor [59].  

 

En el proceso directo, el producto es precalentado hasta 75ºC y bombeado a 4 bar para evitar la ebullición del líquido 

en la inyección. Posteriormente al tubo de mantenimiento, el producto es sometido a un enfriamiento flash y es 

homogenizado y nuevamente enfriado hasta la temperatura de envasado aséptico [60]. En la Fig. 1 se muestra un 

esquema simplificado de este proceso. La inyección de vapor, aproximadamente del 10–15% (p/p) [61], tiene lugar en 

una boquilla de tipo anular de forma coaxial al flujo del fluido a esterilizar. Este vapor se condensa a medida que tiene 

lugar el intercambio de calor con el fluido frío (leche), mezclándose con éste e incrementando su temperatura de 
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forma muy rápida [59]. La cantidad de vapor incorporado a la leche ha de ser posteriormente eliminado en la misma 

proporción de forma que no se comprometa la calidad del producto por dilución. 

 

Producto

Tanque 
pulmón

Condensador

Post-condensador

Bomba de vacío

Vapor

Cambiador 
de calor

Enfriador 
“flash”

Homogenizador
Cambiador 

de calor

Agua de torre de 
refrigeración

Envasadora 
aséptica

Tanque 
aséptico

Boquilla 
de 

inyección 
directa 

de vapor

a

aPre-calentamiento opcional con 
producto de salida caliente del punto b 

b

CORRIENTE 
DE INTERÉS

 

Fig. 1: Diagrama del proceso UHT directo de una industria láctea. 

 

1.1.2. Enfriador “flash”  

 

El enfriamiento flash tiene lugar en una cámara de expansión donde la temperatura del fluido desciende hasta 

aproximadamente 80ºC y el contenido en sólidos original del producto es restablecido por eliminación del vapor 

previamente inyectado [62]. Dicha cámara opera bajo vacío parcial (0,5 bar) por acción de una bomba de vacío de 

anillo líquido, cuya presión de trabajo es regulada de tal forma que la cantidad de vapor inyectada en la boquilla de 

esterilización es la misma que la posteriormente eliminada. El equipo opera en torno al punto de ebullición del fluido 

tratado, de forma que, cuando la presión cae, gotículas del producto y ciertos compuestos volátiles son arrastrados por 

la fase vapor [61], contribuyendo de esta forma a una mayor carga orgánica en los futuros condensados. Este efecto 

puede incrementarse en el caso particular del equipo aquí estudiado, al no considerar en su diseño sistemas de 

retención de gotículas o ciclones.  
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En el sistema diseñado en la factoría el vapor eliminado en el enfriador flash es utilizado para precalentar el producto 

lácteo procesado, siendo posteriormente condensado y recogido en caliente a la salida de la bomba de vacío de anillo 

líquido, que es una bomba volumétrica rotativa con un agitador de paletas no concéntrico que utiliza agua de red como 

líquido auxiliar para transmitir la energía de compresión de las paletas al condensado. Este efecto de compresión se 

consigue mediante el anillo de líquido formado debido a la excentricidad entre la carcasa y las palas, generando, en 

huecos cada vez más pequeños, una acción de llenado y vacío que crea una respuesta de pistón en cada sección. La 

bomba actual está diseñada de tal manera que el vapor condensado se mezcla con el agua del anillo. Como resultado, 

la corriente de interés es una mezcla de condensados del enfriador flash y agua de red de la bomba que en su conjunto 

puede considerarse de baja carga contaminante. 

 

La cantidad de agua de red usada en el anillo líquido controla la intensidad del vacío en el enfriador flash, pudiendo 

modificar en cierta medida la corriente de alimentación al proceso de membranas. Un mayor efecto de vacío requiere 

de una mayor entrada de agua de red al anillo (implicando una reducción en el tamaño de los huecos creados entre la 

carcasa y las paletas, y generando un mayor efecto de compresión como resultado), lo que produce dos efectos 

opuestos, uno de incremento de la carga contaminante y otro de dilución. En primer lugar, un mayor vacío incrementa 

el arrastre de partículas de leche aumentando la carga orgánica de los condensados, y en segundo lugar, como se 

requiere de una  mayor cantidad de agua de red, y al ser ésta mezclada con los condensados, la carga orgánica se 

diluye. Además, como el agua de red es alimentada en frío, la temperatura de la mezcla se reduce. 

 

El actual proceso UHT que existe en la factoría trabaja en ciclos, cuya distribución de tiempos típica se muestra en la 

Fig. 2, aunque esto puede variar dependiendo de las necesidades de producción o averías. Una serie de limpiezas 

asépticas intermedias, llevadas a cabo con un detergente de base alcalina y los respectivos aclarados, tienen lugar 

rutinariamente. De la misma forma, algunas horas después de la segunda limpieza intermedia se procede a una 

limpieza final con detergentes de base alcalina y ácida. Cuando el llenado aséptico de envases (botellas o bricks) no 

puede hacer frente al ritmo de producción, el producto estéril es acumulado en un tanque aséptico, y cuando éste se 

llena, el sistema empieza a trabajar con agua estéril hasta que la envasadora o el tanque aséptico son liberados y el 

producto puede entrar de nuevo en el proceso. Durante todo el ciclo (incluso cuando el equipo está cargado de agua 

estéril) se están produciendo condensados, salvo cuando se está realizando una limpieza final. Como resultado de esto, 

las características de los condensados son muy dependientes del momento del ciclo; por ejemplo, las aguas recogidas 

durante la limpieza intermedia son muy alcalinas, y las producidas en el arranque o tras una limpieza intermedia 

presentan una mayor carga orgánica, ya que el sistema está limpio y el grado de vacío es mayor y por tanto también lo 

es el arrastre de producto. Al contrario, aquellas aguas muestreadas con agua estéril en circulación dentro del sistema 

presentan una menor carga contaminante. 
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Fig. 2: Ciclo de funcionamiento estándar de los esterilizadores de la factoría. 

 

La factoría cuenta con 4 equipos de esterilización UHT directo para productos lácteos líquidos (leches de diferentes 

tipos, batidos, etc.) que en su conjunto generan, cuando trabajan al mismo tiempo, un volumen medio de condensados 

(entendiendo por estos, la mezcla que incluye el agua auxiliar de la bomba) de 20 m3/h aproximadamente. Además, en 

la fábrica se pueden encontrar otras corrientes, procedentes de los esterilizadores UHT directos de nata y de los 

primeros efectos de los evaporadores del proceso de leche en polvo, que entrarían dentro de la consideración de aguas 

de baja carga contaminante y, aunque no han sido consideradas en este estudio, podrían ser susceptibles de un 

tratamiento conjunto. En general, las aguas procedentes de los 4 enfriadores flash presentan una heterogeneidad 

destacable de unos a otros y, lo que es más, el tipo de producto tratado y los parámetros de esterilización fijados 

pueden también condicionarlas en cierta medida. Todas estas circunstancias hacen que el agua de alimentación a la 

planta de membranas sea variable en cuanto a caudal y composición.  

 

1.1.3. Tratamiento de agua para la producción de vapor 

 

El agua que consume la factoría procede de CADASA (Consorcio para el Abastecimiento de Aguas y Saneamiento en el 

Principado de Asturias, S.A.), siendo potable y no requiriendo nuevos tratamientos para su consumo directo en los 

procesos. Parte de esta agua sirve de abastecimiento al proceso de desmineralización previo a alimentación a calderas 

(ver Fig. 3). Al ser el cloro un elemento dañino para las resinas de intercambio iónico, el agua de red es en primer 

lugar declorada, alargando de esta forma la vida útil de dichos materiales. El agua es desmineralizada por acción de 

dos resinas catiónicas, de catión  débil y fuerte, respectivamente, y una de carácter aniónico, siendo posteriormente 

desgasificada (CO2) por aireación y almacenada en un depósito de 500 m3 en frío a 13–15ºC, pudiendo presentar cierta 

variación estacional. Esta agua es ligeramente precalentada hasta aproximadamente 30ºC mediante corrientes 

recuperadas de otros procesos, siendo ésta una medida de implantación actual y no teniéndose en cuenta en el 

momento de consideración del proyecto; posteriormente se almacena en un depósito de 250 m3. Desde este tanque se
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bombea al desgasificador principal, donde tras una infusión de vapor, ltemperatura de la corriente se incrementa 

hasta 105ºC, reduciendo al mínimo la solubilidad del O2 y favoreciendo principalmente su eliminación de la corriente. 

La cantidad de vapor alimentado es controlada por una válvula reductora de presión que mantiene la presión de 

ebullición del agua. En general, la eliminación de estos gases evita corrosiones en los elementos y tramos del circuito 

de vapor. Es en este equipo en donde se produce también la reincorporación de condensados. Finalmente, el agua es 

bombeada desde el desgasificador a 25 bar a un elemento economizador, donde, por contacto con los gases de salida 

de la caldera, la temperatura del agua se incrementa hasta aproximadamente 175ºC, incorporándose posteriormente a 

las calderas, de tipo pirotubular donde los gases de combustión circulan por el interior de los tubos, y generándose en 

ésta un vapor saturado a 18 bar y 210ºC que se distribuye por la fábrica. 

 

Adicionalmente al tratamiento externo del agua de alimentación a calderas, se suele realizar un acondicionamiento 

interno de las aguas mediante dosificación en línea de diferentes reactivos químicos tales como agentes de 

ablandamiento (fosfatos y polifosfatos), que reducen la alcalinidad de las aguas y neutralizan su dureza mediante 

formación de compuestos insolubles, agentes anti-incrustaciones (taninos, poliacrilatos, etc.), reactivos captadores de 

oxígeno (sulfito sódico, hidracina, etc.) y agentes anti-espumantes (tensoactivos) principalmente. 

 

Catión 
débil

Declorador

Catión 
fuerte

Anión 
fuerte

Depósito agua 
desmineralizada 

fría

Agua de red 
CADASA

Vapor 
saturado

Depósito agua 
desmineralizada 

caliente
Recuperador

Vapor

Desgasificador 
O2

Intercambio iónico

Desgasificador 
CO2

Agua recuperada 
caliente

CO2

Caldera

Economizador

 

Fig. 3: Diagrama del proceso de desmineralización del agua de alimentación a calderas. 

 

La compañía dispone de 5 calderas pirotubulares, cuyo funcionamiento viene condicionado por las necesidades de 

producción. Tres de ellas son convencionales, con capacidades de producción de vapor de 18, 10 y 8 t/h, 

respectivamente. Las otras dos restantes, de 20 t/h de producción cada una, son de recuperación y permiten una “tri-

generación” energética, ya que por un lado el movimiento del vapor y los gases de la calderas están asociados a 
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turbinas, y por el otro aportan el calor necesario para el funcionamiento de un equipo de frío por absorción. El 

volumen medio de estas calderas es de 40 m3. 

