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1. JUSTIFICACION

Las aguas residuales domésticas se generan a partir del desarrollo de actividades
en zonas residenciales o instalaciones comerciales publicas (Metcalf y Eddy, 1995,
p. 18). Estan constituidas por una gran cantidad de materia organica,
microorganismos, restos de jabones, detergentes, lejia y grasas. Segun Francois
(2005), entre el 60 al 80 % del agua potable que se distribuye para consumo
humano se vierte al sistema de alcantarilado como agua residual doméstica
(p- 149). Datos de la Secretaria Nacional del Agua (SENAGUA), reportan que en el
Ecuador, solo el 10 % de las aguas residuales (de origen domeéstico e industrial) es
sometido a procesos de tratamiento depurativos. De este porcentaje, el 26,32 % se
descarga a quebradas, el 17,29 % al mar o pantanos artificiales y el 56,39 %
restante a cuerpos de agua dulce (SENAGUA, 2014, p. 6; INEC, 2015, p. 28).

El Distrito Metropolitano de Quito, bajo la administracion de la Empresa Publica
Metropolitana de Agua Potable y Saneamiento (EPMAPS), tiene al servicio de la
comunidad de Ubillus (barrio perteneciente a la parroquia rural de Pintag) una
Planta de Tratamiento de Aguas Residuales (PTAR). Dicha PTAR incluye
actualmente un sistema de tratamiento primario (cribado y fosa séptica) y un
sistema de tratamiento secundario (digestién anaerobia), este ultimo constituido por

un sistema de Filtracion Anaerobio de Flujo Ascendente (FAFA).

La PTAR trata aproximadamente 77,76 m3/dia de aguas residuales domésticas
generadas por la poblacién del barrio Ubillus. Actualmente, el agua residual se

descarga a la quebrada aledara a la PTAR posterior al tratamiento.

Los tratamientos primario y secundario a los que son sometidas las aguas
residuales del barrio Ubillus no permiten alcanzar niveles apropiados de remocién
de contaminantes recalcitrantes (tensoactivos) y patégenos (coliformes fecales)

presentes en el agua residual.

Los tensoactivos disminuyen la tensién superficial del agua y son los causantes de

la formaciéon de espuma en las plantas de tratamiento y en los cuerpos de agua



receptores (Metcalf y Eddy, 1995, p. 75). También se ha demostrado que estos
compuestos afectan a la fauna y flora acuatica, ademas, favorecen a procesos de
eutrofizacion que alteran el equilibrio del ecosistema acuatico (lkehata y El-Din,
2004, pp. 425-427; Ansari y Khan, 2014, p. 140).

Por otro lado, la presencia de microorganismos patégenos en aguas residuales
provoca una variedad de enfermedades de origen entéricas (intestinales) en quien
las consume (Silva, Ramirez, Alfieri, Rivas y Sanchez, 2004, p. 1). Estos
microorganismos estan presentes en el agua residual debido a la contaminacion
con desechos intestinales de humanos y animales infectados (Metcalf y Eddy, 1995,
p. 75). La gran variedad de microorganismos patdogenos existentes hacen que sea
inviable analizarlos de manera individual, razén por la cual se hace uso de
microorganismos indicadores de contaminacion fecal como los coliformes fecales.
Los coliformes fecales se utilizan como indicadores de contaminacion fecal debido
a su abundante presencia en el tracto intestinal y la facilidad de su cultivo e
identificacion (Rios, Agudelo y Gutiérrez, 2017, p. 237). Por tanto, la presencia de
coliformes fecales en una muestra de agua indica que dicha muestra tiene residuos
fecales y puede tener microorganismos patdogenos asociados a este tipo de
contaminacion. Ademas, el contenido de coliformes fecales es considerado como
un parametro para evaluar la eficiencia de tratamientos, es decir, si se logra eliminar
los coliformes fecales se puede asumir que también fueron eliminados los demas

microorganismos patogenos.

Informes de caracterizacion del efluente de la PTAR del barrio de Ubillus,
elaborados por el Departamento de Aguas Residuales de la EPMAPS, para los
siete primeros meses del afio 2016, presentaron concentraciones de tensoactivos
entre 1,19 a 14,39 mg/L y de coliformes fecales entre 99 000 000 a
3 255 000 000 NMP/100 mL. Estos valores son superiores a los Limites Maximos
Permisibles (LMP) por la normativa ambiental vigente para la descarga de efluentes
a cuerpos de agua dulce, misma que establece LMPs de 0,50 mg/L para
tensoactivos y 600 NMP/100 mL para coliformes fecales (Ministerio del Ambiente,

2015a, p. 22). El incumplimiento de los mencionados limites hace que la PTAR del



barrio Ubillus sea una fuente de contaminacion ambiental y que constituya en un

riesgo sanitario para la poblacion que habita en los alrededores.

Por estas razones, se considera necesario la implementacion de un sistema
complementario de tratamiento de aguas residuales a la PTAR del barrio Ubillus,
que permita una mayor reduccion de la carga contaminante y cumplir con lo

establecido en la normativa ambiental vigente.

La necesidad de proteger y preservar los recursos hidricos ha motivado diversas
investigaciones en el campo del tratamiento de aguas residuales domeésticas e
industriales (Castells, 2012a, p. 113). En ese sentido, los llamados Procesos de
Oxidacion Avanzada (POA'’s) constituyen un grupo de tratamientos que ha
concitado especial atencion por parte de la comunidad cientifica, en particular por
su eficacia en la remocion de sustancias recalcitrantes (por ejemplo, los
tensoactivos). Estos procesos se basan en la generacion in situ de radicales
hidroxilo ("OH), especies de elevada capacidad oxidante y baja selectividad, que
por su reactividad permiten la degradacion de la mayoria de las moléculas
organicas (Salas, 2010, p. 33; Robles, Torres y Sanchez, 2010, p. 47; Martinez y
Lépez, 2001, p. 238), en comparacion a los procesos de tratamiento
convencionales, cuya limitacion estd precisamente en la remocion de

contaminantes resistentes a la degradacion.

Estudios previos relacionados a la aplicacion de POA’s para el tratamiento de aguas
residuales, muestran la eficiencia de estos procesos para la remocion de
tensoactivos como de microorganismos patdgenos. Segun Wang, Song y Mai
(2008), el tratamiento de aguas residuales domésticas mediante el proceso Fenton,
permitidé alcanzar una remocion del 99,00 % en tensoactivos (p. 347). Otro estudio
de tratamiento, también bajo la aplicacion del proceso Fenton, reportd la remocién
total de patégenos (expresados como E. coli) (Selvakumar, Tuccillo, Muthukrishnan
y Ray, 2009, p. 140).

En el marco de trabajo de titulacién, en el afio 2017 se desarrolld la investigacion

“‘Remocion de tensoactivos y coliformes de un sistema de tratamiento de aguas



residuales rurales”. Dicho trabajo de titulacion es parte del proyecto interno EPN-
DCN-002-2016, cuya finalidad fue determinar las mejores condiciones de
tratamiento para el efluente que descarga la PTAR del barrio Ubillus mediante la
aplicacién del proceso Fenton modificado con EDTA. Este tratamiento logré la
inactivacion total de los coliformes fecales y la remocion del 97,00 % de
tensoactivos en 15 min de reaccion (Naranjo, 2017, p. 9). Estos resultados abren la
posibilidad de aplicar el proceso Fenton modificado con EDTA como un sistema de
tratamiento complementario para dar solucion a la problematica ambiental de la
PTAR del barrio Ubillus y confirma la efectividad de los POA’s en lo referido a la

remocion de ciertos contaminantes de dificil manejo con métodos convencionales.

Adicional a la problematica de incumplimiento a la normativa ambiental vigente
sobre descarga de efluentes a cuerpos de agua dulce, la PTAR del barrio Ubillus
constituye una fuente fija de emisién de metano (CHa4) a la atmdsfera, producto del

proceso de digestion anaerobia.

Segun la Global Methane Initiative (2012), sefialé que el 7 % de la emision mundial
de CHas a la atmosfera se debe a los procesos de tratamiento de aguas residuales,
porcentaje que se estima incrementar al 19 % hasta el afo 2030 (pp. 1, 2). EI CHa,
principal componente del biogas, es un gas de efecto invernadero de corta duracion
pero con un potencial de calentamiento atmosférico 21 veces superior al del didxido
de carbono (COz2) (Global Methane Initiative, 2012, p. 1). Por tales razones se
propone el disefo de un sistema de recuperacién de biogas como una medida de
mitigacion a la emision directa de CH4 a la atmésfera, y a la vez, aprovechar el
poder energético del CH4 con el fin de proporcionar un suministro de energia

eléctrica para las operaciones de la planta.

El Ecuador ha adoptado voluntariamente politicas, tecnologias y acciones de
mitigacion para reducir las emisiones de gases de efecto invernadero (GEl),
entre éstas, el desarrollo de proyectos bajo el Mecanismo de Desarrollo Limpio
(MDL) para la captura de metano, generacion de energia por biomasa entre otros
(Ministerio del Ambiente, 2015b, p. 1; Ministerio del Ambiente, 2016, p. 111).

Estos proyectos estan orientados a promover e implementar el modelo de



desarrollo nacional, que se basan en la alternativa del Buen Vivir o Sumak Kawsay,
que nos compromete a defender el derecho de la poblacion a vivir en un ambiente
sano y en respeto a los derechos de la naturaleza (Gobierno del Ecuador, 2001, p.
2). Ademas en el 2017 ratificd el Acuerdo de Paris sobre cambio climatico que

establece adoptar medidas para la reduccion de emisiones de GEI.



2.  DESCRIPCION DEL PROCESO

El desarrollo del presente trabajo consistié en el disefio de dos lineas de
tratamiento, una orientada al disefio de un sistema complementario de tratamiento
de aguas residuales mediante la aplicacién del proceso Fenton modificado con
agente quelante EDTA, y la otra enfocada al disefio de un sistema de recuperacion

de biogas para aprovechamiento energético.

2.1. LOCALIZACION DEL SISTEMA COMPLEMETARIO DE
AGUAS RESIDUALES (FENTON MODIFICADO) Y DEL SISTEMA
DE RECUPERACION DE BIOGAS

Segun Baca y Romero (2012), la localizacion de plantas de depuracion de aguas
residuales, considera factores como la ubicacién de la poblacion mas cercana, vias
de acceso, servicios basicos que permitan el correcto funcionamiento de la planta,
legalidad del predio o terreno de construccién, condiciones climaticas, suelo y
subsuelo del predio, el impacto ecoldgico, la estética ambiental y planes de

expansion (p. 98).

Con este trabajo, se busca implementar dos sistemas complementarios a una
PTAR ya existente, razdn por la cual se debe trabajar sobre la base del terreno y

las instalaciones existentes.

La PTAR del barrio Ubillis dispone de un area aproximada de 4 800,00 m? para el
desarrollo de planes de expansion. Por lo tanto, esta area es considerada para el
disefio del sistema complementario de tratamiento de aguas residuales mediante
la aplicacion del proceso Fenton modificado con EDTA y el sistema de recuperacion
de biogas. El area que dispone la PTAR del barrio Ubillus para proyectos de
expansion se conocié mediante los planos de la planta de tratamiento otorgados
por la EPMAPS.



2.1.1. MACROLOCALIZACION

La PTAR del barrio Ubilllus se localiza en la provincia de Pichincha al sur oriente

del Distrito Metropolitano de Quito.

2.1.2. MICROLOCALIZACION

La PTAR del Ubilllus, se ubica en la parroquia rural de Pintag, una de las 33
parroquias rurales del Distrito Metropolitano de Quito. Pintag limita al norte con las
parroquias La Merced, Alangasi y Pifo, al sur, con el Cantén Mejia, al este, con la
provincia de Napo y al oeste con el cantén Mejia y Rumifiahui (Municipio del Distrito
Metropolitano de Quito, 2017).

En la Figura 2.1 se muestra la ubicacion y los limites geograficos de la parroquia
Pintag (Gobierno de Pichincha, 2012, p. 1).
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Figura 2.1. Ubicacion geografica de la parroquia rural de Pintag
en la provincia de Pichincha



2.2. DESCRIPCION DEL PROCESO

2.2.1. SISTEMA COMPLEMETARIO DE TRATAMIENTO DE AGUAS
RESIDUALES (FENTON MODIFICADO CON EDTA)

Para el disefio a escala industrial del sistema complementario de tratamiento de
aguas residuales mediante la aplicacidon del proceso Fenton modificado con EDTA,
se utilizaron las mejores condiciones de tratamiento obtenidas a escala de
laboratorio por la investigacion parte del proyecto interno EPN-DCN-002-2016,
mismas que son: concentracion de peréxido de hidrégeno (H202) de 124,40 mM,
relacion molar de EDTA:Fe 2*:H202 de 1:1:20, tiempo para la preparacion del
complejo Fe-EDTA de 30 min (en agitacién continua a 130 rpm) y un valor de pH
de 6,41 para el acondicionamiento del complejo Fe-EDTA. Segun la mencionada
investigacion (en adelante conocida como “proyecto de referencia), con las
condiciones descritas, el tiempo de reaccion necesario para alcanzar las
remociones de tensoactivos y coliformes fecales necesarias es de 15 min, con

agitacion continua a 130 rpm.

El sistema complementario de tratamiento de aguas residuales trata 77,76 m3/dia
de efluente doméstico proveniente de la descarga de la PTAR del barrio Ubillus. El
efluente de la PTAR es acumulado en un tanque de almacenamiento por 24 h, lo
que permite su homogeneizacion previa a su alimentacion al sistema
complementario de tratamiento de aguas residuales mediante la aplicacién del

proceso Fenton modificado.

El sistema complementario opera 10,00 h al dia mediante un proceso discontinuo
en 8 lotes de 9,72 m?® de efluente cada uno. Los 8 lotes de efluente ingresan a dos
lineas de tratamiento, cada una de 4 lotes respectivamente. Se optd por un proceso
discontinuo en funcién de la fluctuacion del caudal del agua residual que ingresa y
que descarga la PTAR del barrio Ubillus acorde a las actividades diarias de la
poblacién del sector. El sistema complementario de tratamiento de aguas

residuales, esta constituido por cinco operaciones unitarias: preparacion y



acondicionamiento del complejo, reaccion, coagulacién, sedimentacion vy

neutralizacion.

2.2.1.1. Preparacion y acondicionamiento del complejo

El complejo esta constituido por sales metdlicas de hierro (Fe?*) y un ligando o
agente quelante. El ligando es una molécula que dispone de electrones no
compartidos para la formacién de enlaces covalentes o i6nicos (Skoog, West, Holler
y Crouch, 2015, p. 415)

De acuerdo al proyecto de referencia, para la formacion del complejo se emplea
acido etilendiaminotetraacético (EDTA) (Instituto Minero y Geoldgico de Espafia,
2006, p. 541). EI EDTA es un ligando hexadentado, es decir, dispone de seis sitios
posibles para unir con un ién metalico: cuatro de estos en los grupos carboxilos y
dos en los grupos amino que conforman parte de su estructura, cada uno con un
par de electrones no compartidos (Skoog et al., 2015, p. 415; Acofarma, 2010, p.
1). Enla Figura 2.2 se presenta la estructura del complejo EDTA con un ién metalico
M (Skoog et al., 2015, p. 417).

Figura 2.2. Estructura del complejo EDTA con el i6n metélico M™
(Skoog et al., 2015, p. 417)
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La estructura del EDTA otorga una gran estabilidad a los complejos que forma vy,
por tanto, puede mantener disuelto al ion metalico a valores de pH cercanos a la
neutralidad. Esta caracteristica permite ampliar el rango de pH para la aplicacion
del tratamiento Fenton modificado a valores de pH entre 6 y 8 en contraste al
tratamiento Fenton convencional, que requiere valores de pH acido (Oturan, 2014,
p. 2581; Castells, 2012a, p. 115).

Para la formacion del complejo, se preparan dos soluciones saturadas, una
constituida por EDTA y la otra, por sulfato ferroso heptahidratado (FeSO4-7H20),
de tal manera de que al mezclarlas se obtenga una relacion molar EDTA: Fe?* de
1:1 (Naranjo, 2017, p. 1; Gennaro, 2000, p. 1495) a la temperatura ambiente
promedio del sector de Ubillus (18 °C). Las soluciones saturadas se mezclan en un

tanque con agitacion continua por 30 min a 130 rpm (Naranjo, 2017, p. 4).

La mezcla de las soluciones saturadas alcanza un valor de pH de 2,80. El pH de la
solucién se ajusta a un valor de pH 6,41 mediante la adicién de una solucién de
NaOH 1 M. De acuerdo al proyecto de referencia (Naranjo, 2017, p. 9), a un valor
de pH de 6,41 se favorece la formacion de especies de Fe?* de mayor reactividad
con H202, lo que permite lograr un incremento en el porcentaje de remocion de la

carga contaminante presente en el efluente.

2.2.1.2. Reaccion

En la etapa de reaccion se degradan los tensoactivos y se inactivan los
microorganismos patdgenos (expresados en términos de contenido de coliformes
fecales) presentes en el efluente a partir del desarrollo de la reaccion Fenton
modificado. Esta reaccion, se basa en la generacion in situ de radicales hidroxilo

("OH) por la interaccion del peréxido de hidrogeno (H20:2) y el complejo Fe-EDTA.

El H202 es un agente oxidante con varias aplicaciones a nivel industrial y
ampliamente utilizado en procesos de tratamiento de aguas. La mayor ventaja de

su aplicacién es que no genera residuos peligrosos o incrementa la salinidad
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(Chergui et al., 2015, pp. 1289-1290; Evonik Industries AG, 2010, p. 1; Martinez,
Fernandez, Segura y Sanchez, 2003, p. 316). Sin embargo, en este tipo de
tratamiento, el H202 no actua como oxidante por si solo, sino como precursor de
especies altamente oxidantes (radicales "*OH) mediante la reaccién con el complejo
Fe-EDTA.

Para el tratamiento, la concentracién de H202 en el medio reaccionante es
124,4 mM. Esta condicién es parte de las mejores condiciones de tratamiento para
el efluente del barrio Ubillus, de acuerdo a los resultados reportados en el proyecto

de referencia (Naranjo, 2017, p. 9).

En la etapa de reaccion, se adiciona el complejo Fe-EDTA y el H20: al efluente, y
se mantiene en agitacién continua por 15 min a 130 rpm (Escolastico y Pérez, 2011,
p. 80). Como consecuencia de la reaccion Fenton modificado, el pH del efluente
incrementa de 6,41 (valor de pH reportado en el proyecto de referencia) a 6,79.
Este ultimo valor se obtuvo con ensayos de laboratorio adicionales llevados a cabo
para completar los datos necesarios para este trabajo. Estos ensayos se realizaron
en el Laboratorio del Acelerador de Electrones del Departamento de Ciencias
Nucleares de la Escuela Politécnica Nacional. Posterior a la etapa de reaccion, el

efluente ingresa a la etapa de coagulacion para continuar el tratamiento.

2.2.1.3. Coagulacion

En la etapa de coagulacion se desestabiliza el del idn férrico (Fe3*) presente en el
efluente producto de la oxidacién del id6n ferroso (Fe?*) del complejo Fe-EDTA,

mediante la adicion de un electrolito de carga opuesta (Aguilar ,2002, pp. 36, 45).

Para desestabilizar el idn férrico (Fe®*), se adiciona una solucién de NaOH 1 M
(Perry, 2001, p. 2-112). La adicion de la solucion de NaOH en la etapa de
coagulacion incrementa el valor de pH del efluente de 6,79 (valor de pH al final de

la etapa de reaccién) a 12,00. Al valor de pH 12,00 el ion férrico (Fe3*) precipita en



12

la forma de hidroxido férrico (Fe(OH)s) (Coso, 2004, p. 361), mismo que se

aglomera y se separa en la etapa de sedimentacion.

2.2.1.4. Sedimentacion

Los aglomerados de hierro generados en la etapa de coagulacion se separan del
efluente por accién de la gravedad y se eliminan como lodos de sedimentacion. En
esta etapa, se considerd que todo el hierro agregado se separa del efluente como
Fe(OH)s.

2.2.1.5. Neutralizacion

El efluente clarificado con un valor de pH de 12,00, proveniente de la etapa de
sedimentacion, ingresa a la etapa de neutralizacion con la finalidad de acondicionar
el pH del efluente a valores en cumplimiento a la normativa ambiental vigente para
la descarga de efluentes a cuerpos de agua de dulce, entre valores de pH 6 a 9
(Ministerio del Ambiente, 2015a, p. 22).

Para la neutralizacion del efluente, se adiciona acido sulfurico (H2SO4) al
98 % p/p. La mezcla resultante se mantiene en agitacion continua a 200 rpm por
un tiempo de 15 min, mismo que es el recomendado por algunos autores (Bernal
et al.,, 2000, p. 405). Se selecciond el acido sulfarico por ser el reactivo mas
utilizado en la neutralizacién de aguas residuales alcalinas en virtud a su costo
competitivo con respecto a otros agentes neutralizantes (Sainz, 2005, p. 333;
Himmelblau, 1997, p. 670; Maron y Prutton, 2002, p. 156).

2.2.2. SISTEMA DE RECUPERACION DE BIOGAS

La PTAR del barrio Ubillus esta basado en un proceso de digestion anaerobio. Este

tratamiento se realiza en una fosa séptica y en un filtro anaerobio de flujo
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ascendente (FAFA). El tratamiento de digestion anaerobia es un proceso biolégico
que ocurre en ausencia de oxigeno y, por accion de un grupo de bacterias
facultativas, degrada la materia organica. Producto de la degradacion de la materia
organica se genera una mezcla gaseosa conocida como biogas (Nogués, Garcia y
Rezeau, 2010, p. 207; Mogemex, 2017, p. 1). El biogas es un gas combustible con
un contenido energético de 6,00 a 6,50 kW-h/m?3 y es inflamable a concentraciones
de metano (CHa) superiores al 45 % v/v (FAO, 2011, p. 16).

La degradacidn anaerobia se realiza en cuatro etapas: en la primera etapa
(hidrdlisis), las moléculas complejas como las proteinas, carbohidratos y lipidos se
convierten en compuestos solubles mas sencillos, tales como los aminoacidos,
azucares y acidos grasos de cadena larga. En la segunda etapa (acidogénesis) los
compuestos solubles mas sencillos se metabolizan en acidos grasos de cadena
corta, alcoholes, hidrogeno (H2) y didxido de carbono (COz). En la tercera etapa
(acetogénesis), los acidos grasos de cadena corta se transforman en acido acético,
H2 y COz2 por accion de los microorganismos acetogénicos. Y en la cuarta etapa
(metanogénesis), los microorganismos metanogénicos producen metano a partir

del acido generado (Sperling y De Lemos Chernicharo, 2005, pp. 664-666).

Para el proceso de digestion anaerobia y eficiente produccion de biogas se
considera factores como: el tipo de materias primas, nutrientes (carbono y nitrégeno
C:N en la relacion de 30:1 para la formacion y desarrollo de nuevas células), pH
(generalmente cercano a la neutralidad entre 6,6 a 7,4 para favorecer el crecimiento
de los microrganismo metanogénicos), toxicidad, condiciones redox Optimas y la
temperatura (rango psicrofilico, mesofilico y termdfilico) (FAO, 2011, pp. 28-49;
Sperling y De Lemos Chernicharo, 2005, pp. 681-688).

Segun Sperling y De Lemos Chernicharo (2005), a temperatura en el rango de 20
a 25 °C, la operacioén conjunta de tanques sépticos y reactores anaerobios alcanzan
resultados favorables con respecto a la degradacion anaerobia de la materia
organica (p. 732). Segun Kujawa y Zeeman, (2006), la combinacién de filtros y
reactores anaerobios para el tratamiento de aguas residuales domésticas, permite

alcanzar una remocion del 71 % a la temperatura de 13 °C, esta combinacion
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resulta adecuada para tratamiento de aguas residuales mediante procesos

anaerobios a bajas temperaturas (p. 124).

La degradacién anaerobia en comparacion a los procesos aerobios, permite aplicar
mayores cargas organicas al proceso de degradacion, requiere de menor volumen
de reaccion y de espacio, permite tener una baja produccién de lodos y reduce
ciertos costos de operacion y mantenimiento como por ejemplo, los derivados de
requerimientos de aireacion (FAO, 2011, p. 88; Sperling y De Lemos Chernicharo,

2005, p. 660). En la Tabla 2.1 se presenta la composicion tedrica del biogas.

Tabla 2.1. Composicion tedrica del biogas

Compuesto Composicion % v/v
CH4 35-75
CO» 15-60
Vapor de agua* <5
HaS 0,005-2
Trazas <2

(Arellano et al., 2017, p. 25; * Besel S. A., 2007, p. 7)

El sistema de recuperacion de biogas esta disefiado para tratar 61,67 m3/dia de
biogas que se generan a través del proceso de digestion anaerobia de la PTAR del

barrio Ubillus a la temperatura de 18 °C y 0,72 atm (presion atmosférica en Quito).

La produccion diaria de biogas se determind en funcién a la remocion de la
demanda quimica de oxigeno (DQO) y a la correlacion volumen de metano por
kilogramo de DQO removido (0,38 m3 CHa/kg DQO), esta correlacion se establece
a condiciones normales de presion y temperatura (Nogués et al., 2010, p. 296;
Moran y Shapiro, 2004, p. 114) lo que obligd a una correccion de la produccion
diaria de biogas por presiones. De acuerdo a los informes de caracterizacion del
efluente otorgados por la EPMAPS, la remocién promedio de la DQO a partir del

tratamiento anaerobio del efluente es 900,55 mg DQOIL.
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El sistema de recuperacion de biogas incluye cinco operaciones unitarias:
recoleccion y acumulacion de biogas, purificacion, condensacion del vapor de agua,

almacenamiento y generacidn de energia.

2.2.2.1. Recoleccion y acumulacion del biogas

La acumulacion de biogas se realiza en la parte alta del biodigestor (FAFA) a baja
presion (50 mbarg). Dentro del FAFA se almacena periodicamente 8,77 m? de
biogas. Cuando se alcanza la capacidad de almacenamiento del FAFA, un sensor
ordena la apertura de una valvula de seguridad para el flujo del biogas a través de
la tuberia de conduccién a la etapa de purificacién. Para la conduccién del biogas
se instalé un sistema de impulsién (soplador) que permite incrementar la presién

del biogas de 50 a 150 mbarg.

2.2.2.2. Purificacion

El biogas ingresa a la etapa de purificacién para la remocién del acido sulfhidrico
(H2S) que inevitablemente se produce en la descomposicién anaerobia de la
materia organica. Dicha remocion se realiza mediante un proceso de adsorcion

seca sobre 6xido de hierro (Fe203).

El H2S tiene un caracter corrosivo y en contacto con el agua y oxigeno se trasforma
en acido sulfurico (H2SO4), compuesto capaz de corroer partes metalicas de
equipos y tuberias. La quema de H2S produce dioxido de azufre (SO2) que, ademas
de ser un gas corrosivo, también es nocivo para la salud y un importante

contaminante atmosférico (Castells, 2012a, p. 888).

El proceso de adsorcion seca sobre 6xido de hierro (Fe203) se realiza dentro de un
filtro de desulfuracion. En este filtro, el H2S en contacto con el Fe2O3 se transforma
en sulfuro de hierro (Fe2S3) y agua, ambos se deposita en la superficie del 6xido
(Nogués et al., 2010, p. 281; Abatzoglou y Boivin, 2009, p. 46; Gongyi City Xianke
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Water Supply Material Co., Ltd., 2005, p. 1). La reaccion que se lleva a cabo se
presenta en la Ecuacion 2.1.