 

1.1.4. Normativa relativa a la reutilización de las aguas 

 

La normativa española que regula los requisitos de calidad del agua de alimentación y del agua de calderas en aquellas 

de tipo pirotubular es la UNE-EN 12953-10 [63], editada por AENOR (Asociación Española de Normalización y 

Certificación) y aprobada por el CEN (Comité Europeo de Normalización) en el año 2003. Con el objetivo de 

minimizar la corrosión, la formación de lodos y las incrustaciones, se establecen en esta norma tanto las 

concentraciones máximas y mínimas de los agentes químicos de acondicionamiento, así como las concentraciones 

admisibles de cierto número de impurezas. Para calderas de vapor con presión de trabajo entre 0,5 y 20 bar, como es 

el caso, se incluyen en la Tabla I los requisitos del agua de alimentación y de la caldera. En general, los 

requerimientos de purga vienen determinados por los ciclos de concentración de las impurezas, situándose la media 

actual en este caso en 50. La purga o sangrado se realiza normalmente, y de forma automática, una vez alcanzados los 

1500 µS/cm de referencia, aunque pueden darse casos de purga por superación de cualquier otro límite paramétrico.  

 

Tabla I: Requisitos del agua de alimentación y de la caldera según la norma UNE-EN 12953-10. 

Agua de alimentación 

Apariencia Clara, libre de sólidos en suspensión 
Conductividad a 25ºC, µS/cm No especificada 
pH a 25ºC < 9,2 
Dureza total, mg CaCO3/L < 1 
Hierro, mg/L < 0,3 
Cobre, mg/L < 0,05 
Sílice (SiO2), mg/L No especificada 
O2, mg/L < 0,05 
Aceites/grasas, mg/L < 1 
COT, mg/L Minimizar (recomendación) 

Agua de la caldera, agua de alimentación de conductividad ≤ 30 µS/cm 

Apariencia Clara, sin espuma estable 
Conductividad a 25ºC, µS/cm < 1500 
pH a 25ºC 10 – 11 
Alcalinidad compuesta, mg CaCO3/L 10 – 100 
Sílice (SiO2), mg/L 80 – 135 (función de la alcalinidad) 
Fosfatos (PO4

3-), mg/L 6 – 15 
Sustancias orgánicas Minimizar (recomendación) 

 

El destino que se le da al vapor puede dar lugar a limitaciones adicionales. En la industria alimentaria, todo agua que 

pueda entrar en contacto con los alimentos ha de ser de calidad para consumo humano (Real Decreto (RD) 140/2003) 

[15]. Por tanto, la calidad higiénica del vapor es crítica y ha de ser garantizada, en primer lugar mediante una 

potabilidad del agua de partida garantizada por CADASA y en segundo lugar por un control organoléptico (ausencia de 



12                                                                                                                                                                                       Capítulo 1: Introducción 

 

color, olor y sabor) y microbiológico (Escherichia coli, Enterococos, Clostridium perfringens: 0 UFC en 100 mL) 

óptimo en la caldera, aunque el vapor generado sea virtualmente estéril. 

 

En relación a la reutilización de las aguas, ésta viene legislada por el RD 1620/2007 [16] y viene condicionada por una 

autorización administrativa. Se prohíbe en todo caso la reutilización para fines propios de la industria alimentaria 

relacionados con la fabricación, tratamiento, conservación y comercialización de productos destinados al consumo 

humano, así como para la limpieza de superficies, objetos y materiales que puedan entrar en contacto con los 

alimentos; pero sí en aguas de proceso y limpieza generales en este tipo de industria pudiendo incluirse aquí la 

generación de vapor para contacto indirecto, siendo éste el objetivo buscado y requiriendo por lo tanto una 

diferenciación en fábrica de los diferentes tipos de vapor. Los requerimientos, son en todo caso menos estrictos que los 

propios del agua para consumo humano utilizada para la generación de vapor de contacto directo (ver Anexo 

I.A.3.calidad 3.1c del RD 1620/2007 [16]). Aunque, para evitar riesgos por contaminación cruzada, es aconsejable 

garantizar la máxima calidad microbiológica en todos los ámbitos de una factoría alimentaria.   
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2. Objetivo 

 

 El continuo incremento en los costes energéticos, y de abastecimiento y vertido de agua,  así como la adquisición de 

un compromiso creciente con el medio ambiente por parte de las compañías hace que las políticas de ahorro, 

reutilización y buenas prácticas vayan tomando relevancia y formando parte de los objetivos corporativos de las 

empresas. Dichos intereses, muy presentes en la industria alimentaria en general, dieron lugar al desarrollo de la 

presente tesis doctoral.  

 

La compañía de procesado lácteo CAPSA FOOD (Corporación Alimentaria Peñasanta S.A.) con sede principal en 

Granda, Asturias, se planteó una acción de mejora en la recuperación de condensados del proceso UHT directo. Se 

valoró entonces el tratamiento de estas aguas de bajo carácter contaminante mediante membranas con objetivos de 

incorporación a las aguas desmineralizadas de alimentación a calderas para su reaprovechamiento como vapor de 

contacto indirecto, dado su potencial energético y de acuerdo a las posibilidades legislativas actuales.     

 

El estudio y tratamiento in situ de estas aguas reales de proceso con objetivos de reutilización fue el propósito 

principal de la presente tesis doctoral. Para ello, se pilotaron, tanto en discontinuo como en continuo, plantas con 

capacidad de trabajo de hasta 2000 L/h, valorándose las características de las aguas de alimentación y 

determinándose la viabilidad técnica de diferentes membranas, tanto de NF como de OI, para la consecución de la 

calidad final de agua buscada. La predicción de rechazos mediante modelización, útil en la consideración de un 

escalado industrial, y la valoración económica de la aplicación fueron otros de los objetivos buscados. 

  

Los resultados y conclusiones obtenidas pretenden ser aplicados, no sólo a la fábrica donde se llevaron a cabo los 

ensayos, sino también a otras factorías de la compañía o a cualquier otra industria láctea o alimentaria donde el 

tratamiento UHT directo esté presente o donde se generen aguas de características similares a las aquí estudiadas. Las 

circunstancias particulares de dichas factorías, y las propias de la zona en la que se encuentren, determinarían en gran 

medida las necesidades, así como los costes energéticos y de agua, y por tanto la viabilidad económica de implantación 

en cada caso. 
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4. Resultados y discusión 

 

4.1. Caracterización de los condensados de “flash cooler” y valoración de la operación de nanofiltración como 

alternativa para su tratamiento 

 

La alternativa de tratamiento por nanofiltración de los condensados de flash cooler de esterilización UHT fue valorada 

en planta piloto con objetivos de recuperación de la corriente que permitieran tanto ahorros energéticos como de 

consumo y vertido de agua. Para ello se utilizó una membrana espiral de 200 Da de corte y se evaluó, tanto en ensayos 

discontinuos como en continuos de corta duración, la influencia de los parámetros de proceso sobre el rendimiento de 

la operación y la calidad del permeado obtenido, la cual condiciona en gran medida las posibilidades finales de 

reutilización. Las características de las aguas de alimentación fueron ampliamente estudiadas acorde al ciclo de 

trabajo clásico de los esterilizadores, siendo su propósito la obtención de unas recomendaciones de aprovechamiento. 

Por otro lado, se incluyó una evaluación económica preliminar que podría considerarse una aproximación a los 

resultados expuestos en el capítulo 4.5., donde los costes de la aplicación final fueron examinados con mayor 

profundidad. El detalle de la metodología de trabajo y de los resultados obtenidos en este apartado se incluye en la 

publicación: 

 

Nanofiltration of UHT flash cooler condensates from a dairy factory: Characterisation and water 

reuse potential. 

Francisco A. Riera, Adrián Suárez, Claudia Muro 

Desalination 309 (2013) 52-63
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Conclusiones particulares del apartado 4.1. 

 

Los condensados de flash cooler resultaron ser una corriente muy heterogénea (con valores máximos 3–4 veces 

superiores a los mínimos en términos de conductividad, DQO y COT, por ejemplo), variando su composición y 

características en los diferentes equipos de esterilización, con bases de funcionamiento muy similares, y en función del 

momento del ciclo de trabajo. Los condensados recogidos durante las limpiezas intermedias presentaron un carácter 

muy alcalino (pH: 9,4–12,3), lo que hizo que fueran descartados para el tratamiento con membranas, no obviando por 

otro lado sus posibilidades de reutilización en primeros aclarados de otros equipos, incluso pudiendo ser considerados 

como una alternativa de limpieza de las propias membranas. 

 

La corriente procedente del equipo número 3 destacó por su elevado contenido en materia orgánica (hasta 4010 

mgO2/L), con una media aproximadamente 25 veces superior al del resto de esterilizadores, ofreciendo síntomas de 

funcionamiento defectuoso del equipo, lo que hizo que fuera segregada para evitar su procesamiento mediante 

membranas. En cuanto al aprovechamiento energético, y aunque las temperaturas de salida de los condesados pueden 

alcanzar hasta los 85ºC, la temperatura de trabajo en el pilotaje fue reducida hasta un máximo de 50ºC previo 

enfriamiento, lo que redujo los posibles ahorros. Sin embargo, esto permitió evitar un excesivo daño térmico de las 

membranas, aún situándose su limitación térmica en torno a los 70ºC a las presiones de trabajo ensayadas, e incluso 

mejorar la calidad de los permeados por razones de modificación de viscosidad, difusividad e incluso tamaño de poro. 

 

La operación de nanofiltración no permitió obtener la calidad de agua buscada para su reutilización como 

alimentación a calderas al presentar los permeados a VCR 8 valores de 204,1 µS/cm, 37 mgO2/L, 9,9 mgO2/L y 0,3 

mg/L en conductividad, DQO, COT y Ca2+, respectivamente, sí pudiendo encontrarle otros usos menos exigentes. Por 

otro lado, el comportamiento del sistema con el factor de concentración de volumen es primordial en el diseño de 

plantas de filtración, ya que determina el grado de recuperación máximo, en este caso del 87,5%, y permite simular el 

funcionamiento de las últimas etapas de una operación en cascada, las cuáles serían críticas al delimitar los ciclos de 

limpieza y las posibilidades de reutilización en función del permeado producido. En ocasiones es necesario llegar a un 

compromiso entre la eficiencia de recuperación y la calidad final. 
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4.2. Estudio de la operación de ósmosis inversa en discontinuo. Selección de la membrana óptima 

 

Tras descartar la nanofiltración como alternativa de tratamiento, se evaluó el estudio de la ósmosis inversa para la 

aplicación considerada. De todas las operaciones con membranas, la ósmosis inversa es la que mejor calidad de agua 

podría generar, siendo los requisitos en la producción de agua de calderas muy demandantes. Se valoraron técnica y 

económicamente membranas de diferentes características, aún compartiendo un mismo fabricante, con el objetivo de 

seleccionar la más adecuada para el proceso. Las membranas consideradas en el estudio (membranas Duratherm® 

HWS HR, Duratherm® HF y AE – 90)  fueron propuestas por el propio fabricante de acuerdo a las características de la 

alimentación y a los objetivos de calidad de agua buscados. Ensayos de diversa índole, aunque principalmente 

discontinuos, fueron llevados a cabo a escala piloto con este propósito de selección. La información aquí obtenida 

permitió además seleccionar las condiciones del proceso para una producción continua de larga duración que 

satisficiera los exigentes requerimientos fijados. La obtención de una alta calidad en el agua de alimentación a calderas 

permite principalmente reducir la frecuencia de purgado y la presencia de incrustaciones y corrosión en el circuito. La 

metodología de trabajo y los resultados experimentales obtenidos con cada una de las membranas se incluyen en sus 

publicaciones correspondientes, a excepción de los concernientes a la membrana AE – 90, que se muestran como 

parte de una publicación sin formato, y en elaboración, pendiente de ser considerada para envío a una revista 

científica sin determinar.  