F6203 (s) + 3HZS(g) - F6283 (s) + 3H20(1) [21]

El biogas humedo se alimenta por la parte inferior del filtro a baja presion
(150 mbarg) y a una temperatura de 30,92 °C. Es conveniente eliminar la humedad
en una etapa posterior, pues la presencia de vapor de agua puede favorecer la
reaccion entre el H2S y el Fe20s. La temperatura a la que ingresa el biogas al filtro
se alcanza por efecto de la compresion del biogas en el soplador que se ubica entre
el biodigestor y el filtro de desulfuracion. El flujo de biogas a través del filtro genera

una caida de presioén del 0,13 bar.

De acuerdo a la Organizacion de las Naciones Unidas para la Agricultura y la
Alimentacion (FAO), concentraciones de Hz2S por debajo a 100 ppm en el biogas,
permiten prevenir dafios asociados a la corrosion en los equipos de cogeneracion
(FAO, 2011, p. 56).

Con base en la composicion tedrica del biogas, el proceso de purificacion permite
reducir la concentracién de H2S de 648,61 a 97,36 ppm. A su vez, esto reduce
considerablemente la emisién de SO: al aire, producto de la quema del H2S (junto

al biogas) en el equipo de generacion de energia.

De acuerdo a la normativa ambiental vigente para emision al aire desde fuentes
fijas de combustién (motores de combustion interna), el LMP de emision de SO2 al
aire es 1 500 mg/m3 de gas medido a condiciones normales (Ministerio del
Ambiente, 2003, p. 399). A partir de la concentracion final de H2S en el biogas
posterior a la etapa de purificacidn, se estimé la emision de un gas de combustion
con una concentracion de 29,31 mg de SO2/m® de gas medido a condiciones

normales, lo que cumple con el limite estipulado en la normativa ambiental.
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2.2.2.3. Condensacion

Para evitar la corrosion de los equipos y accesorios ubicados posterior a la etapa
de purificacion, es necesario eliminar el vapor de agua que adquiere el biogas al
estar en contacto con el agua dentro el biodigestor. Para instalaciones pequenas
es una practica comun que el vapor de agua se elimine por condensacion en la
tuberia a partir del enfriamiento del biogas (Arellano et al, 2017, p. 46). Para reducir
la temperatura del biogas se instald un sistema de enfriamiento (serpentin) en la
tuberia de conduccion, entre la etapa de purificacion y almacenamiento. Este
sistema disminuye la temperatura de 30,92 a 4,08 °C para condensar 267,84 g/dia
de agua. La temperatura de 4,08 °C se determiné mediante la ecuacién de Antoine
(Poling, Prausnits y O° Connell, 2001, p. 760). El condensado se purga

periédicamente durante el proceso.

La purga del condensado permite que el biogas a la temperatura de 18 °C
(temperatura de operacién en la etapa de almacenamiento) alcance una humedad
relativa del 37,40 % porcentaje inferior al valor recomendado por Nogués et al.
(2010) del 60 % para evitar la formacién de condensado en las tuberias y la
combinacion del agua con gases corrosivos que afecten a equipos y accesorios
(p. 291).

2.2.2.4. Almacenamiento

Para el almacenamiento del biogas, éste se comprime a 1,00 bar (100,02 kPa) y
producto de la compresion la temperatura incrementa de 4,08 a 34,31 °C. El biogas
se almacena en dos gasémetros hinchables a baja presion (<50 mbarg) por un
periodo de 24 h para su posterior compresion y alimentacion al equipo de

generacion de energia eléctrica.

Los gasdmetros hinchables generalmente se utilizan para el uso de biogas en

cercanias al reactor biolégico anaerobio son aptos para pequefias instalaciones y
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aproximadamente el 80 % de estos operan a baja presion (San Miguel y Gutiérrez,
2015, p. 354; Deublein y Steinhauser, 2008, pp. 327-328).

La presion de almacenamiento dentro de los gasémetros se alcanza mediante la
utilizacién de pesos y contrapesos en funcion a la variacién del volumen de biogas.
Para mantener condiciones de seguridad en la instalaciéon, operacion vy
mantenimiento de la planta, se recomienda que los gasémetros de almacenamiento
de biogas operen a presiones menores a 100 mbar (Deublein y Steinhauser, 2008,
pp. 327-328).

2.2.2.5.  Generacion de energia

Una vez que se almacena la produccién diaria de biogas en los gasoémetros, este
se inyecta a un microgenerador de energia eléctrica. Producto de la combustion del
CHa4 (principal componente de biogas) en el microgenerador, se forma dioxido de
carbono (CO2) un gas de efecto invernadero Para la combustidn del biogas, se

considero un exceso de oxigeno del 5 % (Sanchez, 2007, pp. 423-424).

Se estima que el CHa tiene un potencial de calentamiento atmosférico del 21 veces
superior al CO2 (Global Methane Initiative, 2012, p. 1), razén por la cual es
ambientalmente mas conveniente quemar CH4 para producir CO2 que simplemente
liberar CHs a la atmésfera. El hecho de que se produzca y se pueda aprovechar la

energia que se genera por la quema del CH4 es una ventaja adicional.

De acuerdo a las especificaciones técnicas del fabricante, el biogas ingresa al
microgenerador a 3,50 bar y a una razén de 2,40 m3h a la maxima potencia de
7,50 kW. En funcién a la eficiencia eléctrica del microgenerador del 27,60 %; al
volumen de biogas y a su contenido energético de 6,0 kW-h/m3; se estimo la
generacion eléctrica de 101,23 kW-h a partir de biogas. Esta energia permite cubrir
una parte del requerimiento energético para la operacion del sistema
complementario de tratamiento de aguas residuales y el requerimiento energético

total para la operacion del sistema de recuperaciéon de biogas.
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3. CRITERIOS DE DISENO O EVALUACION

Para el disefo del sistema complementario de tratamiento de aguas residuales
mediante el proceso Fenton modificado y el sistema de recuperacion de biogas, se
establecieron los criterios de disefio necesarios para el dimensionamiento y
seleccién de los equipos principales y secundarios, esto en funcién al cumplimiento

de normas y reglamentos preestablecidos.

3.1. CRITERIOS DE DISENO PARA EL DIMENSIONAMIENTO DE
LOS EQUIPOS PRINCIPALES

3.1.1. SISTEMA COMPLEMENTARIO DE TRATAMIENTO DE AGUAS
RESIDUALES (FENTON MODIFICADO CON EDTA)

Los equipos principales del sistema complementario de tratamiento de aguas
residuales son: un tanque de almacenamiento del efluente, cuatro reactores batch,
dos sedimentadores secundarios, dos tanques de neutralizacion y un tanque para

la formacion y acondicionamiento del complejo.

3.1.1.1. Tanque de almacenamiento del efluente

Para el disefo del tanque de almacenamiento del efluente, se considero la relacion
diametro y altura H/D < 1, un factor de seguridad del 20 % con respecto al
dimensionamiento (Perry, 1999, p. 23-59; Carrién, 2010, p. 75) y un tiempo de

retencion de 24 h.

Para determinar la presién de disefio del tanque, se considerd un incremento del
10 % sobre la presion de operacion (Towler y Sinnott, 2008, p. 992). Para
determinar la temperatura de disefio, se consideré un incremento del 10 °C (18 °F)

sobre la temperatura maxima de operacion (PDVSA, 1995a, p. 7).
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El material del tanque se seleccion6 en funcion de la resistencia a la corrosion,
resistencia a la aplicacion de esfuerzos y a las condiciones ambientales de
exposicion (Mott, 2006a, p. 183; Delgado, 2011, p. 14; Carrillo y Alcoser, 2013, p.
294). Para el tanque de almacenamiento se considerd incluir un sistema de control

de nivel y un sistema de agitacion para homogenizar el pH y el caudal del efluente.

3.1.1.2. Reactor batch

Los reactores estan conformados por un tanque cilindrico atmosférico de fondo
céncavo y un sistema de agitacion. Para el disefio de los reactores se considero la
relacion diametro altura H/D de 2 a 3 y un factor de seguridad del 20 % con respecto
al dimensionamiento (Perry, 1999, p. 23-59; Lombeida, 2015, p. 111; OPS, 2005b,
p. 24).

El espesor de la pared lateral de los reactores se determiné mediante la Ecuacion
3.1 (Sinnott, 2009, p. 876).

__ pXHXg Di
T 2xSxE " 103

[3.1]

Donde:

—~

espesor de la pared del tanque (mm)

p: densidad del liquido (kg/m?3)

H: profundidad del liquido (m)

g: aceleracion gravitacional (9,81 m/s?)

Di: didmetro interno del tanque (mm)
tension maxima del material (N/mm?)

E: eficiencia de la junta soldada (si aplica)

El espesor del fondo de los reactores se determiné mediante la Ecuacion 3.2 para

fondos toriesféricos (Towler y Sinnott, 2008, p. 990).
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— 0885XPiXR¢ [3.2]
SXE—0,1XP;
Donde:
t: espesor de la pared del tanque (mm)
Pi: presion interna (N/mm?)
S: tensidon maxima del material (N/mm?)
E: eficiencia de la junta soldada (si aplica)
Re: radio de la corona igual al Di (mm)

Al espesor de la pared lateral y del fondo de los reactores se adicion6 un espesor

de tolerancia minimo a la corrosion entre 2 a 4 mm (Towler y Sinnott, 2008, p. 986).

El sistema de agitacion de los reactores y los deflectores para eliminar la formacion
de vortices y zonas sin agitacién, se disefiaron mediante las correlaciones
geométricas para el disefio de tanques agitados a través de las Ecuaciones 3.3 a
3.7 (Metcalf y Eddy, 1995, p. 247). En Figura 3.1 se presenta la configuracion

estandar del tanque y el agitador.

[ F
Separacidn PG a —

Figura 3.1. Relaciones geométricas para el disefio del agitador
(Metcalf'y Eddy, 1995, p. 247)
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Dy =—L [3.3]
E=D, [3.4]
—Da
== [3.5]
—Da
L == [3.6]
DI‘X
P=Tv [3.7]
Donde:
Da: diametro del impulsor (m)
Dr: diametro del tanque (m)
E altura del impulsor respecto al fondo (m)
W: ancho de las palas del impulsor (m)
L longitud de las palas del impulsor (m)
P ancho del deflector (m)

Para determinar la presion de disefio de los reactores se considerd un incremento
del 10 % sobre la presion de operacion (Towler y Sinnott, 2008, p. 992). Para
determinar la temperatura de disefio, se consideré un incremento del 10 °C (18 °F)

sobre la temperatura maxima de operacion (PDVSA, 1995a, p. 7).

El material de los reactores se seleccion6 en funcion de la resistencia a la
corrosion, aplicacion de esfuerzos y condiciones ambientales de exposicién (Mott,
20064, p. 183). Para cada reactor se consideré la implementacién de un control de
nivel, un indicador de pH y de temperatura, ademas de un sistema de control

manual para el sistema de agitacion.

3.1.1.3. Sedimentador secundario

Para el disefio del sedimentador, se considero el caudal maximo al que se descarga
el efluente de la etapa de reaccion. El area superficial del sedimentador se

determiné mediante la Ecuacion 3.8 (Romero, 2002, p. 644).
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A =—2 [3.8]

T c superficial

Donde:
As: area superficial (m?2)
Q: caudal del efluente (m?3/dia)

Cswericia: Carga superficial (m3/dia/m?2)

Se considerd una carga superficial en el rango de 29 a 30 m3/dia/m2 (Romero,
2002, p. 644). El calculo de la longitud (L), ancho (B) y profundidad (H) del
sedimentador se determind en cumplimiento a relaciones L/B entre 3 a 6 y L/H
entre 5 a 20 (OPS, 2005a, pp. 16-21). Para facilitar la recoleccion de lodos, se
considero el disefo del fondo del sedimentador con una pendiente de inclinacién
entre el 5 al 10 % (OPS, 2005a, pp. 16-21).

El tiempo de retencidon del efluente en el sedimentador se calcul6 mediante la

Ecuacion 3.9.

Tr = 2220 [3.9]
Q

Donde:

Tr tiempo de residencia (s)

V: volumen nominal del sedimentador (m3)

Q: caudal del fluido (m?3/s)

La altura total del sedimentador se determiné mediante la Ecuacion 3.10.

H,=H+Hxm [3.10]

Donde:
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Hi: altura maxima del sedimentador (m)
H: altura de operacion del sedimentador (m)
m: pendiente en el fondo del sedimentador

La altura de agua sobre el vertedero se determiné mediante la Ecuacién 3.11.

Hy = [l [3.11]
Donde:

Ha: altura del agua sobre el vertedero (m)

Q: caudal del fluido (m3/s)

B: ancho del sedimentador (m)

Para el disefio de la pantalla difusora entre la zona de entrada del efluente y la
zona de sedimentacion, se consideré una velocidad de 0,15 m/s a través de los
orificios, para no crear perturbaciones dentro de la zona de sedimentacion (OPS,
2005a, p. 18).

El calculo del area total de los orificios de la pantalla difusora se determind
mediante la Ecuacion 3.12 (OPS, 2005a, p. 18).

Ao=2 [3.12]
Vo

Donde:

Ao: area total de los orificios de la pantalla difusora (m?)

Vo: velocidad de paso entre los orificios (m/s)

Q: caudal del fluido (m3/s)

El calculo del area de un orifico, se determind mediante la ecuacion del area de

una circunferencia, que se representa en la Ecuacioén 3.13.
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a, = T X r? [3.13]
Donde:

ao: area de unorificio (m?)

r: radio de un orificio (m)

El céalculo del numero de orificios en la placa difusora se determiné mediante la

Ecuacion 3.14.

n=2° [3.14]

n: numero de orificios
Ao: area total de los orificios de la pantalla difusora (m?)

ao: area de un orificio (m?)

La altura de la pantalla difusora se determiné mediante la Ecuacion 3.15 (Giler,
2010, p. 26).

h=H-xH [3.15]
Donde:

h: altura de la pantalla difusora (m)

H: altura del sedimentador (m)

El espaciamiento de los orificios entre filas en la placa difusora se determind
mediante la Ecuacion 3.16 (OPS, 2005a, p. 26).

a, == [3.16]
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Donde:
ai: espaciamiento entre filas (m)
nr. numero de filas

El espaciamiento de los orificios entre columnas en la placa difusora se
determin6 mediante la Ecuacion 3.17 (OPS, 2005a, p. 27).

a, = W [3.17]
Donde:

a: espaciamiento entre columnas (m)

Nc: numero de columnas

B: ancho del sedimentador (m)

El material del tanque de sedimentacion se selecciond en funcion de la resistencia
a la corrosion y propiedades adicionales relacionadas a la aplicacion de esfuerzos
y exposicion al ambiente (Mott, 2006a, p. 183). El sedimentador incluira un sistema
de control de nivel y un control de flujo para asegurar la sedimentacion de los

solidos.

3.1.1.4. Tanque de neutralizacion

Para el diseno del tanque de neutralizacién se empleé la relacion relacion diametro
altura H/D de 1,5 y un factor de seguridad del 20 % sobre el dimensionamiento
(Moss, 2004, p. 90; Lombeida, 2015, p. 111; OPS, 2005b, p. 24). Para establecer
la presion de disefio del equipo, se consideré un incremento del 10 % sobre la
presiéon de operacion (Towler y Sinnott, 2008, p. 992). Para determinar la
temperatura de disefo, se consideré un incremento del 10 °C (18 °F) sobre la

temperatura maxima de operacion (PDVSA, 1995a, p. 7).
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El espesor de la pared lateral y del fondo del tanque se determind mediante las
Ecuaciones 3.1 y 3.2, respectivamente, presentes en la Subseccion 3.1.2. Se
considero un espesor de tolerancia minimo a la corrosion de 2 a 4 mm (Towler y
Sinnott, 2008, p. 985). El tanque de neutralizacién incluye un sistema de agitacion
rapida y los deflectores para eliminar la formacion vortices (Metcalf y Eddy, 1995,
p. 247; McCabe, Smith y Harriott, 2007, p. 257). El dimensionamiento del agitador

se realizé mediante las Ecuaciones 3.3-3.7, expuestas en la Subseccion 3.1.2.

El material del tanque de neutralizacion se selecciond en funcion de la resistencia
a la corrosion y propiedades adicionales relacionadas a la aplicacion de esfuerzos
y a la exposicién al ambiente (Mott, 2006a, p. 183; Owens Corning, 2011, p.14;
Tersainox S.A, 2012, p. 3).

En el tanque de neutralizacion se considero incluir un sistema de control de nivel y
de pH, para asegurar que el equipo trabaje a las condiciones de operacion
establecidas, ademas se considerd un sistema de encendido y apagado manual

para el motor del sistema de agitacion.

3.1.1.5. Tanque para formacion y acondicionamiento del complejo

Para el diseno del tanque de formacion y acondicionamiento del complejo, se
considerd la relacion diametro altura H/D de 2 a 3 y un factor de seguridad del
20 % sobre el dimensionamiento (Perry, 1999, p. 23-59; Lombeida, 2015, p. 111;
OPS, 2005b, p. 24). Para determinar la presion de disefio del tanque se considerd
un incremento del 10 % sobre la presidén de operacion y para la temperatura del
disefio un incremento del 10 °C (18 °F) sobre la temperatura maxima de operacién
(PDVSA, 1995a, p. 7).

El espesor de la pared lateral y fondo del tanque se determind mediante las
Ecuaciones 3.1y 3.2 expresadas en la Subseccién 3.1.2 y se considerd un espesor

de tolerancia minimo a la corrosion de 2 a 4 mm (Towler y Sinnott, 2008, p. 985).
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El tanque de formacion y acondicionamiento del complejo dispone de un sistema
de agitacion continua y deflectores para eliminar la formacién de vértices y zonas
sin agitacion (McCabe et al., 2007, p. 260). El dimensionamiento del sistema de
agitacion se realizé mediante las Ecuaciones 3.3-3.7 expuestas en la Subseccién
3.1.2.

El material del tanque de formacién y acondicionamiento del complejo, se
selecciond en funcién de la resistencia a la corrosién y propiedades adicionales
relacionadas a la aplicacion de esfuerzos y a la exposiciéon al ambiente (Mott,
2006a, p. 183; Brenes, 2013, p. 8; Paredes, Pérez y Castro, 2017, p. 10).

El tanque de formacion y acondicionamiento del complejo, incluye indicadores de

nivel y de pH ademas, un sistema de control manual para el sistema de agitacion.

3.1.2. SISTEMA DE RECUPERACION DE BIOGAS

Los equipos principales para la operacion del sistema de recuperacion de biogas

son: un filtro de desulfuracién y un gasémetro para el almacenamiento del biogas.

3.1.2.1. Gasometro de cubierta flotante para el almacenamiento de biogas

El gasémetro se disefid para un volumen de almacenamiento entre el 50 al 60 %
de la producciéon diaria del biogas (Villegas, 2006, p. 10). El gasémetro esta
constituido por dos tanques cilindricos abiertos sobrepuestos de manera invertida
(Nogués et al., 2010, p. 299). El tambor cilindrico de la parte superior e inferior se
disefid mediante la relacion geométrica diametro y altura H/D de 2 a 3 (Perry,
1999, p. 23-59). Se considerd una diferencia entre los diametros de los tanques

del 5 % para su acople invertido (Cevallos, 2009, p. 139).

El material de construccion para el cilindro superior e inferior se seleccion6 en

funcién a la resistencia a la corrosidn (especialmente, H2S), aplicacion de
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esfuerzos y el ambiente al que se exponga (Mott, 2006a, p. 183). Se considerd un
espesor de tolerancia minimo a la corrosion de 2 a 4 mm (Towler y Sinnott, 2008,
p. 985). Para mantener las condiciones de operacion dentro del gasometro se

adicion6 un sistema de control de presion.

3.2. CRITERIOS DE DISENO PARA LA SELECCION DE LOS
EQUIPOS SECUNDARIOS

3.2.1 SISTEMA COMPLEMENTARIO DE TRATAMIENTO DE AGUAS
RESIDUALES (FENTON MODIFICADO CON EDTA)

3.2.1.1. Tuberias

Para el dimensionamiento y seleccion de las tuberias, se consideraron las caidas
de presion y velocidades permisibles con base en la Norma APl RP 14E
“Recommended Practice for Desing and Installation of Offshore Production Platform
Piping Systems” (APl RP 14E, 2000, pp. 14-26; Streeter, 2000, p. 300). En la
seleccion de las tuberias, se consideraron las especificaciones técnicas del

fabricante, cédula y diametro nominal de la tuberia (Mills, 1995, p. 889).

Las presiones y temperaturas de disefio se determinaron con base en la norma
ASME B31.3 “Process Piping” (ASME B31.3, 2010, pp. 11-30). El material de la
tuberia se selecciond en funcién de la resistencia a la corrosién y propiedades
adicionales relacionadas a la aplicacion de esfuerzos y a la exposicion al ambiente

Soriano y Pancorbo, 2012, p. 38).

3.2.1.2. Valvulas

Para el dimensionamiento y seleccion de las valvulas, se determiné el valor del

coeficiente de flujo de la valvula (Cv) en funcién a las caracteristicas del fluido, el
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caudal maximo de operacion y las caidas de presion a través de las valvulas

mediante la Ecuacion 3.18.

- Q
Cv = = [3.18]
G
Donde:
Cv: coeficiente de flujo de la valvula

AP: caida de presion (psi)
G: gravedad especifica

Q: caudal del fluido (gpm)

Para el calculo de Cv, se considerd un flujo maximo 30 % superior al flujo normal
de operacion y la caida de presion a traves de la valvula el 30 % de la caida de
presién a través de la tuberia o en su lugar un valor minimo de 50 kPa (7 psi)
(Sinnott, 2005, p. 201).

3.2.1.3. Bombas

Para el dimensionamiento y seleccion de las bombas se considero el tipo de bomba,
la capacidad, la altura dinamica y un factor de seguridad del 10 % sobre la potencia

de la bomba (Peters y Timmerhaus, 2002, p. 37).

3.2.1.4. Motores para el sistema de agitacion

Los motores acoplados a los sistemas de agitacion se seleccionaron en funcién de
la potencia requerida para el giro del eje del agitador. La potencia se determiné
mediante la Ecuacion 3.19 para Reynolds mayores a 10* (McCabe et al., 2007, p.
278).
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P = Krn3D,°p [3.19]
Donde:

P: potencia (W)

Da: diametro del impulsor del agitador (m)

n: velocidad de rotacion (rev/s)

p: densidad del fluido (kg/m?3)

Kr: constante K, depende del tipo de impulsor, adimensional

3.2.2. SISTEMA DE RECUPERACION DE BIOGAS

3.2.2.1. Valvulas

El dimensionamiento de las valvulas se realizé con base en los criterios de disefo

en la Subseccion 3.2.3.

3.2.2.2. Tuberias

Para el dimensionamiento y seleccion de las tuberias de conduccion de biogas, se
establecieron velocidades por debajo de 5 m/s, cuando se opera a presiones
menores a 16 bar (Nogués et al., 2010, p. 293). Esta condicion fue establecida con
la finalidad de prevenir el arrastre de liquidos y solidos que puedan afectar a los
equipos que se ubican aguas abajo. Para la purga de condensados, se aconseja
instalar las tuberias con una inclinacién del 2 % con respecto a la horizontal y

trampas de agua en todos los puntos bajos de la tuberia (Guardado, 2007, p. 28).

El tipo material de tuberias y accesorios se determiné mediante el empleo de la
norma API 5L “Specification for Line Pipe” (APl 5L, 2004, pp. 8-14; ASME B31.8,
2003, p. 42).



32

La longitud de la tuberia en la etapa de condensacion, se determiné en funcion al
calor de transferencia, variacion de la temperatura y el coeficiente pelicular por

condensacion (Cengel, 2011, p. 605).

3.2.2.3. Equipo de generacion de energia

El equipo de generacion de energia eléctrica se selecciono en funcion del flujo de

biogas disponible, potencia y eficiencia energética (Castells, 2012b, p. 821).

3.2.2.4. Soplador y compresor para la linea de recuperacion de biogas

El soplador y el compresor son maquinas que permiten el transporte y la
compresion de gases (McCabe et al., 2007, p. 228). La seleccion del soplador y
compresor se realizé en funcidn del caudal de operacion, cabezal y la potencia
(PDVSA, 2010, pp. 4-5; Sinnott, 2005, pp. 81-86), ademas se consideré un factor
de seguridad de 10 % sobre la potencia requerida (Peters y Timmerhaus, 2002,
p. 38).

La temperatura de salida del soplador y compresor se determiné mediante la

Ecuacioén 3.20.

T, =T X ()™ [3.20]
Donde:

Ta: temperatura de salida del gas (K)

T1: temperatura de entrada del gas (K)

P2: presion de descarga (atm)

P1: presion de succion (atm)

m: exponente politrépico
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El exponente m se determiné mediante la Ecuacion 3.21.

m =YD [3.21]
YXEf

Donde:

m: exponente politropico

Y: relacion entre calores especificos (y=Cp/Cv=Cp/(Cp-R))

Er eficiencia de compresion

Para el calculo de la potencia del soplador y compresor se asumio una compresion

politrépica y se determiné el cabezal politropico mediante la Ecuacion 3.22.

n-1

Hpon = 2t X |27  [[22] ™ - 1] [3.22]
Donde:

Hpoi:  cabezal (kJ/kg)

Z: factor de compresibilidad (para gases ideales es 1)

PM: masa molecular (kg/kmol)
R: 8,314 kJd/kmol K
Pa: presion de descarga (atm)

P1: presion de succién (atm)

La variable n para el calculo del cabezal politrépico se determiné mediante la

Ecuacioén 3.23.

N [3.23]
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m: exponente politrépico

Posteriormente se determiné la potencia del soplador y del compresor mediante

la Ecuacion 3.24.

_ WxHpoli
P=—— [3.24]
Donde:
P: potencia (kW)

W: flujo masico (kg/s)
Hpoi:  cabezal politropico (kJ/kg)

Er eficiencia de compresion

3.2.2.5. Filtro de desulfuracion de biogas

Para el diseno del filtro de desulfuracion, se realizo la seleccion del material de
adsorcion (Shenzhen Puxin Technology, 2017, p. 1), se determin6 la velocidad
minima de fluidizacion, el didametro y altura del lecho, ademas se realiz6 el célculo

de la caida de presion.

La velocidad minima de fluidizacion, se determiné mediante la Ecuacion 3.25. Esta
ecuacioén se deriva de la ecuacion de Ergun para circulacion de fluidos sobre lechos

empacados (Gémez, 2011, p. 56).

3 _ 1
LB — [(33,7)? + 0,0408 x 2 “eg(bsve)e; 337 [3.25]
Donde:
dp diametro de la particula (cm)

Umr:  velocidad de minima fluidizacién (m3/m?h)
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Ps: densidad del sdélido (mg/cm3)
M: viscosidad (Poise)
g: aceleracion gravitacional (981,00 cm/s?)

Para determinar el diametro y la altura del lecho, se considerd una relacién diametro
altura H/D de 3 a 5. Ademas, se considero un incremento del 50 % sobre la longitud
si la alimentacion al filtro es de forma descendente y un incremento del 15 % si la
alimentacion al filtro es de forma ascendente (Ramirez, 2008, pp. 40-41). La caida
de presion producto de la circulacidon del fluido a través del filtro, se determiné
mediante la Ecuacion 3.26. Esta ecuacion es valida tanto para régimen laminar

como para régimen turbulento (McCabe et al., 2007, pp. 173-177).