 

4.2.1. Membrana Duratherm® HWS HR 

 

Production of high-quality water by reverse osmosis of milk dairy condensates 

Adrián Suárez, Francisco A. Riera 

Journal of Industrial and Engineering Chemistry 21 (2015) 1340-1349
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4.2.2. Membrana Duratherm® HF 

 

Recovery of dairy industry wastewaters by reverse osmosis. Production of boiler water 

Adrián Suárez, Tatiana Fidalgo, Francisco A. Riera 

Separation and Purification Technology 133 (2014) 204-211





Capítulo 4: Resultados y discusión – 4.2.2.                                                                                                                                                       57 

 

 
 



58                                                                                                                                                       Capítulo 4: Resultados y discusión – 4.2.2. 

 

 
 



Capítulo 4: Resultados y discusión – 4.2.2.                                                                                                                                                       59 

 

  



60                                                                                                                                                       Capítulo 4: Resultados y discusión – 4.2.2. 

 

  



Capítulo 4: Resultados y discusión – 4.2.2.                                                                                                                                                       61 

 

  



62                                                                                                                                                       Capítulo 4: Resultados y discusión – 4.2.2. 

 

  



Capítulo 4: Resultados y discusión – 4.2.2.                                                                                                                                                       63 

 

  



64                                                                                                                                                       Capítulo 4: Resultados y discusión – 4.2.2. 

 

 



Capítulo 4: Resultados y discusión – 4.2.3.                                                                                                                                                       65 

 

 

4.2.3. Membrana AE – 90 

 

4.2.3.1. Introduction 

 

Using a reverse osmosis (RO) AE – 90 membrane (GE Water & Process Technologies, USA) was another alternative 

contemplated by suggestion of the membrane manufacturer regarding the application considered (the RO pilot plant, 

membrane configuration, analytical methods and operating conditions are the same than those described in Suárez et 

al. [1]). The main characteristics of this type of membrane are summarized in Table I, where a comparison with other 

project membranes is also offered. 

 

Table I: Comparing characteristics of the different membranes evaluated in the application considered. 

 Duratherm® HWS HR Duratherm® HF AE – 90 

Membrane type RO RO RO 
Size 4040 4040 4040 
Cost (8040), € 1063 1930 900 
Active area, m2 8.2 8.4 8.4 

Material 
Proprietary composite 
(Thin-film membrane) 

Proprietary composite 
(Thin-film membrane) 

Proprietary composite 
(Thin-film membrane) 

Average salt rejection, % 99.5a 99.5a 99.8b 
Maximum crossflow, m3/h 4.5 4.5 / 
Average permeate flow, m3/d 8.7a 8.7a 7.6b 
Typical operating flux, Lmh 17-31 17-31 12-19 
Outer grap Cage Cage Fiberglass 
Maximum operating pressure, bar /  82.7 
          5-50 ºC 41.4 41.4 / 
          51-70 ºC / 27.6 / 
Maximum operating temperature, ºC 70 70 50 
Maximum cleaning temperature, ºC 50 50 50 
Maximum sanitization temperature, ºC 90 90 / 
pH operating range 4.0-11.0 4.0-11.0 4.0-11.0 
pH cleaning range 2.0-11.5 2.0-11.5 2.0-11.5 
Maximum feed turbidity, NTU 1 1 1 
Maximum feed SDI 5 5 5 
Chlorine tolerance 500 ppm-hours 500 ppm-hours 1000+ ppm-hours 
Dimensions, inches 40 (A), 0.75 (B), 3.9 (C) 40 (A), 0.75 (B), 3.9 (C) 40 (A), 0.75 (B), 3.9 (C) 
Perfect mechanical fit with housing NO NO YES 

aTesting conditions: 2000 mg/L NaCl solution at 15.5 bar operating pressure, 25 ºC, pH 7.5 and 15% recovery. 
bTesting conditions: 32000 mg/L NaCl solution at 55.2 bar operating pressure, 25 ºC, pH 8 and 10% recovery. 

 

The water flux of the AE – 90 membrane was evaluated by measuring its permeation with prefiltered tap water with 

low silt density index (SDI) (<3). A value of 9.52 L/hm2 at 10.7 bar of transmembrane pressure (TMP) and 13.2ºC was 

obtained. The membrane permeability corrected for the temperature, was calculated in 0.168, 0.138 and 0.068 

L/hm2barºC for Duratherm® HF, Duratherm® HWS HR and AE – 90 membranes, respectively, being the values 

higher than the references suggested by the manufacturer (0.111, 0.114 and 0.027 L/hm2barºC, respectively). 

Regarding  the  AE – 90  membrane,  this  value  was  in  the  order  of  the  obtained  by  Balannec  et  al  [2]  (0.067 
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L/hm2barºC) when using a Desal 3 SF RO membrane (Osmonics, France).  

 

Although these differences found in permeability between the studied membranes could be based on membrane skin 

layer and structure, there is a lack of information about the membrane composition (proprietary material). On the 

other hand, it is assumed that, according to their respective salt rejection (99.5% for Duratherm® HF/Duratherm® 

HWS HR and 99.8% for AE – 90 membranes), the cut-off of the AE – 90 membrane may be lower and therefore the 

water permeability, even though the separation of components in RO is not based entirely on size, but in charge 

exclusion and physicochemical interactions between solute, solvent and membrane too [3]. This circumstance means 

that achieving the same permeate flow rate in these membranes requires a higher pressure to be applied in case of the 

AE – 90 membrane. 

 

In general, and as recommended by membrane manufacturer, these membranes have to be operated at maximum of 

40 L/hm2 for Duratherm® HF/Duratherm® HWS HR and 33 L/hm2 for AE – 90 membranes. These values reported 

have to be respected in continuous trials when processing real wastewaters, but not necessarily in short-term 

discontinuous tests.    

 

4.2.3.2. Discontinuous trials 

 

The behaviour of the AE – 90 membrane in discontinuous trials as a function of volume concentration rate (VCR) was 

studied in order to study its technical feasibility for producing high quality boiler water from low polluted 

wastewaters. The feed flow was fixed at 2000 L/h to avoid fouling issues and selectivity losses. The permeate flow rate 

was set approximately 33 L/hm2 as previously reported. The different tests, listed in Table II (averaged values 

between VCR 1 and 10), were performed at various combinations of pressure and temperature (T) to satisfy a wide 

range of Wagner units (TMP×T). The pressure was not corrected to compensate the concentration polarization and 

fouling phenomena, remaining constant and allowing the plant to operate at decreasing permeate flow rate (constant 

pressure mode). Wastewaters from flash cooler (FC) 2 and 4, which showed to be significantly different in feed 

wastewater characteristics as evidenced by Riera et al. [4], were processed. Results in the form of permeate flow rate 

(J) versus VCR and time (t), and permeate conductivity quality (and its reduction/rejection (R)) at different VCRs are 

given in Fig. 1 and Fig. 2, respectively.   
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Table II: Averaged operation conditions for AE – 90 membrane discontinuous testing. 

  T (ºC) TMP (bar) FC Wagner units (barºC) 

Test 1 32.5 15.3 4 497 
Test 2 41.2 18.4 4 758 
Test 3 45.7 24.5 4 1120 
Test 4 49.6 23.9 4 1185 
Test 5 32.6 18.1 2 590 
Test 6 40.4 21.3 2 860 
Test 7 45.2 25.6 2 1157 
Test 8 49.0 26.1 2 1279 

 

 

 

 

Fig. 1: AE – 90 membrane permeate flow rate as a function of VCR (a) and time (b) at different operation conditions. 
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Fig. 2: AE – 90 permeate conductivity and its reduction (R, %) as a function of VCR at different operation conditions. 

 

In Fig. 1 and considering each FC individually, higher permeate flow rates corresponded to high Wagner unit values 

according to the combined influence of pressure and temperature. Although this effect was not present between FCs, 

at least for the tests performed at values of Wagner units lower than 1000 barºC, since Test 5 and 6 (FC 2) should be 

located above Test 1 and 2 (FC 4), respectively, and the situation was the opposite. A different effectiveness of the 

membrane cleaning cycles performed could clarify this situation as the membrane could start in not identical 

conditions. These differences could not be attributed to the different feed characteristics of wastewaters from FC 2 and 

4, as it would be reasonable that waters from FC 4 were situated below those from FC 2 considering that the organic 

matter presence was lower in this latter case [4] and it is feasible that the largest contributor to the decline of 

permeate flux was the COD [5]. Although the flow reduction (FR), regarding to the values at VCR 2, was hardly 

noticeable (the maximum FR for all tests was 5.6%), the greatest effect was observed when wastewaters from FC 4 

were processed, demonstrating this last organic matter related hypothesis. The permeate flow rate decreased with 

VCR following a logarithmic equation (J = a – b ln [VCR]) [6]. However, this decrease was linear with time, the assays 

with lower J being the ones with the longest processing time as expected. 

 

A permeate flow rate prediction mesh can be constructed based on these experimental results through adjusting the 

data from the different combinations of pressure and temperature to a second order polynomial equation. Fig. 3 

shows the response surface obtained when the permeate flow rate is represented versus temperature (30–55ºC) and 

TMP (15–30 bar). Experimental data is represented over the surface as square spots, representing the distance 

between the real points tested and the net by dashed straight lines. A good adjustment (R2 = 91.4%) was achieved, 

being able to be improved (up to 97.1%) by including feed characteristics (feed conductivity and COD). J increased 

with temperature linearly, and independently of the TMP, in the order of 0.65 L/hm2 per ºC. Furthermore, J 

decreased 3.51% and increased 6.18 and 28.75% when working at 20, 25 and 30 bar, respectively, and taking as 
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reference the permeate flow rate at 50ºC and 15 bar. No effects of membrane compaction or concentration 

polarization, characterised by a decrease in the slope (in a fixed plane) when increasing the pressure, were observed. 

In fact, a negligible contrary tendency was presented, but maybe associated to the statistical model.    

 

 

Fig. 3: Predictive permeate flow rate response surface according to temperature and TMP effects. 

 

The permeate conductivity, shown in Fig. 2, fulfilled in all cases the boiler water requirement, being the values 

reached (8.6–30.8 µS/cm) below those obtained for the Duratherm® HF and HWS HR membranes, since the AE – 90 

membrane presented an improved salt rejection capacity (see Table II). Although the requirement was satisfied at 

even high temperatures, the quality was poorer the higher the Wagner units were for each FC. Wastewaters from FC 4, 

which presented the lowest initial feed conductivity [4], were concentrated to a lesser extent, resulting in an improved 

permeate quality. This behaviour is reflected in Fig. 4 where feed conductivity was plotted versus its respective VCR. 

The tendency was given by a potential equation (Feed conductivity (µs/cm) = c (VCRd); averaged R2 = 99.5%), being 

the coefficient c the initial feed conductivity and d the parameter which represents the concentration tendency. The 

averaged coefficient c was calculated to be 91.7 and 214.1 µS/cm for FC 4 and 2, respectively, which shows the lower 

initial feed conductivity of FC 4 previously reported. The coefficient d is very similar in both cases (0.716 and 0.795 for 

FC 4 and 2, respectively), being the tendency almost identical, although the concentration degree reached is clearly 

more important where working with FC 2 wastewaters, as the coefficient c is 2.3 times higher. With regard to the 

chemical oxygen demand (COD), the permeate values at VCR 10 were between 12 and 33 mgO2/L, not satisfying in any 

case the boiler water requirement (<10 mgO2/L) and not finding any clear tendency with increasing the Wagner units. 