AP 150xupxvx(1-8)2 | 1,75XpexvZx(1-¢)

T D xe3x@? + Dpxedx@ [3.26]
Donde:

ur: viscosidad del fluido (Pa.s)

Vi velocidad superficial de fluidizacién (m/s)

Dp: diametro de la particula (m)

pr: densidad del fluido (kg/m3)
AP: caida de presién (Pa)
longitud del lecho (m)

o: esfericidad de la particula

3.2.2.6. Bolsa de almacenamiento de biogas

Las bolsas de almacenamiento de biogas (gasometro) se seleccionaron de
acuerdo a la capacidad diaria de produccion de biogas, presion de

almacenamiento, material de construccion y geometria (Herrero, 2008, p. 70).
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3.3. ELABORACION DE LOS DIAGRAMAS BFD, PFD, P&ID,
DISPOSICION EN PLANTA (LAYOUT) Y PLANOS DE ELEVACION
(VISTAS)

Se elaboraron diagramas caracteristicos del disefio de plantas industriales:
Diagrama de Bloques del Proceso (BFD), Diagrama de Flujo del Proceso (PFD) y
Diagrama de Tuberias e Instrumentaciéon (P&ID). Estos diagramas fueron
elaborados con base al calculo de los balances de masa, energia,
dimensionamiento y condiciones de operacion de los equipos principales vy

secundarios.

Para la elaboracion del diagrama PFD, se empleo la simbologia de la Norma BS
1553-1:1977 (Sinnott, 2005, pp. 909-916), mientras que para la elaboracion del
diagrama P&ID se utilizé la normativa ANSI/ISA S5.1 “Instrumentation Symbols and
Identification” (ANSI/ISA S5.1, 1986, pp. 29-39).

El diagrama de disposicion de equipos y tuberias (Layout), asi como los planos de
elevacion se realizaron con base en los factores: costo de construccion y operacion,
comodidad de la operacion, seguridad, requerimientos del proceso y facilidad de
mantenimiento (Sinnott, 2005, p. 896).
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4. DISENO DE LA PLANTA

4.1. SISTEMA COMPLEMENTARIO DE TRATAMIENTO DE
AGUAS RESIDUALES (FENTON MODIFICADO CON EDTA)

4.1.1. DIAGRAMAS DE BLOQUES (BFD) Y DIAGRAMA DE FLUJO (PFD)

4.1.1.1. Diagrama de bloques (BFD)

Para el tratamiento del efluente, el complejo Fe-EDTA se prepara en una etapa
independiente al sistema complementario de tratamiento de aguas residuales. En
la Figura 4.1 se muestra el diagrama de bloques (BFD) para la preparacién del
complejo Fe-EDTA. Este proceso incluye una etapa de agitacion y una etapa de
acondicionamiento del pH. La cantidad de reactivos que se adicionan a cada etapa,
corresponde al valor necesario para el tratamiento de un lote de efluente de

9,72 m3 de acuerdo al balance de masa presente en el Anexo |.

42,00 kg Sol FeSO,/lote -
(Solucion saturada) AG'TACDN ,
pH = 2,80; tiempo = 30 min
a 130 rpm
247,38 kg Sol EDTA/lote
(Solucion saturada) 289,38 kg complejo/lote

pH =2,80

81,37 kg Sol NaOH (1N)/ lote

ACONDICIONAMIENTO
pH = 6,41

370,75 kg complejo/lote
pH = 6,41

Figura 4.1. Diagrama de bloques del proceso (BFD) de la etapa de formacion y
preparacion del complejo

En la Figura 4.2 se muestra el diagrama de bloques (BFD) del sistema

complementario de tratamiento de aguas residuales mediante la aplicacion del
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proceso Fenton modificado con EDTA. En este diagrama se muestra la cantidad de
reactivos que se alimentan y descargan de las distintas etapas (reaccion,
coagulacion, sedimentacion y neutralizacion) para el tratamiento de un lote de

efluente en funcion del balance de masa presente en el Anexo |.

9 694,05 kg Efluente/lote

370,75 kg complejo/lote
pH=6,41

REACCION
T=18 °C; tiempo=15 min
Agitacion a 130 rpm
82,22 kg Sol H202/lote
50 % p/p

10 147,02 kg Efluente tratado/lote
T=18 °C

263,03 kg Sol NaOH/ lote COAGULACION
pH=12; 200 rpm

10 410,05 kg Efluente/lote

SEDIMENTACION 129,20 kg Lodo/lote

10 280,85 kg Efluente clarificado /lote
3,35 kg H2S0u4/lote

98 % p/p

NEUTRALIZACION
T=18 °C, pH=7

10 284,20 kg efluente /lote

Figura 4.2. Diagrama de bloques del proceso (BFD) del sistema complementario

4.1.1.2. Diagrama de flujo (PFD)

Los diagramas de flujos (PFD) del sistema complementario de tratamiento de aguas
residuales mediante la aplicacion del proceso Fenton modificado con EDTA, se
presenta en las Figuras 4.3 a la 4.6. El diagrama muestra el PFD de una de las

lineas de tratamiento, para el proceso de un lote de efluente.
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4.1.2. BALANCE DE MASA
Mediante el balance de masa, se determino la cantidad de cada uno de los reactivos
necesarios para el tratamiento de aguas residuales mediante el proceso Fenton

modificado con EDTA.

En la Tabla 4.1 se reporta la masa de los reactivos y de efluente que ingresa al

tratamiento por lote.

Tabla 4.1. Balance de masa en el sistema complementario de tratamiento de aguas

residuales
Alimentacion o Masa Volumen
Etapa Descripcion
Descarga (kg/lote) (m*/lote)
1 EDTA 22,51 0,02
2 Agua 224,87 0,23
Preparacion y
Solucidon concentrada
acondicionamiento 42,00 0,09
) 3 de FeSO4
del complejo
4 Solucion de NaOH 81,37 0,08
5 Complejo 370,75 0,37
7 Efluente 9 694,05 9,72
Reaccion
11 Soluciéon H,O; 82,22 0,06
13 Solucion NaOH 263,03 0,25
Coagulacion
18 Efluente tratado 10 410,05 10,44
18 Efluente tratado 10 410,05 10,44
Sedimentacion 19 Lodos 129,20 0,12
20 Efluente clarificado 10 280,85 10,31
22 Solucion H,SO4 3,35 0,0018
Neutralizacion
24 Efluente tratado 10 284,20 10,31

Adicional al balance de masa en las etapas que conforman el tratamiento
complementario de aguas residuales, se determind la concentracion de sulfatos

(SO4%) en el efluente al finalizar el tratamiento. La concentracion de SO4* se
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determiné en funcion de la masa de sulfato ferroso (FeSO4) que se adiciona para
la formacion del complejo Fe-EDTA y la cantidad de acido sulfurico (H2SO4) que se

adiciona en la etapa de neutralizacion.

Se conoce que concentraciones elevadas de SO4%, confieren al agua un sabor
amargo y causa un efecto laxante en quien la consume (Morell y Hernandez, 2000,
p. 34). Sin embargo, determinadas concentraciones de SO4? en el agua permite
insolubilizar los metales pesados presentes y, por tanto, reducir su concentracion y
potenciales efectos toxicos (Marin, 2003, p. 22). También concentraciones
importantes de SO4%* en terrenos de cultivo incrementan la porosidad, la presencia
de oxigeno, retencion de humedad y mejora las condiciones del suelo (Suarez,
2009, pp. 17-18).

A partir del calculo realizado en el Anexo |, se determiné que la concentracion de
S04% en el efluente de descarga seria 875,05 mg/L. Este valor cumple con la
normativa ambiental vigente para descarga de efluentes a cuerpos de agua dulce,
con una concentracién de sulfatos por debajo 1 000 mg/L (Ministerio del Ambiente,
2015a, p. 22), por lo tanto, no es necesario un proceso adicional para reducir el
contenido de SO4? previo a la descarga del efluente a la quebrada aledafia a la
PTAR.

4.1.3. PLANIFICACION DE LA PRODUCCION

El sistema complementario de tratamiento de aguas residuales mediante la
aplicacién del proceso Fenton modificado con EDTA, esta disefiado para operar
10 h al dia y tratar 77,76 m® de efluente.

El tratamiento del efluente se realiza mediante un proceso discontinuo en 8 lotes
de 9,72 m3 cada uno. Los 8 lotes ingresan a dos lineas de tratamiento, cada una
procesa 4 lotes respectivamente. El tiempo de tratamiento por lote es 4,21 h, este
valor incluye: el tiempo de carga y descarga del efluente de los equipos propuestos

para la linea de tratamiento, ademas el tiempo de lavado de los equipos (reactores
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y tanques de neutralizacién). El tiempo de tratamiento por lote de efluente no
incluye en tiempo necesario para la preparacion y formacion del complejo Fe-EDTA,
puesto que este se prepara en una etapa independiente previo al tratamiento del

efluente.

Para iniciar el tratamiento, el efluente que se descarga de la PTAR del barrio Ubillus
ingresa a un tanque de almacenamiento, con un tiempo de retencion de 24 h. En el
tanque se homogeniza el pH y el caudal del efluente. Se establecié realizar un
control periddico de nivel en el tanque durante la alimentacion y descarga del
efluente ademas, un mantenimiento preventivo trimestral para la remocion de

sedimentos depositados en el fondo.

Previo al tratamiento del efluente se prepara el complejo Fe-EDTA, reactivo
necesario para el desarrollo de la reaccidon Fenton modificado. ElI complejo
EDTA-Fe se prepara en dos lotes, cada uno de 1,48 m3 (volumen para el tratamiento
de cuatro lotes) el primero antes de iniciar el tratamiento del volumen diario de

efluente y el segundo a la mitad del tratamiento global del efluente.

El tiempo destinado para la formacién y acondicionamiento incluye 15 min para la
formacion de las soluciones saturadas de EDTA y de FeSO4, 30 min de agitaciéon
continua a 130 rpm para la formacién del complejo y 5 min para el
acondicionamiento del pH de 2,80 a 6,41 mediante la adicion de solucién de NaOH
1 M (Naranjo, 2017, p. 9). En el tanque de formacion y acondicionamiento del
complejo EDTA-Fe se planted realizar un control de pH y de nivel, ademas un
mantenimiento preventivo mensual con la finalidad de reparar o anticipar

reparaciones.

Para la etapa de reaccion, cada linea de tratamiento esta conformada por dos
reactores tipo batch de caracteristicas similares. En esta etapa, a cada reactor
ingresa 4,86 m3 de efluente por lote; 0,18 m® de complejo EDTA-Fe y 0,03 m® de
H202 para el desarrollo de la reaccidon Fenton modificado. El tiempo de residencia
del efluente en los reactores incluye el tiempo de carga y descarga del efluente y

de los reactivos a los reactores, 15 min de agitacion continua a 130 rpm para la
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reaccion y 5 min en agitacion continua a 200 rpm para la etapa de coagulacion (la
etapa de reaccion y coagulacion se realizan en los reactores) (Aguilar, 2002, p.
115).

En la etapa de coagulacién se adiciona una solucién de NaOH 1 M. Durante la
operacion del reactor se planted realizar un control peridédico de nivel y de pH,
ademas un mantenimiento preventivo mensual, con la finalidad de evitar fallas
mecanicas y el deterioro de los reactores por la acciéon quimica de los reactivos

durante el tratamiento.

Para la etapa de sedimentacién, cada linea de tratamiento dispone de un tanque
de sedimentacion. El tiempo de retencion de un lote de efluente en el sedimentador
es de 1,21 h. En el tanque se planted realizar un control de nivel y un mantenimiento

preventivo semestral para remocion de lodos.

Para la etapa de neutralizacion, cada linea de tratamiento dispone de un tanque de
neutralizacion, en este, se adiciona acido sulfurico (H2SO4) concentrado al

98 % p/p para acondicionar el pH del efluente de 12,00 a 7,00.

El tiempo de residencia de un lote de efluente en el tanque de neutralizacioén incluye
el tiempo de carga y descarga del efluente al tanque y 15 min para la reaccion de
neutralizacion (Bernal et al., 2000, p. 405). Durante la operacion del tanque se
planted realizar un control de nivel y de pH, ademas un mantenimiento preventivo
mensual para evitar fallas mecanicas, el deterioro del tanque y del sistema de

agitacion por accidén quimica de los reactivos durante el tratamiento.

En la Tabla 4.2 se detalla el tiempo estimado para el desarrollo de las actividades
en cada una de las etapas que conforman el proceso complementario de
tratamiento de aguas residuales. Se consideré un factor de seguridad del 10 %
sobre el tiempo normal de operacion para el lavado de los equipos, de acuerdo al

calculo realizado en el Anexo VI.



Tabla 4.2. Tiempo total de operacion para el tratamiento de un lote de efluente

neutralizacion

Tiempo Tiempo
Etapa Actividades
(min) (h)
Preparacion de las soluciones
16,50
Preparacion y concentradas
acondicionamiento | Formacion y acondicionamiento del 33.00 0,92
del complejo complejo ’
Acondicionamiento del complejo 5,50
Carga del efluente al reactor 22,56
Alimentacion de H,O» y complejo al
Reaccion 17,71
reactor

Reaccion 16,50 1,71

Adicion de la solucion de NaOH 1 M 8,25

Coagulacion Coagulacion 5,50

Descarga del reactor 31,90
Sedimentacidn Sedimentacidn 79,86 1,33

Carga al tanque de neutralizacion 25,20

Adicion de H>SO4 3,34
Neutralizacion Reaccion de neutralizacion 16,50 1,17

Descarga del tanque de
25,20
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En la Figura 4.6 se muestra un diagrama de planificacion de la operacién diaria del

sistema complementario de tratamiento de aguas residuales. En esta figura cada

una de las etapas de tratamiento se representa con un color: linea roja representa

la etapa de formacion y acondicionamiento del complejo, la linea azul la etapa de

reaccion y coagulacion, la linea amarilla la etapa de sedimentacién y la linea verde

la etapa de neutralizacién y descarga del efluente. Se considerd un intervalo de

15 min entre el arranque de la primera y segunda linea de tratamiento.
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4.1.4. BALANCE DE ENERGIA

En la Tabla 4.3 se presenta la temperatura del efluente y la temperatura de
operacion y de disefio de los equipos que conforman la linea de tratamiento de
aguas residuales mediante el proceso Fenton modificado con EDTA, de acuerdo
a los criterios de disefio presentes en la Subseccién 3 y a los calculos del Anexo
Il.

Tabla 4.3. Temperaturas de operacion y de disefio de los equipos que conforman el
sistema complementario de tratamiento de aguas residuales

o | Tt e | fenres
operacion (°C)
aconzi?gr?erfei?cin;iilgfn?plej0 17,50 18,00 28,00
Tanque de almacenamiento 17,50 18,00 28,00
Reactor 17,50 18,00 28,00
Tanque de sedimentacion 17,50 18,00 28,00
Tanque de neutralizacion 17,50 18,00 28,00

4.1.5. DISPOSICION EN PLANTA (LAYOUT) Y PLANOS DE ELEVACION
(VISTAS)

La PTAR del barrio Ubillus se ubica en un terreno con pendiente de
aproximadamente 4 800,00 m?, de este valor 1 000,00 m? fueron considerados para
proyectos de expansion en funcion a la obra civil (movimiento y compactacion de

suelo) que parte del area dispone.

4.1.5.1. DISPOSICION EN PLANTA (LAYOUT)

Para la implementacion del sistema complementario de tratamiento de aguas
residuales se considerd un area de 556,54 m? del terreno que dispone la PTAR del

barrio Ubillus para proyectos de expansion.
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En la Figura 4.7 se presenta el Layout del sistema complementario de tratamiento
de aguas residuales. En esta figura se muestra la disposicién de los equipos
principales y secundarios: tanque de almacenamiento del efluente (TK-01),
reactores (R-101A, R-101B, R-102A y R-102B), tanque de formacion vy
acondicionamiento del complejo (TK-102), tanque de almacenamiento de H20:2
(TK-103), tanque de almacenamiento de NaOH (TK-104), sedimentadores (S-101
y S-102), tanque de neutralizacion (TK-105 y TK-106), tanque de almacenamiento
de H2SO4 (TK-107) y el tanque de almacenamiento de agua de proceso (TK-108).

Adicionalmente la figura muestra la ubicacién de dos bodegas de almacenamiento
de reactivos (Bodega 1 y Bodega 2), area de almacenamiento del efluente (A1),
area de reaccion (A2), area de sedimentacion (A3) y area de neutralizacion (A4)
para el tratamiento del efluente, asi como el area destinada para la instalacion del
sistema de recuperacion de biogas y parte de la instalacidon de la PTAR existente

(tanque séptico y FAFA).

En la Bodega 1, se planted realizar el almacenamiento de los reactivos: EDTA,
sulfato ferroso heptahidratado e hidréxido de sodio para la preparacion y
acondicionamiento del complejo Fe-EDTA, también el peroxido de hidrogeno que
se adiciona a la etapa de reaccion. En la Bodega 2, el almacenamiento de acido

sulfurico, reactivo que se adiciona a la etapa de neutralizacion.

La distribuciéon de los equipos y ubicacion de las areas de almacenamiento de
reactivos, se realizé bajo la consideracion de factores como: el costo de
construccion y operacion, comodidad de operacion, seguridad, requerimientos del

proceso y facilidad de mantenimiento.

Se considerd una separacion entre los equipos de 3 a 5 m en funcion al area que
dispone la PTAR del barrio Ubillus para proyectos de expansion. De acuerdo a
PDVSA (1995b), no es necesaria una separacion basica (minima) entre los equipos
que manejan productos no combustibles, sin embargo la separacién que se

establezca debe permitir un acceso adecuado para la operaciéon y mantenimiento
(p- 13).



(opeorjipow UOJUD,) SA[ENPISAI Sende Ip ojudIUIRIRI} Op OLIBjuaW[dWod BWISIS [P LNOAVT "Ly eIndig

L] veas L ] o0 o
SEIVOUISEN SYNOY 40 OLNAINVAYILL 30 OINVAANELINOD YALSES T LO0AYY
LT
SAIDAISEE SYNOY 30 OLNINVAYML 30 ORVAKANTTINOD VIALSIS 5049w Ul uDjuIsAId B6 SPUOISUIWIP SO7 DJON
e )
TIYNOLYR YIIRORLANON VI300s3 S STV SN
| LIl OjD2%3
008 —=
- 00'c —=| 61'Z -
R e — R e
| ~ W v
| S0L-n1 1
_ 0 W o _
| D8t
I o0z 1y
| |
| - Pl |
| COL=L 1 |
L | o . v | vG'6L
oL'vi o E1'? e B80°G .
::: _/ " ==t | ]
; = 0z'z ﬁlr | \ hY
oadion | L SONLOVIY [ T YeTE
%0 o008 30 vo3aos 00'G \5
~ /nw uv\
T 0z'61 Lu 00'8
SYo0I8 30 NQIDVHIHNDIY 30 VWIAISIS
QoILd3s *.
INONVL Jn

0s




51

4.1.5.2. PLANOS DE ELEVACION

Los planos de elevacion de los equipos principales del sistema complementario
de tratamiento de aguas residuales mediante la aplicacion del proceso Fenton
modificado con EDTA: tanque de almacenamiento del efluente, reactores,
sedimentadores, tanque de neutralizacion y tanque para la preparacion vy

formacion del complejo se muestran a través de las Figuras 4.8 ala 4.12.

En funcién a la pendiente del terreno, la distribucion de los equipos e instalaciones
del sistema complementario se realiza en areas a desnivel. Las Figuras 4.13 y
4.14 presentan los plano de elevacion del sistema complementario de tratamiento

de aguas residuales.
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4.1.6. DIAGRAMA DE TUBERIAS E INSTRUMENTACION (P&ID) Y
CONTROL

El diagrama de tuberias e instrumentacién (P&ID) y control es una representacion
grafica de los equipos principales y secundarios, ademas detalla las caracteristicas
mecanicas de los equipos, instrumentos, tuberias, valvulas, accesorios,
mecanismos de medicién y control dentro del proceso (Towler y Sinnott, 2008, p.
238).

El diagrama incluye informacion detallada de los equipos, tuberias y accesorios,
tales como dimensiones, capacidades de operacidon, potencias, temperatura y
presion de operacion. Las lineas de tuberias muestran informacién a través de un
cédigo de identificacion que detalla el diametro nominal, el servicio, el codigo que
identifica la planta, el area, el numero consecutivo de cada servicio y el material
(PDVSA, 19953, p. 44).

La informacién que se obtiene a través del P&ID sirve de guia para llevar a cabo
las actividades de ingenieria y construccion de la planta (Towler y Sinnott, 2008,
p. 238). Por tal razén su preparacion requiere de un alto grado de precision e

informacion completa.

Los diagramas de tuberias e instrumentacion del sistema complementario de
tratamiento de aguas residuales mediante la aplicacion del proceso Fenton

modificado con EDTA se presentan desde la Figura 4.15 a la 4.21.

La Figura 4.22 muestra la simbologia de los equipos principales, secundarios y
accesorios para los diagramas PFD y P&ID del sistema complementario de

tratamiento de aguas residuales.
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4.1.7. DIMENSIONAMIENTO Y ESPECIFICACIONES DE LOS EQUIPOS
PROPUESTOS

4.1.7.1. Dimensionamiento de los equipos propuestos

En la Tabla 4.4 se presenta el volumen de operacién, el volumen nominal y las
dimensiones de los equipos principales que constituyen parte del sistema
complementario de tratamiento de aguas residuales mediante la aplicacién del
proceso Fenton modificado con EDTA con base en los calculos realizados en el

Anexo lll.

Tabla 4.4. Dimensiones de los equipos principales del sistema complementario de
tratamiento de aguas residuales

Equino Material Volumen de Volumen Dimensiones
quip operacién (m*) | nominal (m?) (m)
Tanque de _
almacenamiento del Concreto 77,76 93,31 .Arltura—4,58
Diametro=5,09
efluente
Altura =3,26
Reactor PRFV 5,22 6,26 Diametro =1,59
Largo=5,50
T
anque de Concreto 10,89 13,07 Ancho=1,80
sedimentacion
Altura=1,10
Tanque de PRFV 10,31 12,37 Altura =3,28
neutralizacion Diametro =2,19
Tanque (’161 PREV 1,48 178 1.\’1tura =2,15
complejo Diametro =1,04

(PRFV=Fibra de Vidrio y Resina poliéster)

En la Tabla 4.5 se presenta la presién de operacion y la presion de disefio de los
equipos principales del sistema complementario de tratamiento de aguas

residuales con base en los calculos realizados en el Anexo V.



Tabla 4.5. Presiones de operacion y de disefio de los equipos principales

Presion de operacion Presion de diseio
Equipo
(kPa) (kPa)
Tanque de almacenamiento del efluente 44,84 117,79
Tanque del complejo 21,10 94,05
Reactor 31,90 104,85
Tanque de sedimentacion 10,76 83,72
Tanque de neutralizacion 32,14 105,09
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En la Tabla 4.6 se presentan las especificaciones del sistema de tuberias (tramos

de succion ( Tramos s) y tramos de descarga (Tramos d)), la presion de succion

(Ps) y la presion de descarga (P4) de bombas, el tipo y coeficiente de flujo de valvula

(Cv), para la operacion del sistema complementario de tratamiento de aguas

residuales.

Tabla 4.6. Especificaciones de las tuberias y sistema de bombeo para el sistema

complementario de tratamiento de aguas residuales

R-102B)

Material=PVC

Diametro
Tuberia Tuberia Valvula Bomba
nominal
Tanque de
Tramo 1=4,50 m
almacenamiento 5 cédula 40 TDH=101,81 kPa
Tramo 2=13,00 m Tipo= Bola
a los reactores 3” cédula 40 P~=37,77 kPa
Tramo 3=5,80 m Cv=44,07
(TK-101 aR-101A y 2” cédula 10 ) P4s=139,58 kPa
Material=PVC
R-101B)
Tanque de
Tramo 1=4,50 m
almacenamiento 5” cédula 40 TDH=103,81 kPa
Tramo 2=18,00 m Tipo= Bola
a los reactores 3” cédula 40 P~=37,77 kPa
Tramo3=5,80 m Cv=44,07
(TK-101 aR-102A y 2” cédula 10 P~=141,58 kPa




Tabla 4.6. Especificaciones de las tuberias y sistema de bombeo para el sistema
complementario de tratamiento de aguas residuales (continuacion...)
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(S-102 a TK-106)

Diametro
Tuberia Tuberia Valvula Bomba
nominal
Tanque de
almacenamiento de Tramo 1=0,50 m
NaOH a los 17 cédula 5 Tramo 1=1,00 m ) TDH=241,59 kPa
Tipo= Bola
reactores 3/4” cédula 40 Tramo 2=4,00 m Cv_3.42 P=16,13 kPa
v=3,
(TK-104 a R-101A, 3/4” cédula 40 Tramo 3=9,00 m P4=257,72 kPa
R-101B,R-102A y Material=PVC
R-102)
Reactores al
) Tramo s=2,50 m ) TDH=91,95 kPa
sedimentador 3” cédula 40 Tipo= Bola
Tramo d=7,00 m Ps=29,36 kPa
(R-101A y R-101B | 1 1/2” cédula 40 ) Cv=30,91
Tipo=PVC P&=121,31 kPa
aS-101)
Reactores al
Tramo s=2,50 m TDH=91,95 kPa
sedimentador 3” cédula 40 Tipo= Bola
Tramo d=7,00 m P=29,36 kPa
(R-102A y R-102B | 1 1/2” cédula 40 Cv=30,91
Tipo=PVC P¢&=121,31 kPa
a S-102)
Sedimentador al
Tramo s=2,00 m ) TDH=92,92 kPa
tanque de 57 cédula 40 Tipo= Bola
Tramo d=5,60 m Ps=6,41 kPa
neutralizacion 3” cédula 40 ) Cv=92,27
Tipo=PVC P4=99,33 kPa
(S-101 a TK-105)
Sedimentador al
Tramo s=2,00 m TDH=92,92 kPa
tanque de 5” cédula 40 Tipo= Bola
Tramo d=5,60 m P~=6,41 kPa
neutralizacion 3” cédula 40 Cv=92,27
Tipo=PVC P¢=99,33 kPa

En la Tabla 4.7 se presentan las especificaciones del sistema de tuberias, el tipoy

coeficiente de flujo de valvula (Cv) y la presion de operacién (Pop) para la
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conduccion por gravedad de los reactivos (complejo, H202 y H2SO4) para el sistema

complementario de tratamiento de aguas residuales.

Tabla 4.7. Especificaciones de las tuberias y valvulas del sistema de bombeo para la

alimentacion de los reactivos (complejo, H202 y H2SO4)

Diametro Presion de
Tuberia Tuberia Valvula
nominal operacion (kPa)
Tanque de
almacenamiento del , Tramo1=1,00 m
. 2” cédula 5 .
complejo a los reactores L 12 cédula 40 Tramo 2=2,00 m | Tipo= Bola P =21.10
(TK-102 aR-101A, | 127 cédula 40 Tramo 3=2,50 m Cv=11,80 o ’
R-101B, R-102A y Material=PVC
R-102B)
Tanque de
almacenamiento de i Tramo 1=1,00 m
1” cédula 5 .
H»0; a los reactores 3/4” cédula 40 Tramo 2=2,50 m | Tipo= Bola P o~ 16.61
u op— 10,
(TK-103 aR-101A, 3/4” cedula 40 Tramo 3=3,00 m Cv=4,11 P
R-101B, R-102A y " Material=PVC
R-102B)
Tanque de
Ha;rgace?anzlento ded Tramo 1=6,80 m . .
a los tanques de . ipo= Bola
250 @ fos tald 1/4” cédula 40 | Material=AISI p Poy= 25,02
neutralizacion 304 Cv=0,23
(TK-107 a TK-105 y
TK-106)

4.1.7.2. Especificaciones de los equipos propuestos

Las hojas de especificaciéon de los equipos principales y secundarios, detallan

informacion sobre el fabricante, material de construccién, etiqueta del equipo en

planta, dimensiones, parametros de diseno, principio de funcionamiento y un

esquema del equipo. Los equipos se seleccionaron de catalogos en funcion de los

resultados de balances de masa y energia.

A partir de la Tabla 4.8 a la 4.19 se presentan las hojas de especificacion de los

equipos que conforman parte del sistema complementario de tratamiento de aguas
residuales (Fibra Glass, 2017; Rotoplast, 2017; Inoxidables M/T, 2017; Bombas
Hasa, 2016, pp. 18-20; Pedrollo, 2015).