Anyway, less polluted in organic matter wastewaters (FC 2) showed the best averaged permeate quality (17.5 mgO2/L), 

versus the 25.2 mgO2/L obtained when processing FC 4 wastewaters. Future working at low temperature or 

considering a second RO pass would not have sense, since good results in terms of conductivity could be obtained 

without energy losses (until 50ºC) and the second RO pass did not demonstrate to be a good option for COD remove 

[1], so the use of an activated carbon column (ACC)  would be necessary. 
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Fig. 4: Feed conductivity evolution when increasing the VCR: concentration effect. 

 

A maximum reduction of 98.2% in conductivity was achieved, which demonstrated to be higher than those obtained 

with the Duratherm® HF and HWS HR membranes. Conductivity R values could be correlated with their respective 

feed concentration by using reverse independent variable type equations (Conductivity R (%) = e - f / feed 

conductivity (µS/cm), R2 = 94.1%), being the coefficient e estimated in 98.9%, which could correspond to the 

maximum reduction of 100%. With the correlation shown in Fig. 5, where dotted lines represent the 95% confidence 

level while the x-shaped spots corresponds to discarded atypical residues, R values could be predicted regarding the 

feed conductivity of the wastewaters     

 

 

Fig. 5: Conductivity reduction versus feed conductivity (TMP 15.3–26.1 bar; Temperature 32.5–49.6 ºC). 

 

4.2.3.3. Continuous trials 

 

Short-term continuous trials were performed in order to evaluate the feasibility of the membrane for long-term 

experiments. Discontinuous and previous experience was used to set the variables; temperature was fixed at 
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approximately 50ºC and feed flow was maintained in 1500 L/h with the objective of satisfying the same feed/permeate 

flux ratio (40 L/hm2/2000 L/h versus 33 L/hm2/1500 L/h for Duratherm® HF/Duratherm® HWS HR and AE – 90 

membranes, respectively) used with the previous membranes. The pilot was operated without concentration (VCR 1); 

if this stage works, higher VCRs will be tested, if it fails additional testing will not be necessary. The trials were carried 

out in a different way as shown in Fig. 6, one at constant J (increasing TMP) and another at constant TMP 

(decreasing J). In both cases the membrane did not reach the proposed objectives. At constant J, the limitation of 30 

bar of pressure was achieved after 5 hours and the system had to be stopped. In view of the results it is necessary to 

bear in mind two things: first of all the AE – 90 membrane required a higher initial TMP to reach equivalent permeate 

flow rate than Duratherm® HF/Duratherm® HWS HR, so the pressure limitation is closer. On the other hand, its 

maximum operating pressure is higher (as typical in desalination membranes), so in this case the pressure limitation 

could be higher, although 30 bar is the maximum pressure that the pilot plant can withstand. This means that the 

limitation of pressure could be raised, but it could not be tested in the pilot plant used. For this reason it was decided 

to operate the installation at constant TMP, an unusual circumstance in continuous operation at industrial scale. J 

decreased by 25.5% after 6 hours of operation. A usual cleaning recommendation is given when flux decreases below 

15% of its initial J; this value was achieved after 3 hours (even if the more stable J value after one hour is taken as the 

initial reference, the 15% decrease is reached after 5 hours).    

  

 

Fig. 6: TMP and permeate flow rate behaviour as a function of time in continuous tests (AE – 90 membrane) at VCR 1 

(C. = constant). 

 

In view of the results, the membrane did not reach the searched goal as the lost of technical viability is palpable when 

a complete cleaning has to be carried out each 3–5 hours, even at VCR 1 (at higher values the cleaning frequency 

would be greater). Additional testing (permeate quality evaluation, CAC coupling, long-term continuous trials at VCR 1 
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and future long-term tests with improved RR) will not be necessary as the AE – 90 membrane was discarded for the 

concrete implementation in boiler water production from dairy low polluted wastewaters.  

 

Although the AE – 90 membrane was technically discarded, its economy was also calculated by using the scale-up 

recommendations given by Suarez et al. [1] in order to serve as a comparison. The recovery rate was established based 

on the more appropriate VCR according to the experimental results since the high tendency of fouling observed even 

at low VCRs. The payback period was estimated to be approximately 15 years. The suitability of this membrane for the 

application considered (boiler water production) was not proved, neither technically nor economically, since the 

operating costs of the process was weighed down by the lower recovery rate considered and the high frequency of 

cleaning estimated, which in turn could produce a lower membrane durability [7]. 
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Conclusiones particulares del apartado 4.2. 

 

De todas las membranas ensayadas, las Duratherm® fueron las únicas que pudieron dar lugar a un permeado de 

calidad cercana al necesario para ser utilizado como agua de calderas. En cuanto a la AE – 90, aparte de no alcanzar el 

objetivo propuesto, al dar lugar a permeados a VCR 10 de hasta 33 mgO2/L de DQO, se encontraron inconvenientes 

técnicos (baja permeabilidad, 9,52 L/hm2, con relación a las otras membranas, un menor flujo de permeado admisible 

en continuo, 33L/hm2, y una mayor tendencia al ensuciamiento, 3–5 horas, incluso a bajas concentraciones) que 

condicionaron además la economía preliminar del proceso, por lo que fue descartada. Al ser los resultados obtenidos 

con ambas Duratherm® muy similares, aunque ligeramente ventajosos en el caso de la membrana HWS HR al 

presentar rechazos máximos de hasta el 97,8 y el 98,9% en conductividad y materia orgánica respectivamente, se 

seleccionó ésta para ensayos continuos de larga duración, simplemente por criterios económicos, al presentar un 

precio comercial del orden de la mitad al de la Duratherm® HF. 

 

Los ensayos discontinuos con la membrana Duratherm® HWS HR permitieron fijar las condiciones de trabajo para los 

estudios piloto de larga duración en continuo. Se incluyó además una predicción a través de datos empíricos tanto de 

flujos de permeado como de rechazos en función de las condiciones de trabajo; dichas predicciones podrían ser 

mejoradas al considerar las características de la alimentación. Temperaturas de tratamiento de condensados por 

encima de 50ºC dieron lugar a un incumplimiento de requisitos, y por debajo a una reducción de los ahorros 

energéticos. Hipotéticamente, a 50ºC, el porcentaje de sustitución de agua desmineralizada por permeados de este 

tipo podría ser de hasta el 100%.  

 

Por otro lado, el grado de recuperación se fijó en un máximo del 90%, aunque a altos valores de éste parámetro y a 

presiones por encima de 15 bar, las limitaciones se vieron ligeramente sobrepasadas. Como resultado, y para evitar 

picos indeseados de materia orgánica por encima de 10 mg/L, se consideraría la instalación de una columna de carbón 

activo como post-tratamiento formando parte de los ensayos continuos de larga duración. 

 

Otra de las recomendaciones obtenidas en este capítulo es el mantenimiento de altos flujos de alimentación, 

encontrándose un óptimo en torno a 2000 L/h (para 16,8 m2 de membrana, es decir, 2 membranas de tamaño 4040 

como es el caso en esta parte del estudio), al retrasar los fenómenos de ensuciamiento en flujo tangencial, reduciendo 

las pérdidas en selectividad, y evitar descensos acusados en el flujo de permeado. 

 

El uso de un doble paso por ósmosis inversa demostró mejorar las características finales del permeado, aunque de 

forma no muy importante, lo que no justificaría una inversión al multiplicarse los costes de operación. 
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4.3. Modelización de rechazos de la operación de ósmosis inversa en base a la termodinámica irreversible 

 

Con la membrana seleccionada (Duratherm® HWS HR), y mediante una experimentación en discontinuo, se ajustaron 

los resultados experimentales de rechazos a modelos teóricos de filtración ya conocidos como son el modelo de 

Spiegler–Kedem y el film theory–Spiegler–Kedem. A diferencia de otros estudios de este tipo donde se suelen utilizar 

disoluciones modelo, en este caso se pretendió modelizar una corriente real de carácter multi-componente. La 

información aquí obtenida aportaría una predicción aproximada del comportamiento del sistema de membranas en 

una instalación futura. La polarización por concentración fue considerada, al ser uno de los fenómenos que podría 

condicionar el diseño del proceso. Aunque de carácter reversible, la presencia de este efecto podría dar lugar a formas 

de ensuciamiento más importantes en el procesado en continuo, condicionando tanto el rendimiento del proceso 

como la vida útil de las membranas.  También se determinó la contribución relativa del mecanismo de transporte, 

difusivo o convectivo, sobre la transferencia de los solutos. Los resultados de este estudio aparecen publicados en el 

trabajo que se incluye a continuación y que se encuentra en fase de revisión: 

 

Using the Spiegler–Kedem model to predict solute rejection in the treatment of industrial UHT 

condensates by reverse osmosis 

Adrián Suárez, Francisco A. Riera 

Enviado a Desalination and Water Treatment 
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Abstract 

 

Flash cooler condensates from the ultra-high-temperature process of a commercial dairy were treated in situ by 

reverse osmosis at a semi-industrial scale with the objective of modelling the membrane rejection. These multi-

component streams, unlike the synthetic solutions used in theoretical studies, proved to be strongly heterogeneous. 

Their inorganic and organic loads were measured in terms of conductivity and chemical oxygen demand, respectively, 

and membrane rejection for these parameters was evaluated at different permeate fluxes (between 55 and 105 L/hm2, 

approximately) and concentrations (between 197.5 and 1143.0 µS/cm conductivity and 67 and 289 mgO2/L chemical 

oxygen demand). The Spiegler–Kedem and film theory–Spiegler–Kedem models were brought face to face and their 

precision was checked. Although no significant differences were found when modelling conductivity rejection, the 

latter model produced the lowest relative error (1.82%) when comparing the observed and estimated rejections of 

organic matter, which provided evidence of the advantages of considering the concentration polarisation 

phenomenon. 
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1. Introduction 

 

Predicting the performance of high-pressure membrane applications leads to process optimisation [1]. Modelling 

provides a reliable prediction of the membrane system behaviour in terms of flux and rejection [2, 3]. Several review 

works can be found in the literature regarding nanofiltration (NF) and reverse osmosis (RO) modelling by mechanistic 

or mathematical development [4-8]. The models are generally classified into those based on transport 

mechanisms/hydrodynamics (solution–diffusion, Kimura–Sourirajan, extended Nerst–Plank models, etc.), which can 

be further divided into porous and nonporous or homogeneous models, and those derived from the irreversible 

thermodynamics or nonequilibrium (Kedem–Katchalsky, Spiegler–Kedem (SK) models, etc.) [8, 9]. Although most of 

them are strongly related, some models show complex mathematic equations and require sophisticated solution 

techniques [1, 10]. Furthermore, the information which must be enter for the model, such as the pore geometry, 

solute diffusion coefficients, etc., is frequently unknown and its determination complex and impractical for use in 

industrial conditions [11, 12]. 

 

Membrane processes (mainly RO and NF) are becoming fairly common in the production of drinking water, 

wastewater treatment and other industrial applications [13-17]. RO membranes have proved to be effective in the 

removal of ions and organic chemicals, but suffer from fouling and concentration polarisation (CP) problems [18]. 

Although new proprietary thin-film-composite (TFC) membranes could add electrostatic and steric functionality, 

solute transport in traditional semi-permeable RO membranes is most likely to be caused by diffusion or 

diffusion/advection (sterically and chemically conditioned) through a membrane pore [1]. 

 

In order to describe the performance of RO, the phenomenological SK model [19] has been extensively recommended 

[5]. It is based on the consideration that the solvent and solute fluxes are both dependent on the differences in 

chemical potential, caused either by concentration or pressure gradients (driving forces) between the sides of the 

membrane [9]. The membrane is considered a black box by neglecting its porosity and where no specific knowledge of 

transport mechanisms and membrane structure is required [20], making the methodology more accessible but 

providing no insight into the mechanism of separation [21, 22]. Additionally, the electrostatic potential of the system 

is not taken into account as the model assumes the membrane to be uncharged [23]. Not only has the SK model been 

used to predict salt [24] and organic compound [25] transport across the membrane in single and binary solute 

systems, but it has also been applied in the field of multi-component separation description, and for this reason it is 

very useful in RO industrial processes [9]. 
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The SK model defines the membrane transport as a combination of convection, resulting from the applied 

transmembrane pressure (ΔP), and diffusion, a consequence of the concentration gradient (dC/dx) [26]. It is a two-

parameter model described by the solute permeability (Ps) and the reflection coefficient (σ), both obtained by a fitting 

procedure in rejection trials [27]. The relevant equation for the SK model defines the solute flux (Js) across the 

membrane as follows: 

 

       
  

  
                                                                                                                                                                               (1) 

 

where C represents the solute concentration and Jv the permeate flux, which is defined by the following equation [28]: 

 

                                                                                                                                                                                             (2) 

 

the Lp being the membrane permeability and Δπ the osmotic pressure, which can be determined, if necessary, using 

the Van’t Hoff’s equation in the case of diluted solutions [29]. Integrating Eq. (1) over the membrane thickness (Δx) 

and introducing the rejection definition (supposing the concentration at the membrane surface (Cm), difficult to obtain 

experimentally, equal to that of the feed (Cf)), an expression to relate the estimated rejection (Rest) and Jv is obtained 

[30]: 

 

       
   

    
 
       

  

                                                                                                                                                                            (3)                                                                

 

Ps is a measure of the diffusive transport, while σ, which influences the convective term, is the maximum rejection 

possible for a given component, and corresponds with the rejection at the idealised condition of infinite solvent flux 

[31]. Convective solute transport does not take place when σ reaches a value of 1 (ideal RO membranes with no pores 

available) and becomes zero in the case of an entirely unselective membrane [32].  

 

One of the main drawbacks when applying the standard SK model is that there is no consideration of the CP effect, so 

a correction of the model should be provided as this phenomenon is one of the most important factors influencing the 

membrane design process [33, 34]. CP, which is considered a reversible effect, occurs within a boundary film facing 

the membrane/feed solution interface when an increase in the local concentration is created by the retained species 

which accumulate at the membrane surface [30, 35]. This effect causes an increase in the osmotic pressure and, 

consequently, a reduction in the net driving forces of the system [36]. Neglecting this phenomenon may result in 

inaccurate determinations of Lp and σ, and could lead to overestimation of water quality and recovery in case of 

wastewater reclamation applications [37]. 
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In order to take into account the CP effect, the SK model has been coupled to the film theory (resulting in the 

combined film theory–Spiegler–Kedem or CFSK model [22]), which assumes that, at steady state, the thickness of the 

polarisation layer (δ) is established at the equilibrium of the convective fluxes towards and through the membrane and 

the back diffusive flux. The mass balance generated is solved within the boundary conditions by Eq. (4), which could 

be combined with the SK model to obtain a relationship between Rest and Jv (Eq. 5) [30]. 
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                                                                                                                                                     (5) 

 

The permeate concentration and the solute diffusivity are Cp and D, respectively. The D/δ ratio corresponds with the 

mass transfer coefficient (k), usually determined by mass transfer correlations available in the literature [38, 39], but 

which may not hold well with differences in equipment geometry and hydrodynamic entrance effects [40]. At any 

rate, k could be simultaneously calculated (and specifically for the membrane configuration selected) with Ps and σ 

through experimental data of observed rejection (Robs) and Jv by a fitting procedure as well. The major deficiencies 

found when applying this model are the assumption that k is constant, when it is often concentration-dependent, and 

the consideration of concentration linearity in the boundary layer [32]. 

 

The mathematical models previously described have been frequently tested with synthetic solutions; however, their 

usefulness has not been studied in depth in the case of industrial processes where feed composition and heterogeneity 

introduce extra difficulty in the prediction of fluxes and rejections [41]. Some previous works published by the 

authors [15-17] have demonstrated the possibility of reusing low polluted flash cooler (FC) condensates, from the 

direct ultra-high-temperature (UHT) process of a commercial dairy, with the purpose of boiler water production by 

RO. In this technical paper the SK and CFSK models have been tested to this application at a semi-industrial scale, 

and the model parameters estimated experimentally. Due to the complexity of the composition of these condensates, 

membrane selectivity of salts and organic matter has been measured indirectly in terms of conductivity and chemical 

oxygen demand (COD), respectively. 
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2. Materials and methods 

 

2.1. Reverse osmosis pilot plant 

 

Two spiral-wound TFC Duratherm® HWS 4040 HR membranes (GE Water & Process Technologies, USA) were 

installed in series as part of the RO rig described in Fig. 1, the properties of this specific RO membrane being given in 

Table 1. The RO plant was fed with condensates from one of the four FCs operating in a Spanish commercial dairy, 

the RO trials being performed in situ. The established membrane cleaning protocol was a sequence of acid (20 min, 

45ºC) and alkali (45 min, 45ºC) steps with Divos 2 and Divos 123 (Diversey, The Netherlands), respectively. Cleaning 

was carried out between each set of experiments, the reference permeability being fully recovered in all cases. On the 

other hand, and in order to maintain low values of water silt density index (SDI) for rinsing and cleaning purposes, a 

prefiltration system, consisting of a bag filter (BF-01) and three cartridge prefilters F-01, F-02 and F-03 of 5, 1 and 0.2 

µm, respectively, was installed. 
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Fig. 1: Scheme of the RO pilot plant. 

 

The FC condensates were collected in a 1000 L feed tank (TK-01) and fed to the RO pressure vessel (PV-01) through a 

set of high pressure pumps (P-01 and P-02 (Lowara, Italy); 2.2 and 3.0 kW, respectively). A flow detector (FD-01) was 

installed before the pumps to avoid the system working under vacuum. The ΔP was controlled by regulating the needle 

valve (V-05) located on the concentrate line and monitored by the pressure indicators (PI) of the system. The flow in 

the feed, concentrate and permeate channels was measured by their respective flow meters (FI), and the temperature 
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controlled and adjusted by a temperature indicator (TI-01) and a heat exchanger (HX-01), respectively.   

 

Table 1: Duratherm® HWS 4040 HR membrane characteristics. 

Material: Proprietary composite (TFC membrane)  

Average salt rejectiona, % 99.5 
Maximum crossflow, m3/h 4.5 
Spacer thickness, mil 31 
Active area, m2 8.2 
Maximum operating pressure (5–50ºC), bar 41.4 
Maximum operating temperature, ºC 70 
pH operating range 4.0‒11.0 

aTesting conditions: 2000 mg/L NaCl solution at 15.5 bar operating 
pressure, 25 ºC, pH 7.5 and 15% recovery before any hot water sanitization. 

 

2.2. Operating procedure and conditions 

 

The trials were performed discontinuously through a semi-closed loop where the permeate produced in the RO pilot 

plant was stored in an external 1000 L tank (TK-02, Fig. 1) and the concentrate returned to the feed tank. In this way, 

a certain degree of concentration was achieved as the system worked at increasing values of the volume concentration 

ratio (VCR), a parameter defined as follows: 

 

     
  

  
 

  

     
                                                                                                                                                                                  (6) 

 

where Vf, Vc and Vp are the feed, concentrate and permeate volumes, respectively. 

 

The feed flow rate and temperature were fixed at approximately 2.5 m3/h and 50ºC, respectively, and the different 

tests performed at variable VCRs (1–10) and ΔPs (10–20 bar). The Jv was continuously measured and the Robs for the 

main parameters, i.e. COD and conductivity, studied, determined at different operating conditions by means of the 

equation 

 

        
  

  
                                                                                                                                                                                  (7) 

 

where Cp and Cf are the permeate and feed concentration values of both parameters considered, respectively. 
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2.3. Analytical methods 

 

The fresh FC condensates and resultant RO permeates were characterised in terms of pH (accuracy ±0.05), electrical 

conductivity (accuracy ±0.5%) and COD (accuracy ±3 mgO2/L). A more complete analysis of these streams was 

previously published by Riera et al. [14] and Suárez & Riera [17]. pH, corrected with temperature, and electrical 

conductivity, referenced at 25ºC, were measured by an HQ40d multimeter (Hach Lange, Belgium). COD was 

determined spectrophotometrically by previous Cr3+ determination at 605 nm using a Spectroquant NOVA 60 

photometer (Merck, Germany) after a sulphuric oxidation in a cell test. 

 

2.4. Determination of model parameters 

 

The two parameters Ps and σ of the SK model, and the three of the CFSK model (Ps, σ and k) were estimated by a non-

linear fitting procedure linked to a least-squares algorithm (Solver tool, Microsoft Excel) of the pairs of values (Jv, 

Robs) obtained for each concentration (VCR). So, these experimental data were fitted to Eq. (3) when considering the 

SK model and Eq. (5) regarding the CFSK model, the respective model parameters being those that minimised the 

squared differences between the observed and predicted rejections, (Robs – Rest)2. 

 

3. Results and discussion 

 

Discontinuous tests performed at increasing VCRs (1–10), different pressures (10, 15 and 20 bar, approximately) and 

at constant temperature (52.5±1.5 ºC) allowed to obtain the pairs of values (Jv, Robs) required to test the mathematical 

models at different feed concentrations. The heterogeneity of the real industrial water hindered the repeatability of the 

initial starting conditions and, as a result, the feed composition of the different trials showed certain variability (pH: 

6.02±0.15; conductivity: 197.5±10.6 µS/cm; COD: 67±10 mgO2/L; at VCR 1). The standard deviation gained 

importance, in general, with growing concentration (pH: 7.27±0.07; conductivity: 1143.0±79.0 µS/cm; COD: 289±76 

mgO2/L; at VCR 10). 