Tabla 4.8. Hoja de especificacion del tanque de almacenamiento del efluente

72

HOJA DE ESPECIFICACIONES N°1

Nombre del equipo: Tanque de almacenamiento del efluente

Material de construccion: Concreto

Etiqueta de la planta: TK-101

Dimensiones:
Altura:4,58 m

Diametro: 5,09 m

Caracteristicas Técnicas:
Presion de disefio: 10,58 psi

Capacidad: 99,31 m’

Principio de funcionamiento:

El tanque permite almacenar el efluente previo al tratamiento mediante la aplicacion del proceso

Fenton modificado con EDTA, por un tiempo de retencion de 24 h, ademas permite

homogeneizar el pH y el caudal del efluente mediante agitacion

Esquema del Equipo:
=
}{/ \_\\\
;f” W
.'.I \".l'u
| [ II|
I I|
h /
A" fi
N /:5"
b A

458 m




Tabla 4.9. Hoja de especificacion del reactor batch

73

HOJA DE ESPECIFICACIONES N° 2

Nombre del equipo: Reactor

Fabricante: Fibra Glass

Material de construccion:

Fibra de vidrio y resina de poliéster (P.R.F.V)

Etiqueta de la planta: R-101A, R-101B, R-102A y R-102B

Dimensiones:
Diametro: 1,59 m

Altura: 3,26 m

Caracteristicas Técnicas:

Presion de diseno: 104,85 kPa

Capacidad: 6,26 m’

Principio de funcionamiento:

En el reactor es un tanque de agitado de fondo toriesférico, en este se efectiia la reaccion de

oxidacion (Fenton modificado) para la remocion de la carga contaminante presente en el efluente.

El tanque opera a 18 °C y presion atmosférica.

Esquema del Equipo:
|-

a1
)

|
|

I

-l
1,59 m
H

3,26 m

x
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Tabla 4.10. Hoja de especificaciones del tanque de sedimentacion

HOJA DE ESPECIFICACIONES N° 3

Nombre del equipo: Tanque de Sedimentacioén

Material de construccion: Concreto

Etiqueta de la planta: S-101 y S-102

Dimensiones:
Longitud: 5,47 m
Ancho: 1,80 m
Profundidad: 1,10 m

Caracteristicas Técnicas:
Presion de disefio: 12,15 psi
Temperatura de disefio: 18,00 °C
Capacidad: 10,83 m’

Principio de funcionamiento:

El sedimentador permite remover el material sedimentable del efluente por accion de la gravedad,
en funcion de la diferencia de densidades. En el sedimentador se separa el hidroxido férrico,

compuesto que se forma posterior a la etapa de coagulacion durante el tratamiento del efluente.

Esquema del Equipo:

0,70m

1,10m

b B —-

1,00m




Tabla 4.11. Hoja de especificaciones del tanque de neutralizacion
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HOJA DE ESPECIFICACION N° 4

Nombre del equipo: Tanque de neutralizacion

Fabricante: Fibra Glass

Material de construccion:

Fibra de vidrio y resina de poliéster (P.R.F.V)

Etiqueta de la planta: TK-105 y TK-106

Dimensiones:
Diametro: 2,19 m

Altura: 3,28 m

Caracteristicas Técnicas:
Presion de disefio: 105,09 kPa
Temperatura de disefio: 18,00 °C
Capacidad: 12,37 m’

Principio de funcionamiento:

El tanque de neutralizacion ofrece una excelente resistencia quimica y durabilidad ante el ataque

de soluciones quimicas diluidas a temperatura ambiente en el rango de pH 4 a 12

aproximadamente. En el proceso de tratamiento de aguas residuales, al tanque se alimenta H>SO4

para la neutralizacion del efluente. Ademas el tanque dispone de un sistema de agitacion para la

mezcla del fluido.

Esquema del Equipo:
2,19m
3,28m
f— —
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Tabla 4.12. Hoja de especificaciones del tanque de almacenamiento del complejo

HOJA DE ESPECIFICACION N° 5

Nombre del equipo: Tanque de formacion y acondicionamiento del complejo

Material de construccion:

Fabricante: Fibra Glass Fibra de vidrio y resina de poliéster (P.R.F.V)

Etiqueta de la planta: TK-102

Dimensiones: Caracteristicas Técnicas:
Diametro: 1,04 m Presion de diseno: 94,05 kPa
Altura: 2,16 m Temperatura de disefio: 18,00 °C

Capacidad: 1,78 m®

Principio de funcionamiento:

El tanque ofrece una excelente resistencia quimica y durabilidad ante el ataque de soluciones
quimicas diluidas a temperatura ambiente. En el proceso de tratamiento de aguas residuales, al
tanque se alimenta las soluciones concentradas de EDTA y FeSOj4 para la formacion del complejo
y la solucion de NaOH para el acondicionamiento del pH. El tanque dispone de un sistema de

agitacion para la mezcla de los reactivos.

Esquema del Equipo:

2,16m

-
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Tabla 4.13. Hoja de especificaciones del tanque de almacenamiento de H2O2

HOJA DE ESPECIFICACION N° 6

Nombre del equipo: Tanque de almacenamiento de H,O»

Material de construccion: Polietileno de alta densidad (PEAD)
Fabricante: Rotoplast

Etiqueta de la planta: TK-103

Dimensiones:
Caracteristicas Técnicas:

Diametro: 0,87 m
Capacidad: 0,60 m’

Altura: 1,21 m

Principio de funcionamiento:

En el tanque se almacena el H,O que se alimenta a la etapa de reaccion para el tratamiento a partir
del proceso de oxidacién avanzada, Fenton modificado. El tanque estd equipado con una
ventilacion de filtro continuo para manejar la generacion de oxigeno a través de la descomposicion

natural del peroxido de hidrogeno.

Esquema del Equipo:

sOETM
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Tabla 4.14. Hoja de especificaciones del tanque de almacenamiento de NaOH

HOJA DE ESPECIFICACION N° 7

Nombre del equipo: Tanque de almacenamiento de NaOH

Material de construccion: Polietileno de alta densidad (PEAD)
Fabricante: Rotoplas

Etiqueta de la planta: TK-104

Dimensiones: Caracteristicas Técnicas:
Diametro: 1,77 m Capacidad: 5,00 m’
Altura: 2,20 m Temperatura de disefio: 40 °C

Principio de funcionamiento:
El tanque se almacena la solucion de NaOH necesaria para el tratamiento del efluente. Este tanque

presenta una excelente resistencia al ataque quimico por accion de NaOH.

Esquema del Equipo:

Frotopias

Vistas superiores Vistas inferiares Vista frontal =y

: 'I’; Placa parz @

o Ko

okl

sl ]

Plard pars ¢ orwexic

[ |

I } Flaca para comesic

0o od
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Tabla 4.15. Hoja de especificaciones del tanque de almacenamiento de H2SO4

HOJA DE ESPECIFICACION N° 8

Nombre del equipo: Tanque de almacenamiento de H>SO4

Material de construccion: Acero inoxidable AISI 304
Fabricante: Inoxidables M/T

Etiqueta de la planta: TK-107

Dimensiones: L. Lo
Caracteristicas Técnicas:

Diametro: 0,81 m

Capacidad: 0,53 m?
Altura: 1,62 m

Principio de funcionamiento:
El tanque almacena H>SO4 al 98 % p/p para la neutralizacion del efluente durante el tratamiento
de depuracion. El tanque presenta una excelente resistencia al ataque quimico por accion de HSO4

en concentraciones mayores al 75 % p/p.

Esquema del Equipo:

Vista Frontal

P St Vista Superior
; , N
+ }
T \:3///
d
b ]
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Tabla 4.16. Hoja de especificaciones del tanque de almacenamiento agua

HOJA DE ESPECIFICACION N° 9

Nombre del equipo: Tanque de almacenamiento agua

Fabricante: Rotoplas

Material de construccion: Polietileno de alta densidad (PEAD)

Etiqueta de la planta: TK-108

Dimensiones:
Diametro: 2,20 m

Altura: 3,10 m

Caracteristicas Técnicas:

Temperatura de disefio: 18,00 °C

Capacidad: 10,00 m*

Principio de funcionamiento:

El tanque almacena el volumen de agua de proceso, necesario para la preparacion del complejo

y para la limpieza de los equipos principales posterior al tratamiento del efluente. El tanque tiene

la capacidad de almacenar el volumen de agua para el tratamiento de dos dias de operacion.

Esquema del Equipo:
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Tabla 4.17. Hoja de especificaciones bomba centrifuga 1

HOJA DE ESPECIFICACION N° 10

Nombre del equipo: Bomba centrifuga

Material de construccion: Acero inoxidable AISI 304

Fabricante: Pedrollo Modelo: MCm30/50

Etiqueta de la planta: P-103 A/B

Caracteristicas Técnicas:
Potencia: 0,75 kW (1 HP)
Caudal (minimo-maximo): 20,0 a 180,0 L/min

Altura (maxima-minima): 31,0 a 16,0 m

Principio de Funcionamiento:

El fluido entra a través de una conexion de succion concéntrica al eje del elemento giratorio de la
bomba llamado impulsor, este elemento incrementa la energia mecanica del fluido a partir del
aprovechamiento de la accion de la fuerza centrifuga y la transforma en energia cinética y ésta a
la vez en energia de presion. El fluido recibe la energia del impulsor y es expulsado hacia la

voluta para la posterior descarga a través de una conexion tangencial.

Esquema del Equipo:
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Tabla 4.18. Hoja de especificaciones bomba centrifuga 2

HOJA DE ESPECIFICACION N° 11

Nombre del equipo: Bomba centrifuga

Material de construccion: Acero inoxidable AISI 304

Fabricante: Bombas Hasa Modelo: M050-1252

Etiqueta de la planta: P-101 A/B; P-109 A/B; P-110 A/B

Caracteristicas Técnicas:
Potencia: 4,0 kW (5,36 HP)
Caudal (maximo): 42,0 m*/h

Altura (méaxima — minima): 30,4 a 21,0 m

Principio de Funcionamiento:

El fluido entra a través de una conexion de succion concéntrica al eje del elemento giratorio de la
bomba llamado impulsor, este elemento incrementa la energia mecanica del fluido a partir del
aprovechamiento de la accion de la fuerza centrifuga y la transforma en energia cinética y ésta a
la vez en energia de presion. El fluido recibe la energia del impulsor y es expulsado hacia la

voluta para la posterior descarga a través de una conexion tangencial.

Esquema del Equipo:
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Tabla 4.19. Hoja de especificaciones bomba centrifuga 3

HOJA DE ESPECIFICACION N° 12

Nombre del equipo: Bomba centrifuga

Material de construccion: Acero inoxidable AISI 304

Fabricante: Bombas Hasa Modelo: DW0-400 T

Etiqueta de la planta: P-105 A/B; P-106 A/B

Caracteristicas Técnicas:
Potencia: 2,2 kW (2,95 HP)
Caudal (minimo-maximo): 1 200 a 54 000 L/h

Altura (maxima — minima): 18 a 5 m

Principio de Funcionamiento:

El fluido entra a través de una conexion de succion concéntrica al eje del elemento giratorio de la
bomba llamado impulsor, este elemento incrementa la energia mecanica del fluido a partir del
aprovechamiento de la accion de la fuerza centrifuga y la transforma en energia cinética y ésta a
la vez en energia de presion. El fluido recibe la energia del impulsor y es expulsado hacia la

voluta para la posterior descarga a través de una conexion tangencial.

Esquema del Equipo:
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4.2. PROCESO DE RECUPERACION DE BIOGAS
4.2.1. DIAGRAMAS DE BLOQUES BFD Y DIAGRAMA DE FLUJO PFD
4.2.1.1. Diagrama de bloques BFD

La Figura 4.23 representa el diagrama de bloques (BFD) del sistema de
recuperacion de biogas. El diagrama ilustra la operacién diaria del sistema

propuesto.

49,73 kg biogas /dia
(61,67 m?® biogas/dia)

RECOLECCION Y
ALMACENAMIENTO
(P=0,72 atm; T= 18 °C)

49,73 kg biogas/dia
(61,67 m? biogas/dia)
Vapor de agua = 1,80 % v/v
H2S = 0,06 % viv - .
(648,61 ppm H2S) PURIFICACION 0,03 kg H-S /dia
(Adsorcién seca)

49,70, kg biogas /dia
(61,63 m?® biogas/dia)
H2S = 0,01 % viv

(97,36 ppm H,S) CONDENSACION 0,27 kg H,0 /dia
(T=4,08 °C)

49,43 kg biogas /dia
(61,13 m° biogas/dia)
H,S = 0,01 % viv
(98,15 ppm H,S) ALMACENAMIENTO
Humedad relativa=37,40 % (P=50 mbarg; T=18 °C)

49,43 kg biogas /dia
(61,13 m® biogas/dia)
H,S = 0,01 % viv

(98,15 ppm H,S) GENERACION DE
ENERGIA

Figura 4.23. Diagrama de bloques del proceso de recuperacion de biogas

4.2.2.2. Diagrama de flujo PFD

El diagrama de flujo (PFD) del sistema de recuperacion de biogas, se presenta a

través de la Figura 4.24.
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4.2.2. BALANCE DE MASA

Mediante el balance de masa se determiné la cantidad de biogas libre de impurezas
(vapor de agua y acido sulfhidrico) disponible para la generacion de energia
eléctrica de acuerdo a los calculos realizados en el Anexo I. En la Tabla 4.20 se
presenta la masa de la corriente de biogas que pasa a través del sistema de

recuperacion de biogas a las condiciones de 18 °C y 0,72 atm.

Tabla 4.20. Balance de masa en el proceso de recuperacion de biogas

Alimentacion Masa Volumen
Descripcion
Etapa 0 Descarga (kg/dia) (m?/dia)
Acumulacion 3 Masa de biogas 49,73 61,67
Acido sulfhidrico que
Purificacion - 0,03 -—--
se remueve
Condensacién 7 Condensado 0,27 2,70 x 104
Almacenamiento 9 Biogas desulfurado 49,43 61,13

4.2.3. PLANIFICACION DE LA PRODUCCION

El sistema de recuperacion de biogas esta disefiado para tratar y aprovechar el
poder energético del 61,67 m3/dia de biogas generado a partir de la degradacién
anarobia de la materia organica presente en el efluente que ingresa a la PTAR del

barrio Ubillus.

Para iniciar la operacion del sistema de recuperacion de biogas, se acumula
periédicamente 8,77 m® de biogas en el biodigestor (FAFA). La capacidad de
almacenamiento del FAFA se cubre en un periodo de tiempo de 3,43 h en funcién
a la tasa de produccion de biogas de 2,56 m3/h. Para el proceso de recuperacion
de biogas, se planted realizar un control peridédico del efluente que ingresa y que
descarga del biodigestor para evitar la acumulacion de lodo y un control de presién
durante la operacion. Para los equipos de impulsion, soplador y compresor se

planted realizar un mantenimiento periddico en funcién de las horas de operacion.
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En la etapa de purificacion se establecio el cambio del material de adsorcion (6xido
de hierro Fe203) ubicado en el filtro de desulfuracion cada 30 dias, con la finalidad
de evitar la saturacion del 6xido y asegurar la remocién del H2S a valores por debajo
de 100 ppm a fin de evitar danos por corrosion en los equipos y accesorios ubicados
en las etapas restantes del proceso, ademas para mantener niveles de emision de
SO2 en cumplimiento a la normativa de emision al aire desde fuentes fijas de
combustion (Ministerio del Ambiente, 2003, p. 399).

La combustion del biogas en el microgenerador de energia, emite un gas de
combustion con una concentraciéon de 29,31 mg de SO2/m? de gas a condiciones
normales. Este valor esta dentro del LMP de 1 500 mg de SO2/m?3 de gas para la
emisién del gas de combustion al aire desde fuentes fijas de combustién (Ministerio
del Ambiente, 2003, p. 399).

En la etapa de condensacién se plante6 realizar periédicamente la purga del
condensado del vapor de agua, a través de trampas de agua ubicadas en los puntos

bajo de la tuberia de conduccion del biogas.

En los gasémetros de almacenamiento, se estableci6 realizar un control periddico
de la presion durante su operacién para evitar dafios mecanicos. En estos equipos
el biogas se almacena a baja presion (50 mbarg) previo al ingreso al

microgenerador de energia eléctrica.

El sistema de recuperacion de biogas permite generar 101,23 kW-h de energia
eléctrica. De este valor se estimo distribuir 24,02 kW-h a la linea de recuperacion
de biogas para el funcionamiento de los equipos de impulsion de biogas vy
77,21 KW-h para cubrir el 43,70 % del requerimiento de energia eléctrica necesario
para la operacion diaria del sistema complementario de tratamiento de aguas
residuales.

El suministro de energia eléctrica al sistema complementario de tratamiento de
aguas residuales, esta disponible para su aprovechamiento, 15 dias al mes (mes

de 30 dias), puesto que para la operacion del microgenerador de energia, es
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necesario almacenar la produccion diaria de biogas en la etapa previa (etapa de

almacenamiento).

4.2.4. BALANCE DE ENERGIA

De acuerdo a las condiciones de operacion consideradas para la generacion de
biogas, en la Tabla 4.21 se muestra la temperatura del biogas y la temperatura de
operacidon de los equipos que conforman parte del sistema de recuperacion de

biogas de acuerdo a los calculos realizados en el Anexo IV.

Tabla 4.21. Temperaturas de operacion de los equipos que conforman el sistema de
recuperacion de biogas

Equipo Temperatura del Temperatura de

biogas (°C) operacion (°C)
Biodigestor FAFA 18,00 18,00
Ingreso al soplador 1 18,00 18,00
Salida del soplador 1 30,92 30,92

Ingreso al soplador 2 4,08 4,08

Salida del soplador 2 35,42 35,42
Gasometro 18,00 18,00
Compresor 211,80 211,80

Para eliminar el vapor de agua mediante el proceso de condensacién en la linea de
recuperacion de biogas, reduce la temperatura de gas de 30,92 °C (temperatura a
la salida del compresor S-101) a 4,08 °C. El enfriamiento se realiza mediante un
serpentin ubicado alrededor de la tuberia de conduccion de biogas. De acuerdo al
calculo realizado en el Anexo All.2.1 el area de transferencia para el enfriamiento
del biogas es 0,07 m? para una tuberia 1 %2” cédula 40 con un didmetro externo de

1,66 pulg y una longitud de 0,53 m.
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En la Tabla 4.22 se presenta el calor que debe transferirse para el enfriamiento del

biogas.

Tabla 4.22. Calor que se transfiere en la etapa de condensacion

Equipo Calor (kW)

Serpentin 11,35

En la etapa de almacenamiento se consider6 que el biogas que ingresa a la
temperatura de 34,31 °C a efecto de la compresion por el soplador S-102, se enfria
hasta los 18 °C (temperatura ambiente promedio del sector de Ubillus) por el

contacto del tanque de almacenamiento con el ambiente externo.

En la Tabla 4.23 se presenta el calor que se transfiere para enfriar 8,77 m?3 de
biogas, en funcion al ciclo de operacién del sistema de recuperacion de biogas que
consiste en: accionar la operacién del sistema cada vez que en el FAFA se acumula

8,77 m?3 biogas.

Tabla 4.23. Calor que se transfiere en el gasometro para enfriamiento de biogas

Equipo Calor (kW)

Gasometro 8,14

4.2.5. DISPOSICION EN PLANTA (LAYOUT) Y PLANOS DE ELEVACION
(VISTAS)

4.2.5.1. DISPOSICION EN PLANTA (LAYOUT)
Para la implementacion del sistema de recuperacion de biogas se considerd un

area de 387,50 m? del terreno que dispone la PTAR del barrio de Ubillis para

proyectos de expansion.
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En la Figura 4.25 se presenta el Layout del sistema de recuperacion de biogas. En
esta figura se muestra la disposicion de los equipos: sopladores (K-101 A/B y
K-102 A/B), filtro de desulfuracion (FIL-101 A/B), gasometros (TG-101 y TG-102),

compresor (C-101) y microgenerador (G-101).

La distribucion de los equipos se realizé bajo la consideracion de factores como:
costo de construccidn y operacion, comodidad de operacién, seguridad,

requerimientos del proceso y facilidad de mantenimiento.

De acuerdo a PDVSA (1995b), los equipos de impulsion de gas como: sopladores
y compresores, pueden ubicarse a una distancia de 1,5 m entre si, la separacién
entre tanques de almacenamiento horizontales no debe ser menor a 1,5 my la
separacion minima entre tanques atmosféricos es 1,0 m (pp. 8, 29). Por lo tanto la
separacion entre los equipos que conforman la linea de recuperacion de biogas
varia entre 1,5 a 5,0 m. Ademas se consideré el area que dispone la PTAR del

barrio Ubillus para proyectos de expansion.
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4.2.5.2. PLANOS DE ELEVACION

Los diagramas de elevacion de los equipos del sistema de recuperacion de
biogas: biodigestor anaerobio (FAFA), filtro de desulfuracion y gasémetro se
muestran en las Figuras 4.26 a la 4.28. Estas muestran la vista superior y la
vista lateral del FAFA y gasdmetro; y la vista frontal y superior del filtro de

desulfuracion.

Las Figura 4.29 y 4.30 presentan los plano de elevacion del sistema de

recuperacion de biogas.
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4.2.6. DIAGRAMA DE TUBERIAS E INSTRUMENTACION (P&ID) Y
CONTROL

Los diagramas de tuberias e instrumentacion (P&ID) y control del sistema de

recuperacion de biogas se presentan mediante las Figura 4.31 y 4.32.

En la Figura 4.33 se presenta la simbologia de instrumentos y tuberias para la
elaboracién del PFD y P&ID.
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4.2.7. DIMENSIONAMIENTO Y ESPECIFICACIONES DE LOS EQUIPOS
PROPUESTOS

4.2.7.1. Dimensionamiento de los equipos propuestos

En la Tabla 4.24 se presentan las dimensiones de los equipos principales vy
secundarios del sistema de recuperacion de biogas de acuerdo a los calculos

realizados en el Anexo lll.

Tabla 4.24. Dimensiones de los equipos principales y secundarios del sistema de
recuperacion de biogas

Volumen de Volumen Dimensiones
Equipo Material
operacion (m*) | nominal (m%) (m)
Altura=3,40
Biodigestor*
Concreto | --—-- 74,58 Longitud=5,35
FAFA
Ancho=4,10
Filtro de Longitud =0,72
PvC | - -—
desulfuracion Diametro =0,14
Gasometros de
Diametro=2,80
almacenamiento de PVC 28,58 34,30
. Longitud=5,60
biogas

(*Planos del FAFA, EPMAPS)

En la Tabla 4.25 se presenta la presion de operacion y la presion de disefio de los
equipos principales y secundarios del sistema de recuperacion de biogas con base

en los calculos realizados en el Anexo V.

Tabla 4.25. Presiones de operacion y de disefio de los equipos principales del sistema de
recuperacion de biogas

Presion de operacién Presion de disefio
Equipo (kPa) (kPa)
Biodigestor FAFA 78,02 150,97
Filtro de desulfuracion 88,02 160,97
Gasometros 78,02 150,97
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4.2.7.2. Especificaciones de los equipos propuestos

Las especificaciones de los equipos principales y equipos secundarios se
determinaron en funcién del balance de masa, energia y requerimientos del sistema

de recuperacion de biogas.

Las especificaciones muestran la informacion relacionada a las dimensiones, la
presion de operacion, la presidon de disefio, el material de construccion, el principio

de funcionamiento, el esquema de los equipos y nombre del fabricante.

A partir de la Tabla 4.26 a |la Tabla 4.29 se presenta la hoja de especificaciones de
los equipos que conforman parte del sistema de recuperacidén de biogas
(MaproBioGas Technology, 2017, p. 10; Chongqing Wangliyuan Agricultural
Development Co., Ltd., 2017; KW Energy, 2014, p. 1).
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Tabla 4.26. Hoja de especificacion del soplador

HOJA DE ESPECIFICACION N° 13

Nombre del equipo: Soplador

Material de construccion: Acero inoxidable AISI 304

Fabricante: MaproBioGas
Modelo: CL 10/01 VG

Technology
Etiqueta de la planta: S-101 A/B y S-102 A/B

Caracteristicas Técnicas:

Potencia: 0,75-1,10 kW (1,00-1,48 HP)
Flujo: 11 a 30 m*h

Presion de succion: 10 mbar

Presion de descarga: 150 a 200 mbar

Peso: 41,00 kg

Principio de Funcionamiento:

El incremento de la presion del gas aspirado se produce por la creacion de una serie de vortices
provocados por los cilindros centrifugos del impulsor. Mientras el impulsor esta girando, las
paletas forzan al gas hacia abajo y debido al empuje centrifugo hacia afuera, produce un
movimiento helicoidal. Durante este movimiento, el gas se vuelve a comprimir repetidamente con

un consiguiente aumento de la presion.

Esquema del Equipo:

- -

()
-
mag':]:ina Potenze motori a 50Hz \ASPIRAZIDNE| MANDATA | Peso
Machine 50Kz motor powers A B C |@#D| E | gF | & H | L m N 0 INLET OUTLET Weight
type L | EN1092-1 | EN10g2-1 | [kgl
CL 10/01 VG 0.75-11 555 | 420 | 411|370 | 145 10 530 32 | 210| 55 | 70 | 300 | 150 | PN16 DN5OD | PN16 DNGD 41
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Tabla 4.27. Hoja de especificacion del gasometro de almacenamiento de biogés

HOJA DE ESPECIFICACION N° 14

Nombre del equipo: Bolsa de almacenamiento de biogas

Material de construccion: Tejido de poliéster

Fabricante: Chongqing Wangliyuan recubierto con PVC

Agricultural Development Co.
Etiqueta de la planta: G-101

Caracteristicas Técnicas:

. Dimensiones:
Capacidad: 37,51 m’
D=3,34 m
Presion de disefio: 20 a 50 mbar
H=4,00 m

Resiste a temperaturas entre 30 a 60 °C

Principio de Funcionamiento:

El gasometro almacena el biogas a bajas presiones previo a su utilizacion. La toma de gas y el
llenado de la bolsa se lleva a cabo mediante conexiones en superficies fijas. La instalacion de este
sistema se ubica en construcciones de acero u hormigdn para absorber las cargas externas. La bolsa

de biogas esta equipada con una valvula de seguridad y un sistema de control de presion.

Esquema del Equipo:




Tabla 4.28. Hoja de especificacion del compresor de impulsion de biogas
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HOJA DE ESPECIFICACION N° 15

Nombre del equipo: Compresor de desplazamiento positivo

Fabricante: MaproBioGas
Technology

Material de construccion: Acero inoxidable AISI 304

Modelo: RF 4G

Etiqueta de la planta: K-101 A/B

Caracteristicas Técnicas:
Potencia: 2,30 kW (3,08 HP)
Flujo: 22,00 m’/h

Presion de descarga: 2,50 mbarg

Principio de Funcionamiento:

El principio de funcionamiento del compresor, se basa en la disminucion del volumen del gas

contenido en la cdmara de compresion e incremento de la presion interna hasta llegar a la presion

prevista.