 

The permeability of the membrane with prefiltered tap water (SDI <3) at 50 ºC was previously measured giving a 

value of 6.9 L/hm2bar [17]. When processing condensates in a batch, the permeate flux showed a linear dependency 

with ΔP up to 15 bar, the flux percentage improvement being almost constant (33.3±2.4%) in all cases when increasing 

the pressure from 10 to 15 bar at the different VCRs studied. However, this linearity was lost at higher pressures, as 

observed by Turan [42], as the flux increment when changing from 15 to 20 bar was only maintained at VCR 1 

(29.8%). Moreover, this flux increment was reduced when increasing the concentration of the feed solution (20.2, 17.5, 
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16.0 and 14.9% at VCR 2, 3.3, 5 and 10, respectively). Higher salt concentration increases the osmotic pressure, thus 

reducing the driving pressure and therefore the permeate flux [20], although, at the low  concentrations used in this 

work, the osmotic contribution can be neglected. The decreasing slope  of the curve Jv vs. ΔP at certain pressures could 

be associated with the occurrence of CP phenomena [43], the resistance to permeation being higher with the 

increased concentration of solutes at the surface of the membrane [35, 44]. Other authors associate it to membrane 

compaction at high working pressures [45]. 

 

The experimental Robs at each Jv was used to determine the parameters Ps, σ and k of the SK and the CFSK models, the 

main results being collected in Table 2. Theoretical rejections were calculated based on these values and plotted in 

Figs. 2 and 3 regarding conductivity and COD, respectively, and the effect of neglecting or not neglecting the CP 

phenomenon was studied at different concentrations (VCRs). A comparison between model predictions and 

experimental results was also included.  

 

No experimental points were obtained at low permeate fluxes due to the physical limitations of the RO rig when 

working at the conditions tested, but several authors have demonstrated the model compliance in this part of the 

curve for experiments at laboratory scale [12, 26, 30, 46]. However, in spite of the fact that both models predict very 

low rejections at low permeate flux regardless of the feed concentration, the theoretical rejections, specifically those of 

COD, are very high even for low solute concentrations at low permeate fluxes. This could be considered as a limitation 

of the models and generate a point of controversy [23]. What is more, there are some examples in the literature where 

the rejection predicted by the models did not converge towards zero at low permeate flux [45, 47].    

 

Table 2: Model parameter estimation when neglecting concentration polarisation (CP) (Spiegler–Kedem (SK) model) 

and when considering CP (film theory–Spiegler–Kedem (CFSK) model). 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

   SK model CFSK model 

 VCR Concentration Ps, L/hm2 σ, % Ps, L/hm2 σ, % k, L/hm2 

Conductivity, µS/cm 1 197.5±10.6 3.810 88.79 5.209 99.97 106.474 
 2 335.0±22.1 2.046 92.59 2.819 99.99 92.253 
 3.3 499.3±55.9 0.743 94.55 1.359 99.89 67.291 
 5 681.3±63.1 0.583 95.95 1.096 99.96 71.997 
 10 1143.0±79.0 0.597 97.61 0.759 99.98 81.541 

COD, mgO2/L 1 67±10 0.373 94.07 0.050 99.98 17.167 
 2 105±12 0.239 95.12 0.146 99.91 23.651 
 3.3 147±36 0.287 95.62 0.083 99.92 20.536 
 5 177±36 0.193 95.90 0.073 99.78 23.566 
 10 289±76 0.131 97.87 0.167 99.52 40.875 
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Fig. 2: Experimental and theoretical conductivity rejections vs. permeate flux (Jv) at different volume concentration 

ratios (VCRs) when considering the Spiegler–Kedem (SK) model (a) or the film theory–Spiegler–Kedem (CFSK) 

model (b) (symbols: experimental rejections; lines: model predictions). 

 

When neglecting CP (Figs. 2a and 3a), the SK model predicted the whole range of conductivity rejections and those 

of COD at low pressures well, but failed to predict the COD rejection values at permeate fluxes higher than 

approximately 80 L/hm2, which corresponds to a value of ΔP exceeding 15 bar. The existence of this critical pressure 

has been previously observed in other NF and RO applications [48]. Above a given pressure, the drag forces 

(convective transport), conditioned by the flux into pores, become important and the solute transfer grows, decreasing 

its rejection [49, 50]; until that pressure, the drag forces can be neglected and rejection increases as the solutes are 

retained by the surface forces (diffusive transport) which are pressure independent [51, 52]. The SK theory predicts 

an increase in solute rejection (up to an asymptotic value) with flux until the drag forces become dominant [53], but it 

is unable to predict this maximum rejection observed.    
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Fig. 3: Experimental and theoretical chemical oxygen demand (COD) rejections vs. permeate flux (Jv) at different 

volume concentration ratios (VCRs) when considering the Spiegler–Kedem (SK) model (a) or the film theory–

Spiegler–Kedem (CFSK) model (b) (symbols: experimental rejections; lines: model predictions). 

 

The σ values of the SK model (Table 2) ranged from 88.79 to 97.61% and from 94.07 to 97.87% regarding 

conductivity and COD, respectively, and showed very little concentration dependence. The Ps values varied between 

0.16∙10–6 and 1.06∙10–6 m/s, and between 0.04∙10–6 and 0.10∙10–6 m/s for conductivity and COD, respectively. The 

conductivity Ps values were in the order of those determined by Chaabane et al. [30] (0.35∙10–6–2.94∙10–6 m/s) when 

studying Ca/Cu/Cd(NO3)2 and ZnCl2 salt passage (10–100 mg/L) in NF, Gilron et al. [33] (1.60∙10–6–6.10∙10–6 m/s) 

when modelling NaCl rejection (150–1500 mg/L), and Rice et al. [26] (1.58∙10–6–2.47∙10–6 m/s) when modelling KCl 

transport (5–10 mM at pH 7.0–7.5), but well below the values given by Levenstein et al. [24] (16.16∙10–6–27.36∙10–6 

m/s) who also modelled NaCl passage (0.5–2.5%). Considering the organic matter Ps, the values are slightly below 

those calculated by Wadley et al. [54] (0.87∙10–6 m/s) when modelling organics rejection by NF. These data are 

included for reference; however, it is difficult to draw final conclusions by comparing the values obtained by different 

authors as these parameters are strongly influenced by the conditions used (temperature, pressure range, etc.), the 
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type of solute-solvent-membrane interactions and the membrane material as, for example, a smaller pore size implies 

a greater contribution of the diffusion mechanism conditioning the Ps value. 

 

In this work, the increase in feed concentration caused a rise in the reflection coefficient and a reduction in the salt 

permeability, contrary to the trend observed in other studies [12, 24, 33, 49]. This opposed effect, characteristic of 

charged membranes, was explained by these authors as an increase in the ionic strength with concentration producing 

a shielding phenomenon which neutralises the membrane charge and decreases the repulsion forces. However, 

although it may be considered an atypical behaviour, there are certain examples in the literature where the authors 

also observed an increase in the rejection [55-59] and a reduction in the salt permeability [60] with concentration. 

Symmetric salts (NaCl, KCl, etc.) usually showed a rejection decrease with concentration, while non-symmetric ones 

(MgCl2, CaCl2, etc.) tended to behave in the opposite way [55]. However, as the rejection and the salt permeability are 

conditioned by the specificity of the membrane, the solute species involved and the concentration range, a general 

behaviour cannot be established [46]. In fact, it should be borne in mind that, due to the low solute concentrations 

used in this work, the possibility of reaching the concentration from which the rejection starts to decrease has not yet 

been put in evidence. On the other hand, this modification in the charge density of the membrane may result in 

swelling of the pores and lead to a reduction in the rejection of neutral organic compounds [61]. Nevertheless, there 

was neither evidence about that in this work nor in others, like Garcia-Aleman et al. [20], for example, who studied 

the rejection of lactose in a mixed solute system with NaCl. 

 

The relative contribution of diffusive (Jdiffusive) and convective flux (Jconvective) on solute transport was also calculated by 

using Eq. (8), the main results being shown in Table 3. This calculation methodology was proposed by Gilron et al. 

[33], being applied in the study of monovalent salt–polyvalent ion mixture passage through NF membranes.  

 

                                                                                                                                                              (8)         

 

where Clm is the log mean average between Cm and Cp. Cm was approximated to a Cf value recalculated by applying the 

model Rest.    

 

According to these data, organic transport proved to be dominated by convection, its contribution being around 80%, 

a circumstance previously observed by Geens et al. [62], who modelled the organic transport in non-aqueous NF. Kim 

et al. [63] also obtained similar results when studying the transport of organic species through NF and RO 

membranes and they stated that convection is dominant in most cases except in the passage of hydrophobic non-polar 

compounds where the diffusion term can be more important. Moreover, they found that permeability in NF 
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membranes seemed to be dominated more by convection than in RO, as expected. In these cases, the reflection 

coefficient can be approximated to the solute rejection as the diffusive term hardly contributes to solute transport 

[31]. Regarding the transport of charged species and in general, the convective term represented at least half of the 

salt flux, which is in good agreement with the results obtained by Gilron et al. [33]. It could be observed that the 

convective contribution increased with the pressure applied as expected and was at a minimum at the higher feed 

concentration (VCR 10) as the concentration gradient gained relevance [50]. 

 

Table 3: Contribution of convective flux (Jconvective) to solute transport at different volume concentration ratios (VCRs) 

and pressures (the diffusive influence is given by the difference). 

 

 

 

 

 

 

 

 

The CFSK model, which considers the concentration polarisation effect, was evaluated (Figs. 2b and 3b, and Table 

2). CP increases with pressure and can modify the membrane separation properties leading to a decrease in rejection 

[49, 52]. In this work the COD rejection was reduced by 4.5–19.9% when ΔP increased from 15 to 20 bar. For this 

model, the estimated Ps values were in the order of those obtained by the SK model, and the σ values, which were near 

100%, could be closer to representing an RO membrane than those calculated by using SK. Regarding the study of k 

values, they were compared in Table 4 with those obtained by the graphical method described by Murthy & Gupta 

[64] and Wang et al. [65] considering the assumptions of the film theory–solution–diffusion (CFSD) model. This 

method lies in plotting ln[(1-Robs)Jv/Robs] vs. Jv and evaluating the slope of the corresponding straight line, which 

corresponds with the reciprocal of the mass transfer coefficient (k–1). As can be seen in Table 4, both the data 

obtained by the CFSK model and those obtained by the CFSD methodology are strongly consistent. The effect of CP 

seemed to be more significant in the case of organics (lower k values), the performance of this specific application 

being powerfully controlled by the organic load [17]. Although, as the mass transfer coefficient was defined by D/δ 

and assuming a polarisation layer only of equivalent thickness, the discrepancy observed in the k values when 

modelling inorganic and organic matter could be associated with the difference in the diffusivities of the species 

involved. It should be also noted in Figs. 2b and 3b that the maximum rejections for the different concentrations 

(VCRs) were approximately reached when the Jv acquired the same value as the corresponding k, a circumstance 

  Jconvective, % 

 VCR 10 bar 15 bar 20 bar 

Conductivity 1 47.70 53.55 59.46 
 2 46.31 53.28 57.60 
 3.3 59.64 66.21 69.71 
 5 55.98 62.50 65.89 
 10 38.32 45.36 48.71 

COD 1 78.06 82.29 85.78 
 2 80.00 84.43 86.70 
 3.3 74.00 79.12 81.66 
 5 79.54 83.64 85.57 
 10 70.36 76.34 78.76 
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previously observed by other researchers [22, 40, 64]. This condition is characteristic of the model; that is to say, if 

the CFSD model equation is differentiated with respect to Jv and the derivative set to zero, the result is that the Jv 

which produces the maximum rejection matches with the mass transfer coefficient, and this fact is independent of the 

membrane transport parameters.  

 

Table 4: Comparison between the mass transfer coefficients (k) obtained by the film theory–Spiegler–Kedem (CFSK) 

and the film theory–solution–diffusion (CFSD) models. 

 

 

 

 

 

 

 

 

Finally, the precision of both the SK and the CFSK models for predicting the conductivity and COD rejections was 

checked and compared as shown in Table 5, where the relative error between Robs and the Rest was calculated.  

 

When using the SK model the errors varied in the range of 0.05–0.84% and 0.26–18.09% for the conductivity and 

COD, respectively. On the other hand, they moved in the range of 0.01–0.79% and 0.16–4.84% for the conductivity 

and COD, respectively, when applying the CFSK model. No significant differences were found when modelling the 

conductivity rejection; however, in the case of COD, the average error was decreased (from 3.57 to 1.82%), as well as 

the maximum error (from 18.09 to 4.84%), when checking the SK results against those of the CFSK model, which 

reveals the predictive advantages offered by the latter. In the case of COD, it should be noticed that the error estimated 

when applying the CFSK model was highly improved at high pressure regarding those values calculated for the SK 

model.  

 

 

 

 

 

 

  k, L/hm2 

 VCR CFSK Graphical CFSD 

Conductivity 1 106.474 107.527 
 2 92.253 91.743 
 3.3 67.291 66.667 
 5 71.997 71.429 
 10 81.541 80.645 

COD 1 17.167 23.697 
 2 23.651 23.310 
 3.3 20.536 28.818 
 5 23.566 24.630 
 10 40.875 40.984 
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Table 5: Relative errors calculated between the observed rejection (Robs) and predicted rejection (Rest) when 

considering Spiegler–Kedem (SK) or film theory–Spiegler–Kedem (CFSK) modelling. 

aE1: relative error associated with the SK model 
bE2: relative error associated with the CFSK model 

      

4. Conclusions 

 

Unlike synthetic solutions, industrial streams involve complex multi-component mixtures which usually undergo a 

strong variability in their composition. The condensates, which can be considered low polluted wastewaters, showed 

characteristics in the range of 197.5±10.6–1143.0±79.0 µS/cm for conductivity and 67±10–289±76 mgO2/L for COD, 

when working at increasing VCR (1–10). 

 

The SK model failed to predict those COD rejections at permeate fluxes higher than 80 L/hm2, in other words, those 

values reached when exceeding 15 bar of pressure. The Ps and σ values varied in the range of 0.16∙10–-6–1.06∙10–6 m/s 

and 0.04∙10–6–0.10∙10–6 m/s, and 88.79–97.61% and 94.07–97.87% regarding conductivity and COD, respectively; 

these parameters being in the order of those found in the literature. On the other hand, the solute transport was 

shown to be dominated (≈80%) by convection when modelling COD rejection, but the diffusion term acquired 

relevance in the case of conductivity (≈50%).   

 

The consideration of concentration polarisation by the film theory explained the maximum rejection observed 

regarding COD. As a result, the relative error between the observed and predicted rejection was decreased from 3.57 to 

1.82% when introducing the mass transfer coefficient as a third fitting parameter. The k values of the CFSK model, 

which were between 81.5 and 106.5 L/hm2, and between 17.2 and 40.9 L/hm2 for conductivity and COD, respectively, 

were shown to be in good agreement with those calculated by the CFSD graphical methodology. 

 

 

  Conductivity COD 

VCR Jv, L/hm
2
 Robs, % Rest SK, % 

a
E1, % Rest CFSK,% 

b
E2, % Robs, % Rest SK, % E1, % Rest CFSK, % E2, % 

1 63.22 86.89 86.99 0.12 86.99 0.12 91.94 94.07 2.27 96.62 4.84 
 82.54 88.07 87.84 0.27 87.92 0.17 96.20 94.07 2.27 92.15 4.40 
 107.12 88.21 88.34 0.15 88.23 0.01 77.05 94.07 18.09 77.79 0.96 

2 59.27 91.59 91.69 0.11 91.70 0.12 96.23 95.12 1.16 96.53 0.31 
 80.34 92.52 92.20 0.34 92.26 0.28 94.02 95.12 1.16 93.57 0.47 
 96.58 92.16 92.38 0.23 92.31 0.16 89.25 95.12 6.18 89.39 0.16 

3.3 58.39 94.32 94.48 0.17 94.63 0.33 94.48 95.62 1.19 96.91 2.50 
 77.71 95.33 94.54 0.84 94.58 0.79 96.76 95.62 1.19 93.74 3.22 
 91.31 93.92 94.55 0.66 94.34 0.44 88.39 95.62 7.56 89.55 1.29 

5 58.39 95.84 95.88 0.05 95.91 0.08 95.65 95.90 0.26 96.97 1.36 
 76.83 96.15 95.93 0.23 95.97 0.19 96.15 95.90 0.26 94.11 2.18 
 89.13 95.77 95.94 0.19 95.87 0.11 89.86 95.90 6.31 90.75 0.98 

10 56.20 97.24 97.33 0.09 97.36 0.12 96.83 97.87 1.06 97.68 0.87 
 76.39 97.84 97.49 0.35 97.50 0.34 98.91 97.87 1.06 96.61 2.38 
 87.81 97.28 97.54 0.26 97.49 0.22 94.44 97.87 3.50 95.71 1.32 
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Abbreviations 

NF: Nanofiltration 

RO: Reverse osmosis 

SK: Spiegler–Kedem 

CP: Concentration polarization 

TFC: Thin film composite 

CFSK: Film theory–Spiegler–Kedem 

FC: Flash cooler 

UHT: Ultra high temperature 

COD: Chemical oxygen demand 

SDI: Silt density index 

BF: Bag filter 

F: Prefilter 

TK: Tank 

PV: Pressure vessel 

P: Pump 

FD: Flow detector 

V: Valve 

PI: Pressure indicator 

FI: Flow meter 

TI: Temperature indicator 

HX: Heat exchanger 

VCR: Volume concentration ratio 
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CFSD: Film theory–solution–diffusion 

Symbols 

ΔP: Transmembrane pressure 

dC/dx: Concentration gradient 

Ps: Solute permeability 

σ: Reflection coefficient 

Js: Solute flux 

C: Solute concentration 

Jv: Permeate flux 

Lp: Membrane permeability 

Δπ: Osmotic pressure 

Δx: Membrane thickness 

Cm: Membrane surface concentration 

Cf: Feed concentration 

Rest: Estimated rejection 

δ: Polarization layer thickness 

Cp: Permeate concentration 

D: Diffusivity 

k: Mass transfer coefficient 

Robs: Observed rejection 

Vf: Feed volume 

Vc: Concentrate volume 

Vp: Permeate volume 

Jconvective: Convective flux 

Jdiffusive: Diffusive flux 

Clm: Log mean average concentration 
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Conclusiones particulares del apartado 4.3. 

 

El modelo de film theory–Spiegler–Kedem demostró ser más ventajoso desde el punto de vista de la precisión en la 

predicción de rechazos al ser el error cometido entre el valor teórico y el experimental inferior al obtenido mediante el 

modelo de Spiegler–Kedem (1,82% vs. 3,57%). La consideración del fenómeno de polarización por concentración 

permitió explicar los máximos valores de rechazo observados en la práctica. Sin embargo, el modelo de Spiegler–

Kedem falló en las predicciones a presiones por encima de 15 bar, principalmente en relación a la materia orgánica, 

cuyo transporte demostró estar gobernado por la convección (70,36–86,70%). Por su parte, la difusión, que en teoría 

es un fenómeno más característico de un proceso de filtración por ósmosis inversa, sólo adquirió relevancia suficiente 

en el transporte de material inorgánico, donde su porcentaje de influencia se situó en torno al 50%. 

 

La recomendación de trabajo para éste tipo de membranas en cuanto al flujo de permeado para una operación en 

continuo es de fijar la producción en torno a 40 L/hm2 estables, trabajando a presión creciente. Para este valor, las 

predicciones de rechazos del modelo de film theory–Spiegler–Kedem entre el mínimo (1) y el máximo (10) factor de 

concentración de volumen  se situarían entre el 84 y el 97% para la conductividad, respectivamente, y alrededor del 

98%, en ambos casos, para la demanda química de oxígeno, lo que correspondería con una buena calidad de permeado 

incluso a altas tasas de recuperación de agua. 
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4.4. Estudio en continuo de la operación de ósmosis inversa utilizando carbón activo como post-tratamiento 

 

Los resultados obtenidos en discontinuo con la membrana seleccionada, aunque satisfactorios, necesitan de 

confirmación mediante experimentación en continuo. La información resultante permitiría validar técnicamente la 

aplicación y sentaría las bases para una estimación económica completa. Los parámetros de procesado fueron fijados 

en relación a las recomendaciones del fabricante para una operación en continuo y en base a los resultados obtenidos 

en el pilotaje en discontinuo, siendo la alimentación bombeada a 1000 L/h (al utilizar una única membrana de 8,2 m2) 

y a temperaturas inferiores a 50ºC, aunque suficientemente elevadas para una buena recuperación energética, el flujo 

de permeado fijado a 40 L/hm2 y la presión creciente hasta un límite de corte para limpieza de 30 bar. Aunque un 

grado de recuperación del 90% resultó ser un compromiso óptimo entre ahorro y calidad, esto necesitó de una 

validación/comprobación en semi-continuo con el objetivo de fijar el valor definitivo para los ensayos continuos de 

larga duración. Como parte de este proceso se incluyó una etapa final de tratamiento por carbón activo con el 

propósito de asegurar el límite máximo de materia orgánica establecido para la aplicación considerada. Por otro lado, 

es de importancia determinar si las predicciones teóricas previamente realizadas se cumplen, a pesar de que los 

modelos teóricos utilizados no tienen en cuenta fenómenos de ensuciamiento característicos de operaciones continuas 

de larga duración, como es el caso, que podrían condicionar la selectividad de la membrana. Tanto la metodología de 

trabajo como los resultados obtenidos en los experimentos realizados en continuo se muestran en la publicación: 

 

UHT condensate recovery by reverse osmosis: A pilot-plant study 

Adrián Suárez, Tatiana Fidalgo, Miguel A. Berdasco, Francisco A. Riera 

Industrial & Engineering Chemistry Research 53 (2014) 15237-15244
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Conclusiones particulares del apartado 4.4. 

 

Los ensayos en semi-continuo determinaron un grado máximo de recuperación del 83,3% de acuerdo al cumplimiento 

de los requerimientos marcados, principalmente en conductividad, ya que la columna de carbón activo permitiría 

controlar los límites máximos de materia orgánica. Dicho porcentaje fue fijado como parámetro de diseño de la 

operación en continuo de larga duración.  

 

Aunque los ciclos de limpieza de la membrana no fueron reproducibles debido a la heterogeneidad de la alimentación, 

que influenció en gran medida la tendencia al ensuciamiento y por tanto la frecuencia de limpieza, sí que se pudo 

determinar un valor medio, situándose éste en torno a las 12 h. Picos de materia orgánica por encima de 300 mg de 

O2/L produjeron un rápido incremento en la presión de trabajo, demostrando ser el principal responsable del 

ensuciamiento. En vista a estos resultados, se aconsejaría segregar éste tipo de entradas de alta carga contaminante 

que pudieran dar en concentración valores por encima del aquí recomendado. 