Esquema del Equipo:

[ A '
I | 2, =0) =
| PO L
4 1EEs e |
2
} P 7
0- -. '..
- - nE R
. PR
= 5 == L
| 5 P ’ : .. _,;,é:,_r._,._
-4 >R v‘;. ‘.\ -
ma : lcq W L PR e
1% ‘e &=
?ﬁ 4 ‘ ..;& Se
( =h I L
(o =8 B i
L sl PR = AP -
: ‘1@_{’ ‘ F ‘
|
: ASPIRAZIONE | MANDATA | Peso
1;';;‘}‘;22?{‘:”: alelc|o|E|gF| B |H |1 | L|M|N]O]|P]|aQO INLET OUTLET | Weight
I il | En1092-1 | En1092-1 | kgl
RF 4G 700 | 800 | 985 | 115 | 40 | 13 | 100 | 505 | 750 | 550 | 450 | 350 | 300 | 850 | 050 | PNIGDN25 | PNIGONZO | 140
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Tabla 4.29. Hoja de especificacion microgenerador de energia a biogas

HOJA DE ESPECIFICACION N° 16

Nombre del equipo: Generador

Material de construccion: Acero inoxidable AISI 304

Fabricante: KW Energy Modelo: Moto generador BIOCYS C40

Etiqueta de la planta: MG-101

Dimensionamiento: Caracteristicas Técnicas:
Ancho 228,00 cm Potencia: 7,50 kW
Largo: 105,00 cm Rendimiento eléctrico neto: 27,60 %
Altura: 12,00 cm Presion de entrada del combustible: 1,00 kPa-5,50 kPa

Combustible: Biogas (CHs > 55,00 %) 2,40 m*/h

Principio de Funcionamiento:

El generador es una maquina de combustion, en éste, el biogas que se alimenta se quema en una
camara de combustion, la energia de los gases de escape proporcionan fuerza a un alternador para
producir energia eléctrica. La energia generada puede conectarse a la red eléctrica o puede

aprovecharse para el uso diario industrial.

Esquema del Equipo:

smartbiock
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5.  EVALUACION ECONOMICA

La evaluacion econdmica para el disefio del sistema complementario de tratamiento
de aguas residuales mediante la aplicacién del proceso Fenton modificado con
EDTA y del sistema de recuperacion de biogas, consiste en determinar los costos
preliminares de implementacion y de operacion a partir del calculo de los costos

directos, los costos indirectos y los costos operativos.

El calculo de los costos directos, los costos indirectos y los costos operativos para

los sistemas de propuestos se presentan en el Anexo VII.

5.1. COSTO DIRECTO

Los costos directos, incluyen todas las erogaciones relacionadas directamente al
proceso de tratamiento de aguas residuales y al proceso de recuperacion biogas.

Este valor incluye el rubro por adquisicién de equipos y accesorios.

De acuerdo al Servicio Nacional de Aduana del Ecuador (SENAE) para productos
de importacion se debe considerar un incremento al valor de importacion en
funcién a la subpartida arancelaria del producto de interés. Sin embargo
acogiéndose al articulo 125 de la Resolucion No. SENAE-DGN-2012-0149-RE
dictada por SENAE a la fecha 23 de abril del 2012, se exenta de todos los pagos
a los tributos del comercio exterior, excepto la tasa por servicios aduaneros, a las
importaciones que realicen instituciones, empresas y organismos del sector
publico para la ejecucion de proyectos orientados al servicio de la poblacién
(SENAE, 2012, p. 2).

En las Tablas 5.1 y 5.2 se presentan los costos totales de los equipos principales,
secundarios, tuberias y accesorios para el sistema complementario de tratamiento

de aguas residuales y el sistema de recuperacion de biogas respectivamente.



Tabla 5.1. Costo directo para el sistema complementario de tratamiento de aguas

residuales
Equipos Cantidad Costo Unitario + IVA | Costo total
(USD) (USD)
Equipos principales
Reactor Batch 4 17 663,40 70 653,59
Tanque-complejo 1 6 588,99 6 588,99
Tanque de neutralizacion 2 18 671,40 37 342,79
Equipos Secundarios
Bomba centrifuga (1HP) 2 220,00 440,00
Bomba centrifuga (2,95 HP) 2 246,13 492,26
Bomba centrifuga (5,36 HP) 2 325,60 651,20
Tanque - H,SO4 1 2 441,60 2 441,60
Tanque — agua 1 394,96 394,96
Tanque — NaOH 1 3 215,59 3215,59
Tanque - H,O» 1 1 380,21 1 380,21
Tuberias y accesorios 1 1732,75 1732,75
Sistema de valvulas 1 42 482,72 42 482,72
Total 167 816,70

Tabla 5.2. Costo directo para el sistema de recuperacion de biogés

Costo unitario

Costo total

Equipos Cantidad

(USD) (USD)
Soplador 4 567,41 2 269,65

Compresor 1 977,49 977,49
Gasometro 2 1637,28 3274,56
Sistema de enfriamiento 1 1 183,84 1 183,84
Motor generador a biogés 1 5233,60 5233,60
Accesorios 1 9 708,16 10 252,48

Tuberias 1 367,36 367,36
Total 23 558,98

109
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5.2. COSTO INDIRECTO

Dentro del analisis de los costos indirectos, se incluyeron los rubros técnicos y
administrativos relacionados a la operacién del sistema de tratamiento de aguas
residuales y al sistema de recuperacion de biogas. Este costo incluye el pago de

seguros o polizas a la mano de obra indirecta.

El Ministerio del Trabajo a través del Acuerdo Ministerial No MDT-2016-0300 para
el ano 2017, establecié la remuneracion basica unificada del trabajador de
375,00 USD (Ministerio del Trabajo, 2016, p. 1). La ley Ecuatoriana establece que
todo trabajador que presta servicios para un empleador publico y privado, tiene
derecho a estar afiliado al Instituto Ecuatoriano de Seguridad Social (IESS) desde
el primer dia de labores. El trabajador afiliado posee un aporte personal al IESS del
9,45 % sobre su salario, y el empleador un aporte patronal del 11,15 % (IESS,
2017, p. 1).

Enla Tabla 5.3 se presenta el valor del costo indirecto asociado a la implementacion
del sistema de tratamiento de aguas residuales, para un plazo de ejecucion de siete

meses.

Tabla 5.3. Costo indirecto mensual por pago de salarios

Personal Niimero Salario individual | Salario Total

(USD) (USD)

Jefe de proyecto 1 2 500,00 2 500,00

Ingeniero Civil 1 2 500,00 2 500,00

Operadores 4 375,00 1 500,00

Salario total del personal (USD) 6 500,00
Aportacion IESS (11,15 %) 724,75

Salario mensual (USD) 7 224,75

Al concluir el proyecto en el plazo de siete meses se adquiere un costo indirecto de
50 573,25 USD.
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Dentro de los costos indirectos no se considero el valor asociado al pago de salarios
al personal encargado de la operacidn del sistema complementario de tratamiento
de aguas residuales, puesto que la operacién y supervisién del sistema propuesto
estaria a cargo del personal que dispone la EPMAPS, entidad a cargo de la planta

de tratamiento del barrio Ubillus.

5.3. COSTO OPERATIVO

Los costos operativos para el sistema complementario de tratamiento de
aguas mediante la aplicacion del proceso Fenton modificado con EDTA y para
el sistema de recuperacion de biogas, incluye el rubro por compra de insumos,

consumo de energia eléctrica y agua.

El costo por kW-h para el sector industrial de baja y media tension de acuerdo a
la tarifa establecida por la Agencia de Regulacion y Control de Electricidad
(ARCONEL) es de 0,09 USD (ARCONEL, 2016, p. 25). La energia eléctrica que
se genera a partir del biogas permite cubrir una fraccién de la energia eléctrica
necesaria para la operacion del sistema complementario de tratamiento de aguas
residuales. El suministro energético al sistema complementario es
1 158,15 kW-h/mes, esto permite reducir el costo operativo mensual por
consumo de energia eléctrica en 104,23 USD y un ahorro anual de

1 250,80 USD de acuerdo al calculo realizado en el Anexo AVII.2.3. El costo

por consumo de agua para el sector industrial, es de 0,72 USD/m3 de acuerdo

a la Empresa Publica Metropolitana de Agua y Saneamiento (EPMAPS, 2015).

Para reducir el costo operativo asociados a la operacion del sistema
complementario de tratamiento de aguas residuales, se establecio realizar la
importacion de reactivos. Se considerd que la importacion de los reactivos se
acoge al Articulo 125 de la Resolucion No. SENAE-DGN-2012-0149-RE dictada
por el Servicio Nacional de Aduana del Ecuador (SENAE) a la fecha 23 de abril
del 2012, la cual exenta de todos los pagos a los tributos del comercio exterior,

excepto la tasa por servicios aduaneros, a las importaciones que realicen
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instituciones, empresas y organismos del sector publico para la ejecucion de
proyectos al servicio de la poblacion (SENAE, 2012, p. 2).

En la Tabla 5.4 se presenta el costo operativo total para el sistema
complementario de tratamiento de aguas residuales, este valor incluye el costo

por compra de reactivos, consumo de energia eléctrica y agua.

Tabla 5.4. Costo de operacion mensual del sistema complementario de tratamiento de
aguas residuales

Costo operativo Valor (USD)
Reactivos 13 042,34
Energia 375,85
Agua 100,53
Total 13 518,72

En funcién al costo operativo mensual del sistema complementario de

tratamiento de aguas residuales, el costo de tratamiento es 5,80 USD/m?3 para la

depuracion de 77,76 m3/dia del efluente que descarga la planta de tratamiento

existente en el barrio Ubillus.

En la Tabla 5.5 se presenta el costo de implementacion del sistema
complementario de tratamiento de aguas residuales. Este valor incluye el
costo directo asociado a la compra de equipos, tuberias y accesorios y el costo

indirecto por mano de obra.

Tabla 5.5. Costo de implementacion del sistema complementario de tratamiento de
aguas residuales

Tipo de costo Valor (USD)
Costo directo 167 816,70
Costo indirecto 50 573,25

Total 218 389,95
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A partir del costo de implementaciéon se determiné el costo de mantenimiento
del sistema complementario de tratamiento de aguas residuales. Este rubro
asciende a 21 839,00 USD y corresponde al 10 % del costo de implementacion
(Sinnott, 2005, p. 262).

Para el sistema de recuperacion de biogas el costo de operacion incluye el
rubro asociado a la compra del material de adsorcién (pellets de Fe203) del
filtro de desulfuracion, el costo por consumo de energia eléctrica por el sistema
de enfriamiento de biogas (serpentin) y la depreciacion de los equipos
(sopladores, compresores y microgenerador) a consecuencia de su utilizacion
durante su vida util (Barajas, 2008, p. 34; SRI, 2014, p. 19).

En la Tabla 5.6 se presenta el costo de operacion del sistema de recuperacion

de biogas.

Tabla 5.6. Costo de operacion mensual del sistema de recuperacion de biogas

Costo Costo (USD/mes)
Pellets Fe, O3 5,33
Sistema de enfriamiento 94,39
Depreciacion de los equipos 80,54
Total 180,26

En la Tabla 5.7 se presenta el costo de implementacién del sistema de
recuperacion de biogas, este valor incluye el costo directo asociado a la

compra de equipos, tuberias y accesorios.

Tabla 5.7. Costo de implementacion del sistema de recuperacion de biogas

Tipo de costo Valor (USD)

Costo directo 23 558,98
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A partir del costo de implementaciéon se determiné el costo de mantenimiento
del sistema de recuperacion de biogas. Este rubro asciende a 2 355,89 USD

y corresponde al 10 % del costo de implementacién (Sinnott, 2005, p. 262).

5.4. ANALISIS COSTO-BENEFICIO

Como parte de la evaluacion econdémica de los sistemas propuestos, sistema
complementario de tratamiento de aguas residuales y sistema de recuperacion de

biogas, se realizo el analisis costo beneficio (B/C).

Para proyectos ambientales el analisis costo beneficio establece la relacion entre
el valor monetario que se evita por multas o sanciones, a consecuencia de la
alteracion de la calidad ambiental y el costo asociado al desarrollo del proyecto
como: el costo de mantenimiento y el costo de operacién (Cerén, 2005, p. 109;
Sanjurjo y Espinosa, 2005, p. 193; De Rus, 2008, p. 29). Las infracciones y
sanciones ambientales se tipifican de acuerdo al Codigo Organico Integral Penal y

la legislacion ambiental.

El Cdodigo Organico Integral Penal Seccién Segunda, establece en los Articulos 251
y 258 para delitos contra el recurso agua, sanciones de caracter penal con la
privativa de libertad de tres a cinco afios, la clausura temporal, la remediacion de
los dafios ambientales y una sancion econdmica de doscientos a quinientos salarios
basicos unificados del trabajador en caso de comprobarse responsabilidad penal

(Ministerio de Justicia Derechos Humanos y Cultos, 2014, pp. 101-102).

La legislacion ambiental a través del Codigo Organico del Ambiente, Registro Oficial
No 983, clasifica en el Articulo 318 al incumplimiento de los limites permisibles
sobre vertidos, descargas y emisiones, como una infraccion ambiental muy grave.
Para este tipo de infracciones en el Articulo 326 se establece una sancion
econdmica de 200 salarios basicos unificados del trabajador a las personas
naturales o juridicas que en funcién a su capacidad econémica se ubiquen en el

grupo D de acuerdo al Articulo 323, grupo en el que se considerd se ubicaria la
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EPMAPS institucion a cargo del manejo de la PTAR del barrio Ubillus de acuerdo
a sus niveles de ingresos anuales (Asamblea Nacional, 2017, pp. 82-84; EPMAPS,
2016, p. 69).

En cuanto al analisis costo beneficio para el sistema de recuperacién de biogas,
este se enfocd en determinar el beneficio ambiental de su implementacion. El
Ecuador es parte de la Convencion Marco de las Naciones Unidas sobre Cambio
Climatico y es el primer pais en el mundo en reconocer a la naturaleza como sujeto
de derecho, e incorporar al cambio climatico como parte de la politica de Estado a

través de su Constitucion.

El pais no tiene obligacién politica de reducir los niveles de emision de GEl,
sin embargo al afo 2017 existen lineamientos politicos e instrumentos de accidn
para reducir las emisiones. Entre estas el Plan Nacional de Cambio Climatico
(2015 — 2018) y el modelo de desarrollo nacional del Buen Vivir o Sumak Kawsay
(Ministerio del Ambiente, 2015c, pp. 2-16; Gobierno del Ecuador, 2001, p. 2).

El Plan Nacional de Cambio Climatico incluye el desarrollo de proyectos de
mitigacion bajo el Mecanismo de Desarrollo Limpio (MDL) entre estos proyectos de
recuperacion de biogas y generacién de energia a partir de biomasa. Por lo tanto
se considerd que el sistema de recuperacion de biogas, propuesto en el desarrollo
de este proyecto, permitiria obtener un beneficio ambiental al reducir la
contaminacion por emision directa de metano a la atmodsfera y a la vez, aprovechar
su valor energético para la generacién de energia eléctrica, actividades que podrian
otorgar un reconocimiento a la empresa publica a cargo por Buenas Practicas
Ambientales (Ministerio del Ambiente, 2012, p. 2).

En la Tabla 5.8 se presenta relacion costo beneficio de implementacion del sistema
complementario de tratamiento de aguas residuales y los rubros asociados a su

estimacion de acuerdo al Anexo AlX.2.4.
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Tabla 5.8. Analisis costo beneficio para disefo del sistema complementario de tratamiento
de aguas residuales

Rubro Valor
Costo anual de mantenimiento (USD) 21 839,00
Costo anual de operacion (USD) 162 143,64
Costo por multas (USD) 262 500,00
Relacion costo beneficio 1,43

De acuerdo a los datos que se presentan en la Tabla 5.8 la relacién costo beneficio
(B/C) para la implementacién del sistema complementario de tratamiento de aguas
residuales es 1,43. Este valor es un indicador de la rentabilidad del proyecto en
términos financieros al ser mayor a 1 (Aguirre, 2014, p. 47). Ademas muestra de
que el beneficio econdmico que se obtendrian al evitar el pago de multas y
sanciones por incumplimientos ambientales, supera el costo asociado al
mantenimiento y operacion del sistema propuesto, ademas permitiria obtener un
beneficio a nivel ambiental al mejorar la calidad del agua previo a su disposicion

final.
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ANEXOS 1

BALANCE DE MASA

AlL1l. SISTEMA COMPLEMENTARIO DE TRATAMIENTO DE
AGUAS RESIDUALES (FENTON MODIFICADO CON EDTA)

Para el balance de masa, se determind la densidad del efluente de la PTAR del
barrio Ubillus, en el Laboratorio del Acelerador de Electrones del Departamento de
Ciencias Nucleares de la Escuela Politécnica Nacional, mediante la medicion de la
masa de una muestra del efluente en un volumen determinado se obtuvo una
aproximacion del valor de la densidad, este ensayo se realizé por duplicado. Los
valores obtenidos en asi como el valor promedio de la densidad del efluente se

presentan en la Tabla Al.1.

Tabla Al.1. Densidad del efluente doméstico de la PTAR del barrio Ubillusa 18 °C

N° Muestra | Densidad (kg/m?)

1 996,10
2 998,56
Promedio 997,33

El balance de masa del sistema complementario de tratamiento de aguas

residuales, se realiz6 para el tratamiento de un lote de efluente de 9,72 m3.

ALl.1. BALANCE DE MASA EN LA ETAPA DE FORMACION Y
ACONDICIONAMIENTO DEL COMPLEJO

Para la formacion del complejo se determind la masa de la solucion saturada de
EDTAy de sulfato ferroso heptahidratado (FeSO4.7H20) a partir de la relacion molar

(H202:Fe?*: EDTA) de 20:1:1 y la concentracion de H202 en el medio reaccionante
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(124,4 mM), resultados obtenidos por el proyecto referencia (Naranjo, 2017, p. 9).
Para el acondicionamiento del complejo, se determin6 la masa de solucién de
hidroxido de sodio (NaOH) 1 M.

La Figura Al.1 presenta un esquema del balance de masa de la etapa de formacion

y acondicionamiento del complejo.

m NaOH

M Sol EDTA
M Complejo

M Sol FeSO4

Figura Al.1. Esquema del balance de masa en la etapa de formacion y acondicionamiento
del complejo

Numero de moles de H202

La concentraciéon del H202 en el efluente para la reacciéon Fenton modificado que
recomienda el proyecto de referencia es de 124,4 mM. Si se trata 9,72 m? de
efluente por lote, el numero de moles de H202 necesarios para el tratamiento de un

lote es:

mol o 1000L
L efluente 1 m3

Ny,o0, = 0,1244 X 9,72 m?

Ny,o0, = 1209,17 mol

Solucion saturada de EDTA, msoi EpTA:

El numero de moles de EDTA se determiné a partir de la relacion molar
H202: EDTA de 20:1.

1mol EDTA
NegpTA = 1209,17 mol H202 X m = 60,46 mol EDTA
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El masa molecular del EDTA es 372,29 g/mol (Acofarma, 2010, p. 1).

372,29 gEDTA  1kg

= 60,46 mol EDTA x X
MEpTA mo 1molEDTA ~1000g

MgpTA = 22,51 kg

Dado que la solubilidad del EDTA en agua es 10 g/ 100 mL (Instituto Minero y
Geolodgico de Espafa, 2006, p. 541).se puede calcular el volumen de agua

necesario para producir la solucién saturada de EDTA.
La solubilidad del EDTA en agua es 10 g/100 mL

1000g 100mlH,0 1L

X X = 225,10L
1kg 10 g EDTA 1 000 mL

Vi,0 = 22,51 kg EDTA X

La densidad del agua a 18 °C (temperatura ambiente en el sector de Ubillus) es
999,00 kg/m3 (Mills, 1995, p. 874). La masa de agua necesaria para disolver el
EDTA es:

s oLy AT 999 kg H,0
MH,0 = 229, 1000L 1m?

mHZO = 224’,87 kg
Por lo tanto la masa de la solucién saturada de EDTA es:

Mgo] EDTA = MEDTA T My,0

Mg EDTA = 22,51 kg + 224‘,87 kg

kg
Mg, gpra = 247,38 lote

Solucion saturada de FeS04, msol Feso4:

El numero de moles de FeSO4-7H20:H202 se determind a partir de la relacion
molar H202: Fe?* de 20:1.



1mol Fe?* -
Nge2+ = 1 209,17 mol HZOZ X m = 60,46 mol Fe

El masa molecular del FeSO4-7H20 es 278,02 g/mol.

278,02 g Fe?*t « 1 kgFe?*
1 mol Fe?* 1000 g Fe?*
kg

MEge2+ = 16,81 E

Mpe2+ = 60,46 mol Fe?* X

La solubilidad del FeSO4-7H20 es de 1g /1,5 mL (Gennaro, 2000, p. 1495).

Ve 16 81nge2+ . 1000g 1,5 mL H,0 L 1L
H20 7 2270 ote 1kg 1gFe2+ 1000 mL
—2522LHOx999kgH20 X Lm’ —2519kgHzO
MH,0 = 29 2 1m3 1000L_ "7 Tlote

Por lo tanto la masa de la soluciéon saturada de FeSOa es:

kg kg
Mg peso, = (16,81 + 25,19)@ = 42,00 Tote

Solucion de NaOH 1 M. msol NaoH:

= 25,22 L

137

La cantidad de NaOH que debe adicionarse para acondicionar el pH del complejo

de 2,80 (valor de pH inicial medido para el complejo) al pH de 6,41 se determind a

partir de la reaccion estequidmetrica entre las distintas especies de EDTA y de

FeSOa4, con el NaOH.

a) Reaccion entre las especies del EDTA y el NaOH:

El EDTA (H4Y) es un acido débil polifuncional, que en disolucién acuosa sufre

cuatro disociaciones de acuerdo a las ecuaciones de equilibrio que se presentan

en las Ecuaciones Al.1 a Al.4 (Skoog et al., 2015, pp. 415-416).
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H,Y + H,0 = H3Y™ + H;0" k,; = 1,02 x 1072 [Al.1]
H;Y™ + H,0 = H,Y?™ + H;0% Ky, = 2,14 x 1073 [AL.2]
H,Y?~ + H,0 = HY3™ + H;0" ka3 = 6,92 X 1077 [AL3]
HY3™ + H,0 = Y* + H;0" k., = 5,50 x 10711 [Al.4]

Por tanto en solucién, el EDTA puede existir en la forma de cinco especies: HaY,

HsY-, H2Y?, HY® y Y#, la proporcion de cada especie es funcion del pH.
La proporcion de las especies de EDTA en la disolucion se pudo visualizar al

graficar la concentracion de equilibrio relativa (a) de las especies en funcion del pH

de la disolucién (Skoog et al., 2015, p. 373), tal como se muestra en la Figura Al.2.

1) 442 8,21
020 HsY lew'l"2 \ Hy* ¥+

0,60 \ 24

pH

] —=gl a3 a4 —al

Figura AI.2. Composicion de las disoluciones de EDTA en funcién del pH

Las concentraciones de equilibrio relativas (ai) para las especies del EDTA se

obtienen a través de las Ecuaciones Al.5 a Al.9.
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oAy = [H30+]4 — [H4Y] [AI 5]
O ™ [H30%]*+[H30%]3ka1 +[H30*|2Ka1kaz+[H30*Ka1KazKas +katkazKaskas  Cr '
o = ka; x[H30%]3 — [HzY™] [AI 6]
L [H30+]4+[H30+]3ka; +[H30%]2Ka1 Kaz+[H30%|Kas Kaskas+ka1 KazkasKag Cr |

ka1><kazx[H30+]2 [HZYZ_]
0z = +14 +13 +12 + = [A|7]
[H30%]*+[H30%]3ka1 +[H30%]%kakaz +[H30% Jka1 kazKaz +kai Kazkazkas Cr
A = kalxkazxka3X[H3O+] — [HY3_] [Al 8]
3 [H30%]*+[H30%13k,1+[H30%]2Ka1Kaz +[H30% ka1 KazKaz+KaiKazKazKas Cr '
K1 xkayxk,zxKay [Y4]
Ay = +14 +13 +12 + = [Al.9]
[H30%]*+[H30%]3ka1 +[H30%]?kakaz +[H30% Jkai kazKaz +kai Kazkazkas Cr
Donde:
(o TH concentraciones de equilibrio relativo (i = 0,1,2,3,4) (adimensional)

[H30O*]: concentracién molar del ion hidronio (M)
Kaj: constantes de acidez (j = 1,2,3,4)

Cr: concentracion analitica del EDTA (M)

Calculo del numero de moles de las especies de EDTA a pH 2,80 y 6,41:

Para determinar el numero de moles de las especies de EDTA en disolucién, se
realizé el célculo previo del valor de las concentraciones de equilibrio relativas (oo,
a1, 02, 03 Yy a4) a valor de pH de 2,80 y 6,41 a través de las Ecuaciones Al.5 a la
Al.9.

A partir de la Ecuacion Al.6 se presenta el ejemplo de calculo de a1a valor de pH
2,80.

ka1 % [H30%]3
[H30*]* + [H30%]3kay + [H30%]%k, ke + [H30% ]ka1kapKas + KarkazKaskae

o, =

Para resolver la Ecuacion Al.6 se conoce que a valor de pH 2,80 la concentracion

del i6n hidronio [H3O*] es:
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[H;0%]3 = 1x 107> M

Ademas se determind el valor del producto de las contantes de acidez (kai). El valor
de las contantes de acidez del EDTA (Skoog et al., 2015, p. 415) son:

k,, = 1,02 X 1072
k,, = 2,14 x 1073
K,z = 6,92 X 1077
k., = 5,50 x 1071

A los productos de las contantes de acidez, con la finalidad de resolver la Ecuacion

Al.6, se les asigno las variables A, B y C. Al denominador se asigné la variable D.

A=k, Kk, =218x1075

B = ka1 Kapkas = 1,51 x 10711

C = k1 Kapkaskas = 8,31 x 10722

D = [H30%]* + [H30%]3k,; + [H307 1%k, 1kap + [H307 ka1 KazKas + Ka1KazKazkas

Calculo de la variable D

D=(1x10"28")% 4+ 1x 1072813 % 1,02 x 1072 + (1 x 107%%%)2x 2,18 x 107> + 1
x 10728 % 1,51 x 10711 + 8,31 x 107%% = 1,02 x 107 1°

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion Al.6, se determind a1

1,02 x 1072 x [1 x 10-280]?
= 1,02 x 10-10

= 0,40

Posterior al calculo de a1 se determiné el numero de moles de la especie H3Y" a

partir de la segunda equivalencia de la Ecuacion Al.6.
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Esta ecuacion en funcion al volumen de la mezcla (Vmezca), se define como: la

relacion entre el numero de moles de la especie H3Y" (n H3y-) y el numero de moles

de EDTA (nepta).

Ny, vy~
o = [H3Y ]_ Vmezcla _ Ny, v~
1= ~ n -
CT —EDTA Ngpra
Vmezcla

Por lo tanto,

__ DHgy~™
oG =—
NEDTA

Donde:

N Hay- : numero de moles de H3Y" (mol)

n epta: humero de moles de EDTA (mol)

[AL10]

Al reordenar la Ecuacion Al.10, el nimero de moles de HzY"es:

Np.y- = 01 X NgpTA

Np,y- = 0,40 x 60,46 mol

ny,y- = 24,18 mol

De manera similar se determin6 el valor de las concentraciones equivalentes

relativas oo, 02, a3, as y los numeros de moles de las especies del EDTA a los

valores de pH de 2,80 y 6,41.

Si el valor de pH es 2,80

ny,y = 0,06 X60,46 mol = 3,63 mol

ny,y- = 0,40 X 60,46 mol = 24,18 mol

Ny,y2- = 0,54 x 60,46 mol = 32,65 mol
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nyys- = 0 X 60,46 mol = 0 mol

nys+- = 0 X 60,46 mol = 0 mol

Si el valor de pH es 6,41

ny,y = 0% 60,46 mol = 0 mol

ny,y- = 0 X 60,46 mol = 0 mol
Ny,y2- = 0,36 X 60,46 mol = 21,77 mol
nyys- = 0,64 X 60,46 mol = 38,69 mol

ny+- = 0 X 60,46 mol = 0 mol

Una vez que se determind el numero de moles de las especies de EDTA a los
valores de pH de 2,80 y 6,41, se calculé el numero de moles de NaOH. El calculo
del numero de moles de NaOH se realiz6 a través de las reacciones quimicas entre

las especies del EDTA y el NaOH, mediante las Ecuaciones Al.11, Al.12y Al.13.

H,Y 4+ 30H~ = HY3~ + 3 H,0 [Al.11]
H;Y™ +20H™ - HY3™ + 2 H,0 [AL12]
H,Y~ + OH™ - HY3™ + H,0 [AL.13]

A partir de los mencionados calculos se determind cuando el pH de la disolucién
se lleva de 2,80 a 6,41 la totalidad de las especies de H4Y y H3Y" presentes a pH
2,80 se transforman a HY? al valor de pH 6,41, mientras que la especie H2Y?
presente a valor de pH 2,80 se transforma parcialmente a HY?® cuando el pH de la
disolucién alcanza el valor de 6,41. De acuerdo a lo enunciado el numero de moles
de NaOH es:

3 mol OH™ _ 2mol OH™

NNaOH Rx gprp = (3,63 mol H,Y X Tmol .Y H,Y + 24,18 mol H3Y™ X Tmol Loy~ H,Y-
,_ _ 1molOH™ 1 mol NaOH
+ (32,65 - 21,77) mol Hp Y™™ X 7 HZYZ‘) X Tmol OH-

NNa0OH Rx EDTA = 70,13 mol
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b) Reaccion entre las especies del FeSO4 y el NaOH:

En disolucién acuosa, el FeSO4 se disocia en el cation ferroso (Fe?*) y el anion
sulfato (S04?%). El anién SO4%, a su vez, podria abstraer un proton y producir el
anion bisulfato (HSO4"), esto en soluciones muy acidas. Por tanto, a partir del valor
de pH, se puede tener en solucion tanto los aniones HSO4 como los aniones
S0O4?. La proporcion de los aniones en la disolucién se pudo visualizar al graficar
la concentracién de equilibrio relativa (ao0) en funcion del pH de la disolucion (Skoog

et al., 2015, p. 373), tal como se muestra en la Figura Al 3.

1,00
0,90
980 Hso,
0,70
0,60
g 0,50
0,40
0,30
0,20
0,10
0,00

S0,%

pH

al

oo

Figura AL3. Composicion de las disoluciones de H2SO4 en funcion del pH

Con base al grafico de la Figura Al.3 se identificaron las especies presentes a
valores de pH de 2,80 y 6,41 producto de la disolucion del FeSO4. De acuerdo a
esta figura, a un valor de pH de 2,80 coexisten en solucion el anién sulfato (SO4%)
y el anién bisulfato (HSO4™), este ultimo, capaz de reaccionar con una base fuerte.
Ademas, el grafico de la Figura Al.3 muestra que a un valor de pH de 6,41 la Unica

especie presente en disolucion es el anion sulfato.

La concentracion de equilibrio relativa para el anion HSO4~ (ao) a valor de pH 2,80

se determind mediante la Ecuacion Al.14.
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_ _[Hz0*] _ [HSO,7]
% = Ho0ttk, . Cp [Al.14]
Donde:
Oo: concentracion de equilibrio relativa (adimensional)

[H;07%]: concentracién de radical hidronio (M)
Ka: constante de acidez

Cr concentracion analitica del FeSO4 (M)

Para determinar la concentracion de equilibrio relativa (ao) la constante de acidez
(kat) del HSO4 es 1,02x102 (Skoog et al., 2015, p. A-11)

Si el valor de pH es 2,80

_ 1 x 107280
T 1x107280 41,02 x 102

a, = 0,13

Qo

Por lo tanto el numero de moles del anién HSO4 es:

Nyso,~ = Qo X Ngeso,
ano4— = 0,13 X 60,46 mol

ano4— = 7,86 mol
Una vez determinadas las moles del anion HSO4™ a valor de pH de 2,80, se plante6
la reaccion quimica entre HSO4 y el NaOH para el calculo del numero de moles de

NaOH.

La reaccion quimica entre HSO4 y el NaOH se representa a través de la Ecuacion
Al.15.

HSO,” + OH™ - S0,%™ + H,0 [Al.15]
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1 mol OH™ o 1 mol NaOH
1 mol HSO,~ 1 mol OH~

NNa0OH Rx HSO,~ = 7,86 mol HSO4_ X

NNa0H Rx HSO,~ = 7,86 mOl

c) Masa total de NaOH para acondicionamiento del complejo

A partir del numero de moles de NaOH que reacciona con las especies de EDTA
y con el HSOg4, se determiné la masa de la solucion de NaOH 1 M para el

acondicionamiento del complejo.

NNaOHT = NNaOH Rx gpra T 1INaOH Rx HS0,"
NnaonT = (70,13 + 7,86) mol

NNaodT = 77,99 mol

La concentracion de la solucion de NaOH es 1 M y la densidad del NaOH 18 °C
es 1,0433 g/cm? (Perry, 2001, p. 2-112).

1L 1000em® 10433g 1k
1 mol 1L lcm3 1000g

Mso) Naon = 77,99 mol X

Mg, Naon = 81,37 kg

Por lo tanto la masa de complejo que debe alimentarse por lote a la etapa de
reaccion, es la suma de la masa de las soluciones saturadas de EDTAy FeSOas y
la masa de la solucién de NaOH que se adiciona para el acondicionamiento del
complejo.
Mcomplejo = Msol EDTA T Msol Feso, T Msol NaOH
Mcomplejo = (247,38 + 42,00 + 81,37) kg

kg
mcompleio = 370,75 m

La masa del complejo por lote de efluente, se divide en partes iguales asia los

reactores ubicados en la etapa de reaccion.
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AL1.2. BALANCE DE MASA EN LA ETAPA DE REACCION

La Figura Al.4 representa el esquema del balance de masa de la etapa de reaccion,

para el balance de masa.

M Sol H202

M Efluente M Efiyente tratado

M Complejo

Figura Al.4. Esquema del balance de masa de la etapa de reaccion
Efluente, m Efivente:
La masa de efluente que ingresa a la etapa de reaccién por cada lote es de

9,72 m3. La densidad del efluente es 997,33 kg/m® (densidad determinada en la

Subseccion Al.1).

m 3 kg
Efluente = 9,72 m*® X 997,33 —
m kg

Efluente = 9 694,05 E

La masa de efluente se divide los dos reactores ubicados en la etapa de reaccion.

A cada reactor ingresa un volumen de 4,86 m? de efluente.

Peréxido de hidrégeno (H202), m sol Hz0::

La masa de H202 al 50 % p/p que se debe adicionar para el tratamiento de
9,72 m® de efluente, se determind a partir del nimero de moles de H20:
previamente calculado en la Subseccion Al.1.1. La masa molecular del perdxido

es 34 g/mol.
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34 gH,0, o 100 g sol H,0, y 1kg
1 mol H, 0, 50gH,0, 1000g
kg

Mg, H,0, = 82,22 m

Mg 1,0, = 1 209,17mol H,0, X

La masa de H202 por lote de efluente se divide en cantidades iguales para la

alimentacion a los dos reactores ubicados en la etapa de reaccion.

Efluente que se descarga de la etapa de reaccion, Efiuente tratado:

MEflyente tratado — McComplejo + MEgflyente t my,o,
MEfuente tratado = (370,75 + 9 694,05 + 82,22)kg

kg
MEfyente tratado = 10 147,02 m

Para los calculos posteriores, se considerd que el efluente posterior a la etapa de
reaccion alcanza un valor de pH de 6,79. Este valor se determind mediante la
medicion del pH del efluente en el Laboratorio del Acelerador de Electrones del
Departamento de Ciencias Nucleares de la Escuela Politécnica Nacional una vez

finalizada la reaccién.

AI1.3. BALANCE DE MASA EN LA ETAPA DE COAGULACION

La Figura AlL5 presenta el esquema del balance de masa de la etapa de

coagulacion.

M Sol NaOH

m
M Efiuente tratado (pH 6,79) Efluente pH (12.00)

Figura ALS. Esquema del balance de masa de la etapa de coagulacion
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En la etapa de coagulacion se adiciona una solucion de NaOH 1 M para llevar el
pH de efluente de 6,79 a 12,00. El incremento del pH del efluente permite
desestabilizar del ion Fe3* que se forma posterior a la etapa de reaccion producto

de la oxidacién del ion Fe?*,

Solucion de NaOH 1 M, msol NaoH:

La masa de la solucién de NaOH que se adiciona a la etapa de coagulacién incluye
la cantidad de NaOH que reacciona estequiométricamente con las especies del
EDTA para elevar el pH del efluente de 6,79 a 12,00 y la cantidad de NaOH que
reacciona con el ion férrico (Fe3*) para formar Fe(OH)s (Coso, 2004, p. 361),
compuesto soélido que posteriormente se separa en el proceso de sedimentacion.

Por tanto, se calcularon dos contribuciones de NaOH.

a) Masa de la solucion de NaOH necesario para elevar el pH del efluente de 6,79
a 12,00

A partir de la construccion de las curvas de concentracion de equilibrio relativa (a)
presente en la Figura Al.2, se identifico el valor de pH en los cuatro puntos de
equivalencia del EDTA, estos valores son: 2,40 para el primer punto de
equivalencia; 4,42 para el segundo punto de equivalencia; 8,21 para el tercer punto
de equivalencia y 12,60 para el cuarto punto de equivalencia, ademas se identifico
que a valores de pH mayores a 6,79 las especies que se encuentran en disolucién
son: H2Y?, HY? y Y4,

Para determinar el numero de moles de las especies a valor de pH de 6,79y 12,00

se realizé un calculo similar al descrito en la Subseccion Al.1.1.

Si el valor de pH es 6,79

Las concentraciones de equilibrio relativas para las especies H2Y%, HY® y Y4 (a2,

03y 04) son:
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oy = 0,19
a; = 0,81
oy = 0

Por lo tanto el nimero de moles de las especies H2Y?, HY3 y Y4 son:

Ny, y2- = 0,19 x 60,46 mol = 11,49 mol
nygy3- = 0,81 X 60,46mol = 48,97 mol

ny‘l-— == 0 mOl

Si el valor de pH es 12,00

Las concentraciones de equilibrio relativas para las especies H2Y?, HY? y Y# (a2,

03y 04) son:

a, =0
a; = 0,02
a, = 0,98

Por lo tanto el nimero de moles de las especies H2Y?, HY3 y Y4 son:

ny,y2- = 0 mol
ngy3- = 0,02 x 60,46 mol = 1,21 mol
nys+- = 0,98 X 60,46 mol = 59,25 mol

Una vez que se determinaron las moles de las especies de EDTA presentes a los
valores de pH de 6,79 y 12,00, se plantearon las reacciones quimicas entre las
especies del EDTA y el NaOH. Esto permitio el calculo del numero de moles de

NaOH necesarias para elevar el pH hasta 12,00.

Las reacciones entre las especies de EDTA y el NaOH se presentan a través de

las Ecuaciones Al. 16y Al.17.
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H,Y?~ 4+ 2 OH" - Y* + 2 H,0 [Al.16]
HY3~ + OH™ - Y* + H,0 [AL17]
—(1149 1H,y2- x 2MOLOH™ 807 — 121) x 1m°10H_>
fINaon = | £4,%7 MOt 1 mol H,Y?2- ’ ’ 1 mol HY3~
o 1 mol NaOH _ 7074 l
Tmolon- /%Mo

A partir del calculo del numero de moles de NaOH se determind la masa de la
solucién de NaOH 1 M que se debe adicionar para llevar el pH del efluente a 12,00.
La densidad de la soluciéon de NaOH a 18 °C es 1 043,3 kg/m3 (Perry, 2001,
p. 2-112).

1L 1m3 kg

— 70,74 mol NaOH x x x 10433 —2
M Sol NaOH motia 1 mol NaOH 1000 L m?

m g0 Naon = 73,80 kg

b) Masa de la solucion de NaOH, que reacciona con el ion férrico (Fe®*):

Para determinar la cantidad de NaOH que reacciona con el Fe3*, se considero que
la totalidad del idn ferroso (Fe?*) que se adiciona como parte del complejo se

transforma a ion férrico (Fe®*) por lo tanto:
Npe3+ = Npg2+ = 60,46 mol

La ecuacién quimica de formacion de hidroxido férrico (Fe(OH)s) se presenta en la

Ecuacion Al.18.
Fe3* + 30H™ - Fe(OH); [AL.18]

3mol OH™ 1 mol NaOH

= 60,46 ] Fe3* x X
"'NaOH motte 1mol Fe3+ 1 mol OH~

Nnaop = 181,38 mol
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A partir del numero de moles de NaOH se determiné la masa de la solucion de
NaOH 1 M que debe adicionarse para precipitar el Fe 3*. La densidad de la solucién
de NaOH a 18 °C es de 1 043,30 kg/m?3 (Perry, 2001, p. 2-112).

kg 1m3

m g1 naon = 181,38 mol NaOH X x 1 043,BF X 10001

1 mol NaOH
m 5o Naoy = 189,23 kg

Una vez que se determind la masa de la solucién de NaOH para llevar el pH de
6,79 a 12,00, y la masa de la solucién de NaOH para precipitar el Fe3*, se calculd
la masa total de la soluciéon de NaOH que debe alimentarse en la etapa de
coagulacion.

kg

kg
Mgy naon = (73,80 + 189,23)E = 263,03 e

Para el tratamiento del efluente la masa de la solucion de NaOH 1 M (263,03 kg)
se adiciona a los dos reactores ubicados en la etapa de reaccién (131,51 kg de la

solucion, NaOH 1 M por reactor).
Efluente que se descarga de la etapa de coagulacion, m Efiuente pH 12:

La masa de efluente que se descarga a la etapa de coagulacidon (m Efiente pH 12) S€
determiné mediante la suma de la masa del efluente tratado y la masa de la solucién
de NaOH.

MEflyente pH 12 = MEfluente tratado + Mgo1 NaoH

MEflyente pH 12 = (10 147,02 + 263,03) kg

kg
MEflyente pH 12 = 10 410,05 E

La masa del efluente a pH 12,00 se descarga de los dos reactores ubicados para
la etapa de reaccién y coagulacion (5 205,02 kg de efluente por reactor) a la etapa

de sedimentacion.



152

Al1.4. BALANCE DE MASA EN LA ETAPA DE SEDIMENTACION

La Figura AlL6 representa el esquema del balance de masa de la etapa de

sedimentacion.

M Efiuente (bH 12.00) M Efiente clarificado

m Lodo

Figura Al.6. Esquema del balance de masa de la etapa de sedimentacion
Lodo sedimentado, m Lodo:

Para determinar la masa de los lodos de sedimentacion, se considero que el lodo
esta constituido Unicamente por hidréxido férrico (Fe(OH)s) y un porcentaje de
humedad del 95 % (en base humeda). Este porcentaje esta dentro rango del
porcentaje de humedad para lodos quimicos, entre 75 a 99 % (Perry, 1999, p. 25-
109).

La masa de hidréxido férrico (Fe(OH)s) se determin6 estequiometricamente,
mediante la Ecuacion Al.18 presente en la Subseccion Al.1.3. Para este calculo se
consideroé que todo el ion Fe?* que se adiciona como parte del complejo evoluciona

a Fe®* posterior a la reaccion Fenton modificado.

Fe3* + 30H™ — Fe(OH),4
Npe3+ = Npg2+ = 60,46 mol

1 molFe(OH); o 106,86 g Fe(OH); y 1kg
1mol Fe3* 1 mol Fe(OH)4 1 000g

Mge(on), = 60,46 mol Fe3* x

m Fe(OH)3 = 6,4’6 kg

La cantidad de agua que contiene el lodo a un porcentaje de humedad del 95 %

(en base humeda) es:
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Magua x 100

H% =
mseca magua
H% X Mgeey 95 X 6,46 kg

- - — 122,74k
Magua = 700 _Ho, 100 — 95 J

Por tanto la masa de lodo es:

Mpodo = Mpodoseco T Magua
Mpodoseco = M Fe(OH);3
Myoq0 = (6,46 + 122,74) kg

kg
My 40 = 129,20 m

Efluente cIarificado, M Efluente clarificado-

La masa del efluente clarificado, resulta de la diferencia entre la masa de lodo
sedimentado respecto a la masa de efluente que se alimenta a la etapa de

sedimentacion.

M Eflyente clarificado = MEfluente (pH12) — Myodo
M Efyente clarificado = (10 410,05 — 129,20) kg

kg
M Efjyente clarificado = 10 280, 85 m

AL1.5. BALANCE DE MASA EN LA ETAPA NEUTRALIZACION

La Figura Al.7 representa el esquema del balance de la etapa de neutralizacién del

efluente.

M H2SO04

m Efluente de descargas

m Efluente clarificado

Figura AL7. Esquema del balance de masa de la etapa de neutralizacién



154

Solucion de H2SO4 al 98 % p/p, M sol Hzs04:

Para la neutralizacion del efluente y cumplir con los limites maximos permisible en
cuanto a pH (valor de pH entre 6 y 9), dictados por la normativa ambiental vigente
para la descargas de efluentes a cuerpos de agua dulce (Ministerio del Ambiente,

2015a, p. 22), se adiciona H2SO4 al 98 % p/p en la etapa de neutralizacién.

La masa de H2SOs4 que debe adicionarse en la etapa de neutralizacion se
determind mediante la reaccién quimica entre el H2SO4 y las especies del EDTA.
Para esto se consideraron las especies del EDTA presentes a los valores de pH
de 12,00 y 7,00.

El numero de moles de las especies presentes a valor de pH de 12,00 y 7,00 se

determinaron acorde al procedimiento descrito en la Subseccién Al.1.1.

Si el valor de pH es 7,00

ny,y = 0 mol

ny,y- = 0 mol
Ny,y2- = 0,13 x 60,46 mol = 7,86 mol
nyys- = 0,87 X 60,46 mol = 52,60 mol

ny+- = 0 mol

Si el valor de pH es 12,00
ny,y = 0 mol
Ny,y- = 0 mol
Ny,yz- = 0 mol
nyys- = 0,02 X 60,46 mol = 1,21 mol
ny+- = 0,98 X 60,46 mol = 59,25 mol

Una vez que el numero de moles de las especies de EDTA fue determinado a

ambos valores de pH, se plantearon las reacciones quimicas entre las especies
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del EDTA y el H2SO4 para el calculo del numero de moles de H2SOas. Las
reacciones quimicas entre las especies del EDTA y el H2SO4 se presentan en las
Ecuaciones Al.19 y Al.20.

Y*~ + H,S0, —» H,Y?™ + S0,%~ [Al.19]

2Y*~ 4+ H,S0, - 2HY3™ + S0,*~ [A1.20]

1 mol H,SO,

1 mol H,S0,
1 mol H,Y?~

— 3_
+ (52,60 — 1,21)mol HY™™ X ——— e

nH2504 = 7,86 mol HZYZ_ X

nsto4 = 33,56 mol H2804

A partir del numero de moles de H2SO4 se determind la masa de la solucion
concentrada de acido sulfurico al 98 % p/p (18,4 M). La densidad del H2SO4 es
1,836 g /cm? (Perry, 2001, p. 2-115).

1 g 1000cm® 1kg
m g0l 1,50, = 33,56 mol H,S0, X m X 1,836cm3 X 1L X 1000 g
kg
m go1 4,50, = 3,35 Tote

Efluente de descarga m Efiuente de descarga:

La masa del efluente de descarga corresponde a la suma de la masa del efluente

clarificado y a la masa de acido sulfurico.

M Efluente de descarga — M Efluente clarificado + Mgy H,SO04

M Efluente de descarga = (10 280,85 + 3,35) kg

kg
M Eflyente de descarga — 10 284,20 E

Adicionalmente se determind la concentracion de sulfatos (SO4%) en el efluente de

descarga.
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Concentracion de sulfatos (SO4%) en el efluente de descarga

La concentracion de SO4? en el efluente de descarga es la suma de los aportes de
este ion por parte del sulfato ferroso (FeSO4) y del acido sulfurico (H2SO4) que se
adicionan para el tratamiento del efluente. De acuerdo a la normativa ambiental
vigente para descarga de efluentes a cuerpos de agua dulce, el limite maximo
permisible de SO4?" es 1 000 mg/L (Ministerio del Ambiente, 2015a, p. 22).

a) Sulfato a partir de la adicion de FeS04.7H20

= 16,81 kg FeSO, - 7H o><1000g>< 1 mol leolSO4‘2
m o -2 = 16,81 kg FeS0, - 7H, 1kg =~ 278,02 g Fe,SO,.7H,0 1mol
96 g S0,
1 mol

m 804—2 = 5 804’,47 g

b) Sulfato a partir de la adicion de H2SO4

1molS0,2 96 gS0,™2

_» = 33,56 mol H,S0, X X
m o2 O 2> ol H,50, ~ 1 mol SO, 2

=3221,76¢

La concentracion de sulfatos en el efluente se determind mediante la Ecuacion
Al.21.

[50,72] = 220~ [A.21]

Donde:
[SO42]: concentracién de sulfatos (mg/L)
m so«2: masa de sulfatos (mg)

V: volumen del efluente de descarga (L)

Se considerd la densidad del efluente de descarga de 997,33 kg/m3.
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(5801,47 +3221,76) g 1000 mg

Im’ __1000L" 1g
997,33kg X 1m?

[504_2] =

10 284,20 kg X

[S0,72] = 875,05 %

AL2. SISTEMA DE RECUPERACION DE BIOGAS

AL2.1 PRODUCCION DIARIA DE BIOGAS

La produccidén diaria de biogas se estimé a partir de la relacion tedrica de
produccion de metano por kilogramo de DQO removida, 0,38 m3® CHs/kg DOQ
removida. Esta relacion se aplica bajo condiciones normales de presion y

temperatura (0 °C y 1 atm) (Nogués et al., 2010, p. 296).

La remocion promedio de la DQO en el proceso de digestion anaerobia es
900,55 mg DOQ/L y con base al flujo (caudal) del efluente a través del reactor
biolégico anaerobio (0,90 L/s), proporcionado por la EPMAPS en sus informes de
caracterizacion, se determiné la carga de DQO removida por hora:

La carga de DQO removida es:

lg 1kg 36005 _ kg DQO
1000mg 1000g~ 1h 7

mg L
DQO = 900'55T X 0,90; X

Por lo tanto el volumen de metano por hora que se genera a condiciones normales

es:
Vey, = 0,38 m? X 2,92 kg DQO
CHe = 2" kgDQO " h
m3
VCH4=1,11T

En la Tabla Al.3 se presenta la composicion tedrica del biogas para el calculo de la

produccion diaria de biogas a partir del proceso de digestion anaerobia.
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Tabla AIL.3. Composicion del biogés

Compuesto Composicion % v/v
CH4 60,00
CO; 38,14
Vapor de agua 1,80
H.S 0,06
Total 100,00

(Mogemex, 2017, p. 1)

Por lo tanto la produccidn diaria de biogas es:

\V/ —111mg><100><2‘”1—4440m3
biogis = &= " 60 T 1dia dia

Este volumen, se estim6 a condiciones normales de presion y temperatura (0 °C y
1 atm), sin embargo en funcion a las condiciones ambientales en el sector de Ubillus
(18 °C y 0,72 atm), el volumen de biogas se corrigio a partir de la multiplicacién del
valor calculado por la relacion entre la presion de referencia (1 atm) y la presion de

operacion (presion ambiental en el sector de Ubillus).

Voo = aaqpTh LA _ om0
biogds = #5427 0,72atm dia

A partir del volumen diario de produccion de biogas se determind la tasa de
produccién por hora.

61,67 m3® 1dia m?3
=256 —

Vibiogss =~ 30— X 77, h

La densidad del biogas para el posterior calculo de la masa, se determiné mediante
la Ecuacién Al.22 a las condiciones ambientales del sector de Ubillus (0,72 atm y
18 °C).
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PXV=ZXnXxRxT [Al.22]
Donde:

P: presion (atm)

V: volumen (L)

Z factor de compresibilidad

n: numero de moles (mol)
R: constante universal de los gases (0,081 atm L/mol K)
T: temperatura (K)

Al reordenar la Ecuacion Al.22 la expresion para el calculo de la densidad es la
Ecuacion Al.23.

_ PxPy

" ZXRXT [Al.23]
Donde:
p: densidad (g/L)
P: presion (atm)

PM:  masa molecular (g/mol)

Z factor de compresibilidad
R: constante universal de los gases (0,082 atm L/mol K)
T: temperatura (K)

La masa molecular del biogas para el calculo de la densidad es 26,73 g/mol, este

valor se determind mediante la Ecuacion Al.24.

PM mezcla = Zin=1 Py X yi [A|24]

Donde:

Pmmezaa: masa molecular de la mezcla (g/mol)
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Pwi: masa molecular del compuesto (i=1, 2, 3, n)
yi: fraccién molar (i=1, 2, 3, n)

Para el calculo de la densidad se consider6é el comportamiento ideal del biogas
(Z=1). Segun Moran y Shapiro (2004), el factor de compresibilidad (Z) tiende a 1
cuando la presion tiende a cero a temperatura constante (p. 114). En la Figura Al.8
se muestra la tendencia del valor de Z a la unidad, bajo las condiciones antes

descritas.

0.5

1 1 ]
0 106 2011

primtm)

Figura AVIL.8. Variacion del factor de compresibilidad con la presion a temperatura

constante para el hidrogeno
(Moran y Shapiro, 2004, p. 115)

La Ecuacién Al.23 se reemplazé en la Ecuacion Al.25 para determinar la masa de

biogas.

m=pxV [AI.25]
Donde:

m: masa (kg)

p: densidad (kg/m?)

V: volumen (m3)
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Por lo tanto la Ecuacion Al.23 para el calculo de la masa de biogas se define como
la Ecuacion Al.26:

PxP
m=—x
ZXRXT

X V [Al.26]

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion Al.26, la masa se biogas
es:

g _lkg
0,72 atm X 26,73 ol X 1000 g m3
m= atm L 1m3 % 6157@
1x 0,082 mo]KX1000LX291K
k
m = 49,73 -2
dia

A partir de la produccion diaria de biogas, se realiz6 el calculo de la composicidon
masica del biogas (CH4, CO2, vapor de agua y H2S) en funcién a la composicion
tedrica del biogas presente en la Tabla Al.3.

Composicion molar y masica del biogas

Base de calculo, 1 dia.

Produccion diaria de biogas de 61,67 m®/dia.

Calculo del numero de moles y masa de CHa:

Vey, = 61,67 m3 X 2o = 37,00 m?
CH, = LA A0 — 200 M

El calculo del nimero de moles de CH4 se realizé6 mediante la Ecuaciéon Al.22.

_ PxV
NCHy = 7 RX T
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1000L

1m® _ 4 116,42 mol
x 291 K

0,72 atm x 37,00 m3 x

fen, = L X atm
1x0,082 mol X K

La masa molecular del CH4 es 16 g/mol.

16 g CH, y 1kg
1molCH, 1000g

n’lCH4 = 17,86 kg

mey, = 1 116,42 mol CH, X

En la Tabla Al.4 se presenta la composicidn masica y molar del biogas a 18 °C y

0,72 atm (condiciones ambientales del sector de Ubillus).

Tabla Al.4. Composicion del biogés a condiciones de 18 °C y 0,72 atm

Moles PM Masa
Composicion % p/p % viv
(mol/dia) (g/mol) (kg/dia)
CH4 1116,42 16,00 17,86 3591 60,00
CO; 709,67 44,00 31,23 62,80 38,14
Vapor de agua 33,49 18,00 0,60 1,20 1,80
H,S 1,12 34,00 0,04 0,08 0,06
Total 1 860,70 26,73 49,73 100,00 100,00

De acuerdo a los datos que se reportan en la Tabla Al.4 se determind la
concentracion de acido sulfhidrico (H2S) y la humedad absoluta del biogas antes

del ingreso a la etapa de purificacion y condensacion.

La concentracion de HzS en el biogas se calculé mediante la Ecuacion Al.27.