 

Salvo valores puntuales, las características exigidas al agua de alimentación a calderas se cumplieron para las 100 h de 

trabajo en continuo con el proceso combinado de ósmosis inversa y carbón activo. Es necesario tener en cuenta 

además que al trabajar a un factor de concentración de volumen de 6 se estaría operando en las condiciones de 

alimentación más exigentes, siendo de suponer que las etapas previas del proceso de membranas, con alimentaciones 

menos concentradas, darían lugar a permeados de mejor calidad. Salvo en periodos de ensuciamiento, los rechazos se 

mantuvieron cerca de las predicciones teóricas para altos grados de concentración, no teniendo efecto ninguno la 

columna de carbón activo en la conductividad del permeado como se suponía, pero sí en la materia orgánica, donde se 

obtuvieron rechazos de hasta el 100%. 

 

De acuerdo al volumen de permeados que se podría generar y conociendo el volumen total de agua desmineralizada 

actual de aporte a calderas en la factoría, los permeados generados no podrían suplir el total de la alimentación, sólo 

un 43%, por lo que habría que considerar un efecto de dilución al mezclarse estos permeados con agua 

desmineralizada en la proporción comentada. Ésta mezcla no solo ha de respetar los límites de agua de calderas 

tomados como referencia a lo largo del trabajo, que lo hace, sino también los requisitos establecidos en la norma UNE-

EN 12953-10. De esta forma se incluye una tabla comparativa (Tabla I) entre el agua desmineralizada actual y la 

pretendida mezcla al 43% con permeados en relación a los parámetros objetivo de referencia considerados en la 

factoría para el cumplimiento de la normativa. Como se observa, el aporte de permeados no compromete la calidad del 

agua de alimentación a calderas. 
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Tabla I: Comparativa entre el agua desmineralizada objetivo y la posible mezcla con permeados incorporados. 

 Agua desmineralizada 43% permeados 

Turbidez, NTU < 1 < 1 
Alcalinidad total, mg CaCO3/L < 0,5 < 0,5 
Alcalinidad compuesta, mg CaCO3/L 11,2 11,2 
Cloruros, mg Cl-/L < 0,7 < 0,7 
Conductividad a 25ºC, µS/cm < 20 < 20 
Dureza total, mg CaCO3/L 1,01 0,96 
Fosfatos, mg PO4

3-/L < 0,04 < 0,04 
Hierro, mg/L < 0,02 < 0,02 
Sílice (SiO2), mg/L 1,92 1,31 
pH a 25ºC 5,12 5,58 

 

En cuanto al pH, que en ambas corrientes presentó un valor ácido, y otros parámetros como el O2 disuelto, los 

tratamientos previos a la caldera, véase desgasificación e incorporación de aditivos, permitirán su corrección. 

Microbiológicamente y desde el punto de vista higiénico, los permeados, incluso la propia alimentación a membranas, 

se encontraron por debajo de 1 UFC/g en coliformes y presentaron una ausencia total de patógenos. 
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4.5. Evaluación de costes en las operaciones tradicionales de membrana. Desarrollo de un modelo económico para 

la aplicación estudiada 

 

Validada técnicamente la aplicación, el siguiente paso fue determinar la viabilidad económica del proceso. Para ello, y 

de acuerdo a los datos experimentales obtenidos en continuo, se utilizó como base un modelo económico (Sethi and 

Wiesner, 2000) que fue mejorado y completado con aspectos relacionados con la aplicación concreta. Este modelo de 

cálculo de costes, junto con una estimación de ahorros, permitió obtener un valor del periodo de recuperación de la 

inversión. En este capítulo se dan además las bases para una completa evaluación económica, basada en un balance 

costes-ahorros, de cualquier proceso de membranas tradicional donde la presión es la fuerza impulsora. Con el 

objetivo de conocer las variables que controlan la rentabilidad del proceso se llevó a cabo un análisis de sensibilidad, 

que además permitió estudiar el efecto sobre la economía de variables que no pudieron ser evaluadas en profundidad 

durante el pilotaje. La explicación del modelo así como los resultados obtenidos para la aplicación se detallan en la 

publicación: 

 

Cost assessment of membrane processes: A practical example in the dairy wastewater reclamation by 

reverse osmosis 

Adrián Suárez, Pablo Fernández, José Ramón Iglesias, Estefanía Iglesias, Francisco A. Riera 

Journal of Membrane Science 493 (2015) 389-402 
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Conclusiones particulares del apartado 4.5. 

 

La aplicación para la recuperación de condensados de flash cooler en forma de agua de alimentación a calderas 

mediante tratamiento por ósmosis inversa y carbón activo demostró ser económicamente rentable al obtenerse como 

periodo de recuperación de la inversión un valor de 3,3 años. El modelo económico utilizado, que fue completado para 

representar una situación más realista, arrojó una inversión muy cercana a la suministrada por el fabricante de 

membranas para dicha instalación, siendo la desviación del 13,7%. Por otro lado, los costes de operación de la planta, 

estimados en 1,16 €/m3, demostraron estar en valores habituales para este tipo de aplicaciones (1,36 €/m3 en el caso 

de Chmiel et al., 2000 y 0,97 €/m3 por parte de Blöcher et al., 2002, por ejemplo).  

 

El análisis de sensibilidad llevado a cabo permitió calcular el impacto de diferentes factores sobre la economía de la 

aplicación y además controlar la influencia de posibles variaciones paramétricas futuras o cambios en las 

circunstancias de producción. De todas las variables estudiadas, de interés fue el estudio sobre la durabilidad de las 

membranas, ya que al no encontrarse evidencias de deterioro durante todas sus horas de uso, fue necesario 

determinar el tiempo crítico a partir del cual se perdería viabilidad económica en la aplicación. Como resultado, una 

vida útil por debajo de 6 meses condicionó notablemente la rentabilidad del proceso, aunque se trataría de una 

circunstancia poco común en el uso de técnicas de membrana en la industria láctea ya que, en este campo, su duración 

suele establecerse entre 18 meses y 3 años dependiendo de las condiciones de trabajo y la frecuencia e intensidad de 

las limpiezas. 
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5. Conclusiones 

 

La caracterización de los condensados de flash cooler determinó su naturaleza heterogénea, siendo sus propiedades 

muy variables en función de las circunstancias de producción. Sin embargo, su consideración como aguas de baja 

carga contaminante (<700 mgO2/L de demanda química de oxígeno (DQO) y <2200 µS/cm de conductividad) 

aconsejó su segregación y tratamiento individualizado. De los cuatro esterilizadores en funcionamiento en la factoría, 

los condensados procedentes de uno de ellos presentaron valores de materia orgánica 25 veces superiores a la media, 

lo que hizo que fueran descartados para su tratamiento con membranas. En este sentido, esta información ha 

permitido a los técnicos de la factoría indagar acerca de las razones de esta situación para tratar de resolver el 

problema. 

 

En base a su temperatura de salida y con el objetivo de un aprovechamiento energético, los condensados fueron 

procesados alrededor de 50ºC, por lo que se requirió de membranas resistentes a temperaturas medias. En estas 

condiciones de trabajo, la operación de nanofiltración mediante membranas SelRO MPS-34 2540 B2X (Koch 

Membrane Systems, USA) de 200 Da de tamaño de poro no dio lugar a permeados que cumplieran los requerimientos 

para su reutilización como aguas de alimentación a calderas (pH 7–10, conductividad (25ºC) <40µS/cm, DQO <10 

mgO2/L, Ca2+ <0.4 mg/L, principalmente). 

 

A través de ensayos en discontinuo a diferentes valores del factor de concentración de volumen (VCR; 1–10), la 

membrana Duratherm® HWS 4040 HR (GE Water & Process Technologies, USA) de ósmosis inversa dio lugar a los 

mayores rechazos en cuanto a conductividad y materia orgánica, siendo éstos de hasta el 97.8 y el 98.9%, 

respectivamente. Lo que hizo que, junto con su coste unitario menor, fuera seleccionada para las siguientes etapas del 

estudio. Por otro lado, estos ensayos en discontinuo permitieron la predicción de flujos de permeado y rechazos 

cuando las características de la alimentación se movieron en torno a 174,3 y 1200 µS/cm de conductividad y la DQO 

entre 24 y 284 mgO2/L y las condiciones de trabajo alrededor de 50–75ºC de temperatura y 10–20 bar de presión. Sin 

embargo se observó que, a valores del grado de recuperación por encima del 90% y presiones de trabajo superiores a 

15 bar, las limitaciones objetivo fueron sobrepasadas. 

 

De acuerdo a la información obtenida en discontinuo y a las recomendaciones del fabricante, se trabajó en continuo, 

en experimentos de larga duración de hasta 100 horas, en las siguientes condiciones: 40 L/hm2 de flujo de permeado, 

1000 L/h de caudal de alimentación (8,2 m2 de área de membrana), temperaturas alrededor de los 45ºC y presión 

creciente hasta 30 bar, que delimitó las necesidades de limpieza. Además se propuso el uso de un post-tratamiento de 

carbón activo para asegurar el límite de 10 mgO2/L de DQO en la experimentación en continuo. 
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La predicción teórica de rechazos alcanzada en base a modelos de la termodinámica irreversible fue  excelente, 

encontrándose un error de sólo el 1,82% cuando el modelo de film theory – Spiegler – Kedem, que tiene en cuenta 

fenómenos de polarización por concentración, fue utilizado. A 40 L/hm2, las predicciones de rechazos se situaron 

entre el 84 y el 97% para la conductividad, y alrededor del 98% para la DQO cuando se trabaja a VCRs entre 1 y 10, 

respectivamente. 

 

El grado máximo de recuperación fue establecido finalmente en un 83,3%. La experimentación en continuo a VCR 6 

(que simularía las etapas más restrictivas de una cascada de membranas), donde fenómenos de ensuciamiento 

hicieron acto de presencia, permitió determinar un valor medio de requerimiento de limpieza de 12 horas, aunque se 

produjeron incrementos de presión muy importantes cuando se dieron entradas de DQO al sistema en torno a 300 

mgO2/L, por lo que un control y segregación de estos picos de contaminación sería muy aconsejable. El acoplamiento 

de un post-tratamiento de carbón activo al proceso de ósmosis inversa hizo que se cumplieran los requerimientos de 

aguas de caldera, encontrándose rechazos a la DQO de hasta el 100%. 

 

En relación al volumen de agua desmineralizada manejado en la actualidad en la factoría y en base al caudal de 

permeados que se podría generar, se estimó un grado de sustitución de agua desmineralizada del 43%. La dilución 

generada respetó no sólo los límites de agua de calderas tomados como referencia a lo largo del trabajo, sino también 

los requisitos establecidos en la norma UNE-EN 12953-10 de calderas pirotubulares. 

 

La aplicación desarrollada, además de técnicamente viable, demostró ser económicamente rentable, obteniéndose un 

payback de 3,3 años. La inversión inicial, los costes de operación y los ahorros fueron  establecidos en 432500 €, 1,16 

€/m3 y 2,09 €/m3, respectivamente. Durante las horas de uso de la membrana no se encontraron evidencias de 

deterioro, por ello fue de importancia calcular la durabilidad crítica que representaría una pérdida de viabilidad 

económica, estableciéndose éste valor en un mínimo de 6 meses. 



 

 

 

 