_ m H;S
CHaS = Y hiogis [A.27]

Donde:



Chzs:  concentracion de Hz2S (ppm)
mHzs:  masa de Hz2S (mg)

Vbiogas: volumen de biogas (m?3)
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De acuerdo al calculo previo se conoce la produccién diaria de biogas de

61,67 m3/dia. Por lo tanto la concentracion de H2S es:

1000g 1000 mg
0,04 kg x Tkg X g

Chps = 61,67 m3
Ch,s = 648,61 ppm

La humedad absoluta del biogas se determiné mediante la Ecuacién Al.28.

Y = PMv Pv
PMg P-Pv
Donde:

Y: humedad absoluta (kg de H20/kg de biogas)
Pmv:  masa molecular del vapor (g/mol)

Pmg:  masa molecular del gas (g/mol)

Pv: presion parcial de vapor (bar)

P: presion de operacién (bar)

La presion parcial del vapor se determind mediante la Ecuacion Al.29.

P, =P Xy;

Donde:

P: presiéon de operacion (bar)
Pv: presion parcial de vapor (bar)

Yi: fraccion molar

[Al.28]

[A1.29]
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Para determinar la Pv se conoce la presion de operacion de 0,72 atm y la fraccion
molar del 1,80 % con base a los datos presentes en la Tabla Al .4.

1,80
100
P, = 0,013 atm

P, = 0,72 atm X

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion Al.28 la humedad

absoluta del biogas es:

18 0,013 atm
= 26,73 70,72 atm — 0,013 atm
kg de H,0
kg de biogas seco

Y

Y =10,012

AL2.2. BALANCE DE MASA EN LA ETAPA DE PURIFICACION

Para determinar la cantidad de acido sulfhidrico (H2S) que se remueve en la etapa
de purificacion mediante el método de adsorcidon seca sobre el 6xido de hierro
(Fe203), se considero la remocion del 85 % del Hz2S presente y la relacion entre el
adsorbente (Fe20s3) y el adsorbato (H2S) de 0,56 kg H2S/kg Fe203 (Abatzoglou y
Boivin, 2009, p. 46).

En la Tabla Al.4 se presenta la masa de H2S con la que ingresa el biogas a la etapa

purificacion. Este valor es:

kg H,S
dia

m H,S = 0,04

Por lo tanto la masa de H2S que se remueve es:

M y,s removido = M H,s X 0,85

kg kg
M H,S removido = 0,04 E x 0,85 = 0,034 E
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Por lo tanto se estima que la masa de H2S en la corriente de biogas posterior al

proceso de purificacion es:

kg
m H,S — (0,04 - 0,034‘) E

kg
m H,S = 0,006 E

En la Tabla Al.5 se presenta la composicién masica y molar del biogas posterior a

la etapa de purificacion.

Tabla ALS. Composicion de biogas posterior a la etapa de purificacion a condiciones de
18 °Cy 0,72 atm

L Moles Masa . .
Composicion (mol/dia) PM (g/mol) (kg/dia) %o p/p % VIV
CH4 1116,42 16,00 17,86 35,94 60,03
CO; 709,67 44,00 31,23 62,83 38,16
Vapor de agua 33,49 18,00 0,60 1,20 1,80
H>S 0,18 34,00 0,006 0,01 0,01
Total 1 859,76 49,70 100,00 100,00

De acuerdo a los datos que se reportan en la Tabla Al5 se determind la
concentracion de acido sulfhidrico (H2S). Para determinar este valor se realizo el
calculo previo del volumen de biogas a 18 °C y 0,72 atm (condiciones ambientales

del sector de Ubillus) mediante la Ecuacion Al.22.

1 x 1 859,76 mol biogas x 0,082 221 » 291 K

Voo o= mol K
biogds ™ 0,72 atm

V biogss = 61 635,54 L = 61,63 m?

Al sustituir los valores correspondientes en la Ecuacion Al.27 la concentracion de
H2S es:
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1000g _ 1000 mg
0,006 kg X~ X —7

Chps = 61,63 m3

CHZS = 97,36 ppm

Segun FAO (2011), concentraciones de H2S menores a 100 ppm en el biogas

permiten evitar dafos por corrosion en los equipos de cogeneracion de energia
(p. 56).

AL2.3. BALANCE DE MASA EN LA ETAPA DE CONDENSACION

Para evitar la formacion del condensado en las etapas de almacenamiento y
generacion de energia, se condensa el vapor de agua que compone parte del
biogas mediante un enfriamiento a presion constante, hasta alcanzar una humedad
relativa (Yr) por debajo al 60 % (Nogués et al., 2010, p. 291).

Calculo de la masa de condensado

La masa de condensado se determino bajo la suposicion que el 40 % del vapor de

agua condensa para alcanzar una Y inferior al 60 % al enfriar el biogas.

La masa de condensado se determind mediante el calculo de la humedad molar
(Ym) del biogas a partir de Ecuacion Al.30

__Pv
Yo = [A1.30]
Donde:
Ym: humedad molar (mol H20/mol biogas)
Pv: presion parcial de vapor (bar)

P: presion de operacién (bar)
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La presion parcial del vapor (Pv) se determiné mediante la Ecuacion Al.28. Para
este calculo la presion de operacién a la que ingresa el biogas a la etapa de
condensacion es 0,75 bar y la fraccidon molar es de agua en el biogas es 0,18 %,

de acuerdo a los datos que se reportan en la Tabla Al.5.

Py = 0,75 bar x 0,018
Py = 0,014 bar

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion Al.30 se determind la

humedad molar inicial del biogas (Ym).

0,014 bar mol H,0

Y, = =0,019 ——
™ (0,750 — 0,014) atm mol biogas

Si el 40 % del vapor de agua condensa, la humedad molar resultante es:

v, = 00192020 0 040)
™ 7" mol biogas ’
, mol H,0
Y, = 0,011

mol biogas
Por lo tanto, el numero de moles de agua que condensan por mol de biogas es:

mol H,0

Y, —Y, = 19 -0,011) ————
m ~ Ym = (0,019 -0,0 )molbiogés

Y. —Y. =80 x 103 ol H20
moom e mol biogas

A partir de esta relacion se determiné la masa de condensado. En la Tabla Al.5 se
presenta el numero de moles de biogas posterior a la etapa de purificacion de
1 859,76 mol.

mol H,0

= 1 -3
Ny,0 = 8,0 X 10 mol biogas

X 1 859,76 mol biogas
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ny,o = 14,88 mol H,0

La masa molecular del agua es 18 g/mol.

my,o = 14,88 mol H,0 X TmolH,0 = 267,84 g H,0
g H,0 kg H,0
=2 4 = 0,27 -
my,o = 267,8 Ta 1ia

Posterior a la condensacion del vapor de agua por enfriamiento a presion constante,
el biogas queda saturado con una humedad molar de 0,011 mol H20/mol biogas,

a esta condicion la Ecuacién Al.30 se define como:

__
P-P;

Yin

Donde la Pv* es la presiéon de vapor a la temperatura de saturacion después del
enfriamiento. Para determinar la temperatura de saturacion, se empled la ecuacién

de Antoine, previo al calculo de Pv*.

. YyuxP
Voo1+4Y,
pe _ 0011 %075
Yoo 140011
P; = 8,16 X 1073 bar = 0,82 kPa

La ecuacion de Antoine se representa mediante la Ecuacion Al.31.

log(P;) = A—— [Al.31]

Donde:

Pv*: presion de vapor a la temperatura de saturacion (bar)

T: temperatura de saturacion (°C)
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Las constantes A, B y C dependen de cada compuesto. Para el agua son (Poling
et al., 2001, p. 760)

A =511564 ;

B=1687537 ;

C=230,170

Al reordenar la Ecuacion Al.31 la temperatura de saturacion es:

T =

B

" log(P) —A

1 687,537

C

" log (8,16 X 1073) — 5,11564

T =4,08°C

— 230,170

La masa de biogas posterior a la etapa de condensacion es:

Mypjogas seco = Mbiogss — MH,0

Mypjogss seco = (49,70 —0,27) kg

mbiogés seco

kg

=49,43 —

dia

En la Tabla Al.6 se reporta la composicion del biogas posterior al proceso de

condensacion.

Tabla AIL.6. Composicion del biogas, posterior al proceso de condensacion

C L Moles PM (g/mol) Masa % v/ v v/
omposicion g/mo o p/p o VIV
P (mol/dia) (kg/dia)
CH., 1116,42 16,00 17,86 36,13 60,52
CO, 709,67 44,00 31,23 63,18 38,47
Vapor de agua 18,33 18,00 0,33 0,66 0,99
H,S 0,18 34,00 0,006 0,01 0,01
Total 1 844,60 49,43 100,00 100,00
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De acuerdo a los datos que se reportan en la Tabla Al.6 se determind la
concentracion de acido sulfhidrico (H2S). Para determinar este valor se realizo el
calculo previo del volumen de biogas a 18 °C y 0,72 atm (condiciones ambientales

del sector de Ubillus) mediante la Ecuacion Al.22.

L atm
mol K

1 x 1 844,60 mol biogas x 0,082
Vbiogss = 0,72 atm
Vpiogas = 61133,12L = 61,13 m?3

Al sustituir los valores correspondientes en la Ecuacion Al.27 la concentracion de
H2S es:

1000g 1000 mg
0,006 kg x Tkg X g

Chps = 61,13 m3
Ch,s = 98,15 ppm

Segun FAO (2011), concentraciones de H2S menores a 100 ppm en el biogas

permiten evitar dafios por corrosion en los equipos de cogeneracion de energia
(p. 56).

El biogas posterior a la etapa de condensacion ingresa a la etapa de
almacenamiento. En esta etapa el biogas se almacena a la temperatura ambiente
del sector de Ubillus (18 °C) y a 50 mbarg.

La presion absoluta a la que se almacena el biogas es:

P = 50 mbar X ——or 1 0,72 atm x 2o 22!
— A T 000 mbar S T T atm

P, = 0,78 bar = 78,02 kPa

A las condiciones de almacenamiento (18 °C y a 50 mbarg) se determiné la

humedad relativa y la humedad absoluta del biogas.
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La humedad relativa del biogas se determiné mediante la Ecuacion Al.32.

Y. =2 x 100 % [A1.32]

_P:‘,

Yr: humedad relativa (%)
Pv: presion parcial de vapor (bar)

Pv: presion de vapor a la temperatura de saturacion (bar)

La presién parcial del vapor (Pv) se determiné mediante la Ecuacion Al.29, a partir
de la fraccién molar del vapor de agua en el biogas presente en la Tabla Al.6 y la

presion de operacion de 0,78 bar.

)

P, =078 x -

= 7,72 X 1073 bar

La presion de vapor a la temperatura de saturacion (18 °C) es 0,02064 bar. Al

sustituir los valores correspondientes en la Ecuacidon Al.32 la humedad relativa es:

v - 7,72 % 1073 barr
" 0,02064 bar

Y, = 37,40 %

100

La Yr del 37,40 % permite evitar formacion de condensado en las tuberias y evitar

danos por corrosion en equipos y accesorios (Nogués et al., 2010, p. 291).

La humedad absoluta (Y) se determiné mediante la Ecuacion Al.28. Para el calculo
de Y la masa molecular del biogas es 26,79 g/mol, este valor se determiné mediante

la Ecuacion Al.24, con base a la composicion del biogas presente en la Tabla Al.6.

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion Al.28 la humedad

absoluta es:
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v 18 y 7,72 x 1073 bar
"~ 26,79 0,78 bar — 7,72 x 1073 bar
kg de H,0

Y=672%x1073
kg de biogas seco

AL2.4. CONCENTRACION DE DIOXIDO DE AZUFRE EN LOS GASES DE
COMBUSTION
El diéxido de azufre (SOz2), es un gas corrosivo, nocivo para la salud y un importante
contaminante atmosférico (Castells, 2012a, p. 888). De acuerdo a la normativa
ambiental vigente el LMP de emision de SOz2 al aire es 1 500 mg/m? de gas, para
fuentes fijas de combustion, medido a condiciones normales de presion vy
temperatura (0 °C y 1 atm) (Ministerio del Ambiente, 2003, p. 399).
Calculo de la masa de los gases de combustion
En la Tabla Al.6 se presenta el numero de moles de CH4 y de H2S para el calculo
de la masa de los gases de combustion.
Base de calculo 1 dia.

a) Combustién del metano (CH4)
La reaccion de combustion del CH4 se presenta mediante la Ecuaciones Al.33.

CHy () + 202 (g = €02 (g + 2H;0(g [A1.33]

El numero de moles de CH4 para el calculo de los gases de combustion es

1 116,42 mol de acuerdo a los datos que se reportan en la Tabla Al.6.

A partir de la combustion del CH4 se genera:

1 mol CO,
=1116,42 mol

Nco, = 1116,42 mol CH4 X m
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44 g CO, 1kg

= 1116,42 mol CO, x x — 4912k
fco, o2 T mol CO, ~ 1000 g &
— 1116,42 mol CH, x 2P 20 _ oo 84 mol
fH,0 = e MmOt 2 ol CH, O MO
— 223284 mol H,0 x —08H20 1K8 _ 0oy
MH,0 = OO 2 T Mol H,0 - 1000g B
111642 mol CH, x 2102 _ 520 84 mol
fo, = xe MO 27 mol CH, /O% MO
3250, 1lkg
mp, = 2 232,84mol O, X X =71,45kg

1molO, 1000g
b) Combustion del H2S
La reaccion de combustion del H2S presenta mediante la Ecuaciones Al.34.
2H,S () + 303 (o) = 250, () + 2H,0 (g [Al.34]
El numero de moles de H2S para el calculo de los gases de combustién es

0,18 mol de acuerdo a los datos que se reportan en la Tabla Al.6.

A partir de la combustion del Hz2S se genera:

2 mol SO,
Ngo, = 0,18 mol HZS X m = 0,18 mol
2
— 0,18 mol S0, x 8502 1k _ 0
Mso, = B A8 MO X ols0, - 1000g 8
2 mol H,0
Ny,0 = 0,18 mol HZS X m = 0,18 mol
2
_ 018 mol H0 x 08120 K8 oo 10k
;0 = 528 MOt = T ol H,0 ~ 1000g &
3 mol O,
ng, = 0,18 mol H,S X ol TS 0,27 mol
2
32g0 1k
mo, = 0,27 mol 0 X ———2 & _864x10%kg

X
1molO, 1000g
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A partir del calculo realizado para determinar el numero de moles y la masa de los
gases generados por la combustién de CHs y H2S, se determiné la composicion del

gas de combustién que se genera por la quema de biogas.
Masa de CO2

La masa de CO:2 en el gas de combustion incluye la cantidad de CO2 que compone
parte del biogas y la cantidad de CO2 que se genera por la combustién del CHs. En
la Tabla Al.6 se presenta el numero de moles y la masa de CO2 que compone parte

del biogas.

mcoz = mcoz biogas + mCOZ Rx CHy4

mco, = (31,23 + 49,12) kg = 80,35 kg
Masa de vapor de agua

La masa de vapor de agua en el gas de combustién incluye la cantidad de vapor de
agua que compone parte del biogas y la cantidad de vapor de agua que se genera
por la combustién del CH4 y H2S. De acuerdo a los datos que se reportan en la
Tabla Al.6 el numero de moles y masa del vapor de agua en el biogas es 18,33 mol
y 0,33 kg.

NH,0 = MH, 040445 + MH,0ryx cH, + MH,0ryx Hys
my,o = (0,33 + 40,19 + 3,24 x 1073) kgl
mHZO = 4‘0,52 kg

Masa de oxigeno
La masa de Oz en el gas de combustién incluye la cantidad de O2 que reacciona

con el CHs y el H2S. Se considerd un exceso de oxigeno del 5 % para alcanzar una

combustion completa (Sanchez, 2007, pp. 423-424).
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mg, = (71,45 + 8,64 x 107%) kg x 1,05
mo, = 75,03 kg

Masa de nitrégeno

La masa de N2 en los gases de combustidén, corresponde a la cantidad de N2

asociada a la masa de O2 que se suministra como parte del aire para la combustion

del CHs y el H2S.

1000g y 1molO, 0,79 molN, y
1 kg 32gN, 0,21 mol O,

my, = 246,97 kg

28¢gN 1k
gzx g

= 75,03 kg 0, x
N, &2 TmolN, ~ 1000g

En la Tabla Al.7 se presenta la composicion del gas de combustion que se genera

a partir de la quema de biogas.

Tabla AIL7. Composicion de los gases de combustion

Masa PM
Compuestos Moles (mol) vIv % p/p %
(kg/dia) (g/mol)
CO; 80,35 44 1 826,14 11,98 18,14
0, 75,03 32 2 344,69 15,38 16,94
H,O 40,52 18 2251,11 14,77 9,15
SO, 0,01 64 0,16 1,05x10° | 2,26x107
N2 246,97 28 8 820,36 57,87 55,77
Total 517,92 1524245 100,00 100,00

El volumen de los gases de combustion (Vgc) a condiciones normales (0°C y 1 atm)
se determiné mediante la Ecuacion Al.22. Para este calculo se considerd el
comportamiento ideal del gas. Segun Moran y Shapiro (2004), el factor de

compresibilidad (Z) tiende a 1 cuando la presion tiende a cero a temperatura

constante (p. 114).
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L atm
B 1 x 15 242,45 mol gc x 0,082 ol K X 273 K 1 m3

- X
&8¢ 1 atm 1000 L
Vg = 341,22 m?

\'

La concentracion de SOz es:

1000g _ 1000 mg

i =0,01 kg x Tke X~ 1g
502 341,22 m3
mg
Csoz = 29,315

Este valor esta dentro del LMP de 1 500 mg de SO2/m? de gas para la emision de
gases al aire desde fuentes fijas de combustion, medido a condiciones normales de

presion y temperatura, (Ministerio del Ambiente, 2003, p. 399).
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ANEXO II

BALANCE DE ENERGIA

All1l. BALANCE DE ENERGIA EN EL SISTEMA
COMPLEMENTARIO DE TRATAMIENTO DE AGUAS
RESIDUALES (FENTON MODIFICADO CON EDTA)

Durante el proceso complementario de tratamiento de aguas residuales, se
considerd posible el incremento de la temperatura del efluente en la etapa de

reaccion y en la etapa de neutralizacion.

En la etapa de reaccion la variacion de la temperatura se produce por efecto de la
descomposicién del H202 que se adiciona para la reaccion Fenton modificado. Sin
embargo esta variacién se consideré despreciable de acuerdo a los siguientes

criterios:

a) La presencia de agentes quelantes en la reaccién Fenton modificado, aumenta
la estabilidad del H202y retarda la formacién de radicales hidroxilo reactivos
(Escolastico y Pérez, 2011, p. 80), aspecto que repercute en la estabilidad de
la temperatura de la reaccion, a diferencia de la violenta descomposicion del
H202 en el proceso Fenton tradicional, que involucra un incremento de la
temperatura, producto de la naturaleza exotérmica de la reaccién de

descomposicion del H20:.

b) El incremento de la temperatura en la reaccion Fenton tradicional se puede
controlar en funcion de la cantidad de H202 que se adicione para la reaccion
(Martinez y Lépez, 2001, p. 238), este aspecto que se consideré influyente para

la reaccion Fenton modificado.

Trabajos de investigacion que aplican el proceso Fenton tradicional para el

tratamiento de aguas residuales, permitieron evidenciar la influencia de la
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concentracion de H202 sobre la temperatura que alcanzan sistemas
reaccionantes. Martinez, Fernandez, Segura y Sanchez (2003) reportaron que a
concentraciones de H202 mayores a 3 M, la reaccidén que tiene lugar es violenta y
exotérmica (p. 316). Sin embargo Karatas, Argun y Argun (2012) reportaron que
el efecto sobre la temperatura al emplear una concentracion de H20: alrededor de
0,05 M es diferente, puesto que el incremento maximo de temperatura que alcanzé
en el sistema de estudio fue de 4 °C, en relacion a la temperatura con la que se

inicié el tratamiento (p. 1060).

De acuerdo a lo enunciado, la influencia del EDTA (al formar el complejo) y la
concentracion de H202 de 124,4 mM (0,124 M) definida para el tratamiento del
agua residual inferior a 3 M y préximo a 0,05 M; permiten considerar despreciable

la variacion de la temperatura en la etapa de reaccion.

AIL1.1.BALANCE DE ENERGIA EN LA ETAPA DE NEUTRALIZACION

En la etapa de neutralizacidén se realizé el balance de energia para determinar la
variacion de la temperatura del efluente producto de la reaccion de neutralizacion

acido base fuerte y la reaccion de dilucion del acido sulfurico.

El calculo del calor de neutralizacion y del calor de dilucidn del acido se determiné

mediante un analisis termodinamico a presién constante (Q = AH).

a) Calor de neutralizacion

Para el calculo del calor de neutralizacion se consideré la reaccion acido fuerte
base fuerte entre el NaOH y el H2SO4. Segun Maron y Prutton (2002), el calor de
neutralizacion asociado a la reaccion entre soluciones diluidas de un acido fuerte y
una base fuerte es un valor constante e independiente a la identidad del 4cido y de
la base fuete, puesto que en solucion, éstos se disocian completamente dando
lugar a la combinacion del ion hidrogeno (H*) e hidroxilo (OH") para la formacion de

un mol de agua (p. 156). Esta reaccion se expresa a través de la Ecuacién All.1.
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H* + OH™ - H,0 AHY:.c = —13 360,00 cal/mol [All.1]
25°C

De acuerdo al analisis termodinamico a presién constante (Q = AH), la entalpia de

formacion de un mol de agua equivale al calor de neutralizacion del efluente.

La variacion de la entalpia de formacion (calor de neutralizacion) con la
temperatura se determiné a partir de la Ecuacion de Kirchhoff, que se presenta a

través de la Ecuacion All.2.

Jyn” dAH = [ AcC, dT [All.2]

Donde:

AH,: entalpia ala T+ (cal/mol)

AH,: entalpia ala T2 (cal/mol)

ACp: diferencia entre el calor especifico de productos y reactivos (cal/mol °C)
T1: temperatura 1 (°C)

Ta: temperatura 2 (°C)

A través de la integracion de la Ecuacion All.2 bajo la consideracion de ACp

constante a la temperatura media, se obtuvo la Ecuacion All.3.

A partir de la Ecuaciéon All.3 se determiné la entalpia AH2 a la temperatura del
medio reaccionante de 17,5 °C. Para este calculo el valor de AH1 corresponde a la
entalpia de formacion de un mol de agua a la temperatura de 25 °C (temperatura

estandar).

El ACp se determiné mediante la Ecuacion All.4

— \'nh n
ACp - Zi:luproductoi X Cpproductoi - Zi:lureactivoi X Cpreactivoi [A“4]
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Donde:

ACp: diferencia entre el calor especifico de productos y reactivos (cal/mol °C)
Veroauctos - CO€Eficiente estequiométrico de los productos
Veeactivos i CO€Eficiente estequiométrico de los reactivos

Cp: calor especifico a la temperatura media (cal/mol °C)

Para el calculo del ACp, se considerd la reaccion de neutralizacion entre el NaOH

y el H2SO4, a través de la Ecuacién All.3.

ZNaOH(l) + HZSO4(1) - NaZSO4(S) + ZHZO(I) [A”5]

El calor especifico (ACp) de los productos y reactivos se determiné a la

temperatura media.

(250 +17,5)°C

- z =21,3°C

Calor especifico de productos y reactivos (Perry, 2001, pp.2-175, 2-192).

NaOH: Cp =0,9366 cal/g °C (37,46 cal/mol °C)
H2S04 al 98%: Cp = 0,3404 cal/g °C (33,36 cal/ mol °C)
Na2S0a4: Cp =32,8 cal/mol °C

H20: Cp= 18,0 cal/mol °C

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacién All.4 el valor de ACp

es!

ACp =2x18,0+32,8—-(33,36+ 2 x 37,46)

ACp = —39,48 cal
p= """ mol °C

Calculo de la entalpia de formacion de un mol de agua a la temperatura de
17,5 °C mediante la Ecuacion All.3.
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AH,7500c = AHZ509c + ACp X (Ti7,50°c — T25,00°c)

cal cal
) = — —_— J— —_ X — o
AHy750°c 13 360,00 I +< 39,48 I °C> (17,50 — 25,00)°C

cal
AH17,50 oc = _13 063,90m

A partir de la entalpia de formacion se determind el calor de neutralizacion (Qn)

mediante la Ecuacion All.6.

Qn = AHy750°c X Ny, 0 [All.6]
Donde:
Qn: calor de neutralizacion (kcal)

AH: entalpia (kcal/mol)

Nkzo! numero de moles de agua (mol)

El numero de moles de agua (nHz0) se determin6 estequiometricamente a partir de
la Ecuacion All5. Para el calculo del numero de moles de agua, se conoce el
numero de moles de H2SO4 que se adiciona a la etapa de neutralizacién para la

reaccion.

El numero de moles de H2SO4 para la reaccion es 33,55 mol de acuerdo al balance

de masa presente en el Anexo |I.

2 mol H,0
1 mol H,SO,

ny,o = 67,10 mol H,0

nHzo = 33,55 mol HzSO4 X

Por lo tanto el calor de neutralizacion es:

cal 1 kcal
Qn = —13 063,90 X 67,10 mol

X
mol 1000 cal
Qn = —876,59 kcal
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b) Calor de dilucion del acido sulfurico

Mediante el analisis termodinamico a presién constante (Q = AH) el calor de
disolucién del acido sulfurico equivale a la entalpia de dilucion del acido. En funcién
a la proporcion acido y efluente en la etapa de neutralizacién, se considero el valor

de la entalpia a dilucién infinita.

De acuerdo a la variacion minima de la entalpia de formacion de un mol de agua,
de 25,00 °C a 17,50 °C para el calculo del calor de neutralizacion, se consideré que
la entalpia a dilucién infinita del H2SO4a 17,50 °C equivale a la entalpia a dilucion
infinita a la temperatura de 25,00 °C, este valor es -0,879 kJ/mol (Himmelblau, 1997,
p. 670).

o K] 1 kcal
AHSs 09-c = —0,879 —= X — q
o kcal
AHZS,OO °C = _0,21 m

El calor de dilucion se determind mediante la Ecuacion All.7.

Qais = AHgj X ny,s0, [All.7]
Donde:
Qui:  calor de dilucion (kcal)

AH: entalpia (kcal/mol)

NHzs04:  NUMero de moles de H2SO4 (mol)

Para el calculo de Quii el nUmero de moles de H2SO4 es 33,55 moles de acuerdo

al balance de masa presente en el Anexo |.

— 02174 3355 mol
Qais = —0, ol ,95 MO

Qdis = —7,00 kcal
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A partir del calculo del calor de neutralizacién y el calor de dilucion, se determiné el
calor total que se genera en la etapa de neutralizacion.

Qr = Qn + Qais
Qr = (—876,59 — 7,00) kcal
Qr = —883,59 kcal

El calor que se genera se transfiere al medio reaccionante (efluente) lo que genera
una variacion en la temperatura del efluente. La variacion de la temperatura se

determiné mediante un proceso iterativo a través de la Ecuacién All.8.

Qr=mXxCpXx (T, —Ty) [All8]
Donde:

Qr: calor (kcal)

m: masa del efluente (kg)

Cp: calor especifico (kcal/kg K)
T1: temperatura 1 (K)
Ta: temperatura 2 (K)

Al reordenar la Ecuacion All.8 se obtuvo la Ecuacion All.9 para el calculo de la

temperatura 2.

T,=—3 4T, [AIL9]

Meflyente XCP
Primera iteracion:

Si la temperatura 1 es 17,50 °C (290,50 K)

El calor especifico (Cp) del efluente se considerd equivalente al Cp del agua de
4 186,00 J/kg K (Mills, 1995, p. 874).
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, 883,59 kcal
T, = + 290,50 K

10 284,20 kg X 4 186,00 S x <l _1keal

kegK X 4,18] * 1000 cal

T, = 290,59 K = 17,59 °C

Segunda lteracion:

(17,50 + 17,59) °C s J
m = > =17,55°C ;Cpyyssoc = 4 186kg—K

T, = 290,59 K = 17,59 °C

La temperatura que se obtiene a través de la primera y segunda iteracion no
presenta variacidn considerable. Por lo tanto se establecié el valor de T2

equivalente a 290,59 K.

La variacidon de la temperatura que se genera mediante la trasferencia del calor

generado por neutralizacion y dilucién del H2SO4 es:

AT = (17,59 — 17,50) °C
AT = 0,09 °C

La variacién de la temperatura de 0,09 °C se encuentra dentro de los limites
maximos permisibles por la normativa ambiental vigente para descarga de
efluentes a cuerpos de agua dulce. Esta norma establece una variacion maxima

permisible de + 3 °C de la condicion natural (Ministerio del Ambiente, 2015a, p. 22).
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AIL2. BALANCE DE ENERGIA EN EL SISTEMA DE
RECUPERACION DE BIOGAS

AIL2.1. BALANCE DE ENERGIA EN LA ETAPA DE CONDENSACION

En la etapa de condensacion la temperatura del biogas varia de 30,92 °C
(temperatura del biogas posterior a la compresién en el soplador S-101) a 4,08 °C
(temperatura a la que se enfria el biogas para inducir la condensacién del vapor de
agua que compone parte del biogas). A partir del balance de energia se determiné

el calor de trasferencia y la longitud de la tuberia necesaria para la condensacion.

El volumen de control para el balance de energia se representa mediante la Figura
All.1.

Tp,=4,08 °C
Tsat=30,92 °C
E=mA
L

Figura AIL.1. Volumen de control para el balance de energia en la etapa de condensacion
del sistema de recuperacion de biogas

El calor de trasferencia para la condensacién del vapor de agua, se determind

mediante la Ecuacion All.10.

Q=WxA [All.10]

Donde:

Q: flujo de calor (W)

W: flujo masico del condensado (kg/s)
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A calor latente (J/kg)

El area de trasferencia en la tuberia de conduccion de biogas se determind

mediante la Ecuacion All.11.

Q = he X A X (Tege — Ty) [AIL11]

Donde:

Q: flujo de calor (W)

hc: coeficiente pelicular para condensacion (W/m? °C)
A: area de trasferencia (m?)

Tsat:  temperatura de saturacion (°C)

Tp: temperatura de pared (°C)

Para el calculo del coeficiente pelicular para condensaciéon (hc) se determiné el

régimen de flujo, laminar o turbulento, en funcion al numero de Reynolds (Re).

El nimero de Re se determind mediante la Ecuacion All.12.

_4Axw

Re [All.12]
Pxpc

Donde:

Re: numero de Reynolds (adimensional)

W: flujo masico del condensado (kg/s)

P: perimetro (m)

Mc: viscosidad del condensado a temperatura de pelicula (Pa.s)

Para el calculo del numero de Reynolds, las propiedades del condensado se
determinan a la temperatura de pelicula. La temperatura de pelicula se determiné

mediante la Ecuacion All.13.
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_ Tsat+Tp

T . [All.13]
Donde:

Tr temperatura de pelicula (°C)

Tsat:  temperatura de saturacion (°C)

Tp: temperatura de pared (°C)

La temperatura de saturacion es 30,92 °C y la temperatura de pared es 4,08 °C.

(30,92 + 4,08) °C
Tf =
2
T; = 17,50 °C

Se considero que el flujo masico del condensado equivale al flujo masico del biogas
a través de la tuberia. Esté valor se determind a partir del flujo volumétrico del
biogas a través de la tuberia de 20 m3/h y la densidad de 0,82 kg/m? a las siguientes
condiciones: 30,92 °C y 0,74 bar.

La densidad del biogas se determiné mediante le Ecuacién All.14.

_ PxPym
T RXT

[All.14]

Donde:

p: densidad del gas (g/L)

P: presién (atm)

Pm:  masa molecular (g/mol)

R: constante universal de los gases (L atm/mol K)

T: temperatura (K)

El flujo masico del condensado es:
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m3 kg

Meondensado = ZO;OOT X 0,82F
kg
M¢ondensado = 16,40 T

La viscosidad del condensado a la temperatura de pelicula es 11,00x10* kg/m.s
(Mills, 1995, p. 874).

Para el calculo del perimetro, la tuberia de conduccidén de biogas dispone de un
diametro nominal de 1 72" cédula 40 y un diametro interno de 1,57 pulg
(39,847 mm) (ASME B 31.8, 2003, p. 42) de acuerdo al dimensionamiento de la

tuberia de conduccion de biogas en el Anexo AIV.2.3.
Al sustituir los valores correspondientes en la Ecuacion All.12 el numero de Re es:

4 x16,40 ke

h
% 11,00 x 104 X8 5 3600s
ms 1h

Re =

1m % 1cm
100 cm © 10 mm

T X 39,847mm X

Re = 132,33

El numero es Re < 2 400 por lo tanto se considera al flujo del condensado en

régimen laminar.

Para régimen laminar el coeficiente pelicular de condensacion (hc) se determiné

mediante la Ecuacion All.15.

_ 3
he = C x ["°X(pixiﬂ:(l;c - g)xsenel” ! [All.15]
C sat o)

Donde:

hc: coeficiente pelicular para condensacién (W/m? °C)

C: constante adimensional



Pc:
Mc:
pv:
Ke:

Senb:
L:

Mc:
Tsat:
Tp:
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densidad del condensado (kg/m?)

viscosidad del condensado (kg/m s)

densidad del vapor (kg/m3)

conductividad térmica de conductividad (W/m °C)

calor latente (J/kg)

aceleracion gravitacional (9,81 m/s?)

cilindros: verticales y horizontales, superficies verticales es 1
longitud caracteristica (para tubos circulares, el diametro) (m)
viscosidad del condensado (kg/m s)

temperatura de saturacion (°C)

temperatura de pared (°C)

Para resolver la Ecuacioén All.15 se conoce:

Las propiedades del condensado a T=18 °C (291 K) son: pc= 999 kg/m3;

ke= 0,591 W/m K; pc= 11,00x10* kg/ms. Las propiedades del vapor a la temperatura
de saturacion 4,08 °C (277,08 K) son: pv=0,00673 kg/m?3; A= 2,492x10° J/kg. El valor

de C para régimen laminar de 0,729 y la longitud caracteristica para tubos

horizontales (diametro) (Cengel, 2011, p. 605).

El diametro interno de la tuberia de conduccién de biogas 1 2" cédula 40 es

1,57 pulg (39,847 mm) de acuerdo al dimensionamiento de la tuberia de conduccién
de biogas en el Anexo AlV.2.3 (ASME B 31.8, 2003, p. 42).

999 % x (999 — 0,00673) % x (0,591 %)3 x 2,492x106ki x 9,815 x 1
he = 0,729 x | - & T/
0,0398 m x 11,00 x 10~4—& x (30,92 — 4,08) °C

hc = 5 898,48 w
€= """ m2°C

Calor de transferencia

Para determinar el calor de transferencia se reemplazé los valores

correspondientes en la Ecuacion All.10.
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kg
= — X X x 106 —
Q=16,40 b “3600s 2,492 x 10 kg

Q=11352,44 W =11,35kW

Area de trasferencia

Para determinar el area de trasferencia se reordend la Ecuacion All.11 y se realizo

el calculo correspondiente.

11 352,44 W
A= W = 0,07 m?
5898,48 mZoc X (30,92 —4,08) °C

A partir del area de transferencia, se determind la longitud de la tuberia necesaria

para la condensacion del vapor de agua que compone parte del biogas.

El area de trasferencia de la tuberia se determind mediante la Ecuacion All.16.

A=2XmXrxL [All.16]
Donde:

A: area de trasferencia (m?)

r: radio externo de la tuberia (m)

L: longitud de la tuberia (m)

A partir del area de transferencia se determind la longitud de la tuberia. Para éste
calculo el radio externo de la tuberia de conduccion de biogas de 1 %" cédula 40
es 1,660 pulg (0,0423 m) acuerdo al dimensionamiento de la tuberia de conduccion
de biogas en el Anexo AlV.2.3 (ASME B 31.8, 2003, p. 42).

_ A
C2XTXT
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L= 0,07 m” = 0,53
= 00423 oM
2 X T X 5 m

AIL2.2. BALANCE DE ENERGIA EN EL GASOMETRO DE ALMACENAMIENTO

Para el almacenamiento de 61,13 m3%/dia de biogas, de acuerdo al célculo realizado

en el Anexo Al.2.3 se emplean dos gasometros de caracteristicas semejantes.

A partir del balance de energia, se determind la cantidad de calor que debe

transferirse por conveccion natural para disminuir la temperatura del biogas.

La temperatura disminuye de 34,31 °C (temperatura que alcanza el biogas a efecto
de la compresién en el soplador S-102) a 18,00 °C (temperatura ambiente del sector
de Ubillus). El volumen de control para el balance de energia se representa

mediante la Figura All.2.

Aire

T amb =1 8,00 OC

q conv \

T=34,31°C

h conv 20 W/m2k

Figura AIL.2. Volumen de control-gasémetro para el balance de energia en la etapa de
almacenamiento de biogas

El calor que se trasfiere por conveccion se determiné mediante la Ecuaciéon All.17.

Qconv = hcony X A X (Ts - Tamb) [All.17]
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Donde:

Qeonv:  calor de transferencia por conveccion (W)

heconv:  coeficiente de trasferencia de calor por conveccion (W/m? °C)
A: area de trasferencia (m?)

Ts: temperatura de la superficie (°C)

Tamb:  temperatura ambiente (°C)

Para el célculo de qeconv Se determiné el area de trasferencia en funcion de las
dimensiones de los gasdmetros de almacenamiento. Las dimensiones de los
gasometros son: diametro 2,80 m y largo 5,60 m para una capacidad de 34,30 m?

cada uno, de acuerdo al calculo realizado en el Anexo Alll.2.2.

En funcion a la planificacion de produccion del sistema de recuperacion de biogas,
se consideré el almacenamiento progresivo de 8,77 m® de biogas en los

gasdmetros durante el tiempo de operacién del sistema propuesto.

Por lo tanto se determind el calor de transferencia para enfriar 8,77 m® biogas
durante el dia de tratamiento. A partir de la Ecuacion Alll.1 se determiné el diametro
del gasometro cuando almacena 8,77 m3 bajo la consideracién, que gasémetro

dispone una geometria cilindrica y que el largo de 5,60 m no cambia.

Por lo tanto el radi6 es:

r=071m

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion All.16 el area de

trasferencia del gasémetro es:



A=2XT XrXVL
A=2Xx1m X0,71mXx5,60m
A = 24,98 m?

Por lo tanto el calor de trasferencia por conveccion es:

w
—— X 24,98 m? x (307,31 —291,00) K
m<K

Jeonv = 8 148,48 W = 8,14 kW

Qconv = 20

193
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ANEXO III

DISENO DE LOS EQUIPOS PRINCIPALES

AIIL1. DISENO DE LOS EQUIPOS PRINCIPALES PARA EL
SISTEMA COMPLEMENTARIO DE TRATAMIENTO DE AGUAS
RESIDUALES (FENTON MODIFICADO CON EDTA)

Para el dimensionamiento de los equipos principales, se determiné el volumen de
operaciéon y el volumen nominal, con base en el balance de masa presente en el

Anexo Il.

AIIL1.1. TANQUE DE AGITACION PARA FORMACION Y PREPARACION DEL
COMPLEJO

El volumen de operacién del tanque de formacion y acondicionamiento del
complejo, corresponde a cuatro veces el volumen del complejo necesario para el
tratamiento de un lote de efluente. Para este calculo se consideré la densidad del
complejo equivalente a la densidad del agua a 18 °C (temperatura ambiente del
sector de Ubillis) de 999,00 kg/m3.

Vop = Mcomplejo X Peomplejo

1m3

999,00 kg
Vop = 1,48 m?

Vop = 370,78 kg X 4 X

De acuerdo a los criterios de disefio de la Subseccién 3, para el calculo del volumen
nominal se consideré un incremento del 20 % sobre el dimensionamiento
(Lombeida, 2015, p. 111).

Vaom = Vop X 1,20
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Voo = 1,48 m3 X 1,20
Voom = 1,78 m3

Para el disefio del tanque se considerd la relacién diametro altura H/D de 2 de

acuerdo a los criterios de disefo de la Subseccién 3.

El diametro del tanque se determiné mediante la Ecuacion Alll. 1.

D2
V=m_H [Alll.1]
Donde:
V: volumen del tanque (m?3)
D: diametro del tanque (m)
H: altura del tanque (m)

D—3 1,78 m3 x 4
B X2

D=1,04m
A partir del diametro del tanque, la altura del tanque es:

H=1,04mx?2
H=2,08m

La altura del tanque se corrigio en funcion a la geometria toriesférica del fondo del

tanque.
La altura del tanque (Ht) se determiné mediante la Ecuacién Alll.2

Hp=Li+H+L, [Alll.2]
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Donde:

Lt altura del fondo del tanque (m)

H: altura del cuerpo cilindrico del tanque (m)
Lv: altura libre (m)

La altura del fondo concavo del tanque (L) se determind mediante la Ecuacion
Alll.3.

Lf=0,139 x D [Alll.3]

Donde:

Lf: altura del fondo del tanque (pies)

D: diametro del tanque (pies)

Lf = 0,139 X 3,42 pies
Lf = 0,48 pies = 0,14 m

Calculo de la altura del cuerpo cilindrico del tanque (H), a través de la Ecuacién
Alll.4.

— (Vnoml_(Vf+Vl))

H 2 [Alll.4]
Donde:
H: altura del cuerpo cilindrico del tanque (m)

Voom: Volumen nominal (m?3)

V. volumen del fondo del tanque (m?)
Vi volumen del libre del tanque (m?)
r: radio del tanque (m)

El volumen del fondo del tanque se determindé mediante la Ecuacion Alll.5.
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Vf = 0,416 x D3 [Alll.5]

Donde:

Vf:  volumen del fondo del tanque (gal)

D: diametro del tanque (pies)

Vf = 0,416 x (3,42 pies)?
Vf = 16,65 gal = 0,06 m3

Para determinar la altura del cuerpo cilindrico del tanque, se considerd una altura
libre (Lv) de 0,25 m para evitar derrames (OPS, 2005b, p. 24).

2
1,78 m3 — (0,06 F X ( ) X 0,25) m3

H=

1,04 m
2
2

X (1'02 =)

H=176m
La altura del tanque (Hr) es:

Hp = Lf+H+ Lv
Hy = (0,14 + 1,76 + 0,25) m
HT = 2,15 m

El espesor de la pared del tanque de agitacion se determindé mediante la Ecuacion
3.1 presente en la Subseccion 3. El material de seleccion para el tanque es fibra de
vidrio con poliéster reforzado (P.R.F.V), material altamente resistente al ataque
quimico (Brenes, 2013, p. 8). El esfuerzo maximo permisible del P.R.F.V es
63,07 MPa (Paredes et al., 2017, p. 10).

pxHxg Di
= X
t 2X SXE 103
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999,0058 215 m x 9,812 1,04
t = m S x = 0,17 mm
N 103
2X 63,07 ——x 1
mm

Para el espesor de la pared del tanque se considerd un espesor de tolerancia
minima a la corrosion de 4,00 mm de acuerdo a los criterios descritos en la
Subseccion 3 (Towler y Sinnott, 2008, p. 985).

t=(0,17 + 4,00) mm
t=4,17 mm

El espesor de la pared del fondo del tanque se determiné mediante la Ecuacion
3.2 presente en la Subseccion 3. La presion interna del tanque (Pi) corresponde a

la presion hidrostatica del fluido.

El calculo de la presidon se determiné mediante la Ecuacion Alll.6.

P=pxgxH [Alll6]
Donde:
Pi: presion interna (Pa)

densidad (kg/m?)
aceleracion gravitacional (9,81 m/s?)

H: altura (m)

P=pXx&XH
kg m

P, =999,00—x981—x216m
m S

P, = 21168,41 Pa

Se consideré un factor de seguridad del 10 % por encima de la presién de

operacion (Towler y Sinnott, 2008, p. 992).
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P, =21168,41Pa x 1,10

P, = 23 285,25 Pa = 0,023

mm?2

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuaciéon 3.2 presente en la

Subseccion 3, se determiné el espesor del fondo toriesférico del tanque.

3
0,885 X 0,023 — x 1,04 m x ~0 MM
mm m

N 01 %0023
mm mm

t =

63,07

t = 0,34 mm
Para el espesor de la pared del tanque se consideré un espesor de tolerancia
minima a la corrosion de 4,00 mm de acuerdo a los criterios descritos en la
Subseccion 3 (Towler y Sinnott, 2008, p. 985).
t = (0,34 + 4,00) mm
t = 4,34 mm

AlIIL1.2. TANQUE DE ALMACENAMIENTO DE EFLUENTE

El volumen de operacion del tanque de almacenamiento de efluente se determiné

mediante la Ecuacion Alll.7.

V=QxTr [Alll.7]
Donde:
V: volumen (m3)

Q: caudal (m3/h)
Tr: tiempo (h)
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Para el calculo del volumen de operacion, el caudal de ingreso del efluente al
tanque de almacenamiento es de 0,90 L/s (caudal de disefio de la PTAR del barrio

Ubillus) y el tiempo de retencién es de 24 h.

U — 0oLk, 3600s . 1m]
=7 s” 1h 1000 L
Vop = 77,76 m®

Para determinar el volumen nominal se considerd un incremento del 20 % sobre el

dimensionamiento (Lombeida, 2015, p. 111).

Voom = 77,76 X 1,20 m?3
Voom = 93,31 m3

Para el disefo del tanque se considerd la relacion diametro altura H/D de 0,9 de

acuerdo a los criterios de disefo de la Subseccién 3.

El diametro y la altura del tanque se determinaron mediante la Ecuacion Alll.1
D 393,31 m3 X 4
B mx0,9
D =5,09m
A partir del diametro del tanque, la altura del tanque es:
H=DxXx09m

H=15,09mx0,9
H=458m
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El espesor de las paredes del tanque se determiné mediante la Ecuacién 3.1
presente en la Subsecciéon 3. Se consideré como material de construccion al
concreto, material ampliamente utilizado para la construccién de tanques de
almacenamiento potable y aguas residuales (Delgado, 2011, p. 14). El esfuerzo
maximo permisible a la tensién para el concreto esta entre 0,08 y 0,47 MPa. Para
el calculo se seleccion6 un esfuerzo maximo permisible de 0,47 MPa (Carrillo y
Alcoser, 2013, p. 294).

997,33—:;% X 458mx 9,815 509
X
3
2><0,47—N2><1 10
mm

t=

t = 242,64 mm

AlIlL1.3. REACTOR BATCH

Se disenaron cuatro reactores de iguales caracteristicas para la etapa de reaccion.
El volumen de operacion se determind con base en el balance de masa de la etapa
de reaccion. La masa de efluente que ingresa a cada reactor es de 5 205,04 kg y
la densidad es 997,33 kg/m?® (densidad del efluente determinado en la Subseccion
Al.1).

3

997,33 kg
Vop = 5,22 m®

Vop = 5 205,04 kg X

De acuerdo a los criterios de disefio de la Subseccion 3, para el calculo del volumen
nominal se consideré un incremento del 20 % sobre el dimensionamiento
(Lombeida, 2015, p. 111).

Viom = Vop X 1,20
Voom = 5,22 m3 X 1,20
Voom = 6,26 m3
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Para el calculo del diametro y la altura del reactor se considero la relacion diametro

altura H/D de 2 de acuerdo a los criterios de disefio en la Subseccion 3.
El diametro del reactor se realizd mediante la Ecuacion Alll.1.
316,26 m3 X 4
D= /—
mTX2
D=159m
A partir del diametro del tanque, la altura del tanque es:

H=159m X2
H=317m

La altura del tanque se corrigio en funcion a la geometria toriesférica del fondo del

tanque.

La altura del tanque (Ht) se determind mediante la Ecuacion Alll.2. La altura del

fondo concavo del tanque (Lf) se determind mediante la Ecuacion All.3.

Lf = 0,139 x 5,20 pies
Lf = 0,72 pies = 0,22 m

El volumen del fondo del tanque se determiné mediante la Ecuacion Alll.5.

Vf = 0,416 x (5,20 pies)?3
Vf = 58,49 gal = 0,22 m3

Se consider¢ altura libre de 0,25 m para evitar derrames (OPS, 2005b, p. 24).

2
6,26 m® — (0,22 + T X %

2
s (1,5;9 m)

X 0,25) m3

H
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H=2,79m
La altura (Hr) del reactor es:

Hr = Lf+ H+Lv
Hr =022m+279m+ 0,25m
Hp = 3,26 m

El espesor de la pared lateral del reactor se determiné mediante la Ecuacion 3.1
presente en la Subseccion 3. El material del reactor es fibra de vidrio con poliéster
reforzado (P.R.F.V), materia altamente resistente al ataque de quimico (Brenes,
2013, p. 8). El esfuerzo maximo permisible del P.R.F.V es 63,07 MPa (Paredes et
al., 2017, p. 10).

997,33 K8 x 326 mx 9810 g
m S X d

103

t= N
2 X 63,07 — x 1
mm

t = 0,40 mm

Se considerd un espesor adicional de tolerancia a la corrosion de 4,00 mm de

acuerdo a los criterios de diseno descritos en la Subseccion 3.

t = (0,40 + 4,00 ) mm
t =4,40 mm

El espesor de la pared del fondo del reactor se determiné mediante la Ecuacion
3.2 presente en la Subseccién 3. Para este calculo se determind la presion interna
en el reactor mediante la Ecuacion Alll.6.

kg m
P, =997,33— %981 X%3,26m
m S

N
P, = 31895,21— = 0,032 ——
m mm
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Se considerd un factor de seguridad del 10 % por encima de la presion de
operacion (Towler y Sinnott, 2008, p. 992).

P, = 0,032 x 1,10

mm?

P, = 0,035

mm?

El reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion 3.2 presente en la

Subseccion 3 el espesor del fondo toriesférico del reactor es:

103mm

0,885 X 0,035—%_ x 1,59 m X
— mm

t=
N 01 %0035~
mm mm

t=0,78 mm

63,07

Se considerdé un espesor adicional de tolerancia a la corrosion de 4,00 mm de

acuerdo a los criterios de disefo descritos en la Subseccion 3.

t = (0,78 + 4,00) mm

t=4,78 mm

AIIL1.4. TANQUE DE SEDIMENTACION

Para el diseno del sedimentador se realiz6 con base a los criterios de diseno

presentes en la Subseccion 3.

Calculo del area superficial de la zona de sedimentacién

El area superficial de la zona de sedimentacion, se determiné mediante la
Ecuacion 3.8 de la Subseccion 3. Para este calculo el flujp maximo de
descarga del efluente es 3,00 L/s y la carga superficial es 30 m3/dia/m?2
(Romero, 2002, pp. 639-642).
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L 1m?3
3,00 S X1500 L
m3x1dia>< 1h
da X741 36005

A, =
30

Ag = 8,62 m?

Dimensionamiento del sedimentador

El dimensionamiento del sedimentador se realizd6 en cumplimiento de las
relaciones geométricas de proporcionalidad L/B entre 3 a 6 y L/H entre 5 a 20
(OPS, 20054, p. 18).

La longitud del sedimentador se determind mediante las Ecuaciones Alll.8 y
AlllL9.

As
L, === [AllI.8]
Donde:
Lo: distancia, salida del sedimentador y pantalla difusora (m)
As: area superficial (m?2)
B: ancho del sedimentador (m)
L =L,+L, [Alll.9]
Donde:
L: longitud del sedimentador (m)
Li: distancia, entrada del sedimentador y pantalla difusora (m)
Lo: distancia, salida del sedimentador y pantalla difusora (m)

Para determinar L2, se consideré el valor de B igual a 1,80 m con la finalidad
de cumplir con la relacion L/B entre 3 a 6 (OPS, 2005a, p. 18).
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. 8,64 m?2
27 1,80m

= 4,80 m

Para determinar la longitud total del sedimentador se consider6 la distancia
entre la zona de alimentacion y la pantalla difusora de 0,70 m (OPS, 2005a,
p.18).

L=(4804+0,70) m
L=550m

A partir del valor de L y B se verificd el cumplimiento de la relacién L/B entre 3
ab.

_ 550 m
1,80 m

= 3,06 m

W= W

Para determinar la profundidad del tanque de sedimentacion se considero el
valor de H de 1,10 m y se verificd el cumplimiento de la relacion L/H entre 5 a
20 (OPS, 2005a, p.18).

L 550m
H 1,10m
L
ﬁ = 5,00

Para facilitar la recoleccion de lodos, se consider6 una pendiente del 10 % en el
fondo del sedimentador (OPS, 2005a, p. 18).

H, = 1,10 + 1,10 X 0,1
Hy=121m

La altura del agua sobre el vertedero se determiné mediante la Ecuacion 3.11

de la Subseccioén 3.
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L. 1md
3,00 = X =—+~r+
1,84 x 1,80 m

H, = [

Para lograr una distribucién uniforme del efluente en la zona de sedimentacién, se
dimensiond una pantalla difusora entre la zona de alimentacion y la zona de

sedimentacion.

La pantalla difusora esta conformada por un numero determinado de orificios, a
través de éstos fluye el efluente a velocidades menores a 0,15 m/s para evitar la
formacion de perturbaciones dentro de la zona de sedimentacion (OPS, 2005a, p.
18).

El area total de los orificios de la pantalla difusora se determind mediante la
Ecuacion 3.12 de la Subseccion 3. Para este calculo se considero la velocidad del
efluente de 0,13 m/s (OPS, 2005a, p. 18).

L 1md

3,00— X
7" s 7 1000L
Ao = m

S

= 0,023 m?

0,13

El area de los orificios en la pantalla difusora se determiné mediante la Ecuacién
3.13 de la Subseccidn 3. Se considero el radio del orificio de 0,02 m (OPS, 2005a,
p. 18).

a, = 1 X (0,02 m)?

a, = 1,25 x 1073 m?

En funcién al area del orificio (ao) se determind el numero de orificios (n) mediante

la Ecuacion 3.14 presente en la Subseccion 3.

_0,023m?
1,25 X 1073 m?
n = 18,40

n
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De acuerdo al valor de n, la placa difusora esta conformada por 18 orificios. Se
considero la distribucion de los orificios en la pantalla difusora en 3 filas y 5

columnas.

El espaciamiento de los orificios entre filas (a1) se determiné mediante las
Ecuaciones 3.16 expuestas en la Subseccién 3. Para resolver esta ecuacion

se realizo el calculo previo de la altura de la pantalla difusora (h).

La altura de la pantalla difusora (h) se determiné mediante la Ecuacion 3.15

expuesta en la Subseccién 3.

2
h = 1,10—§>< 1,10 = 0,66 m

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion 3.16 se determind

el espaciamiento entre filas en la pantalla difusora.

_ 0,66 m

= 0,22
3 m

a;

El espaciamiento entre columnas en la pantalla difusora se determiné mediante

la Ecuacion 3.17 expuesta en la Subseccion 3.

~1,80-022%x (5-1)
N 2

a, =046 m

El tiempo de retencion del efluente dentro del sedimentador se determind

mediante la Ecuacion 3.9 de la Subseccioén 3.

(1,80 X 5,50 x 1,10) X 1,20 m®

3
3,00%>< 1m 3600s

Tr

1000L > 1h

Tr=1,21h = 72,60 min
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AIIL1.5. TANQUE DE NEUTRALIZACION

El volumen de operacion del tanque de neutralizacion se determiné en funcion a la
masa de efluente que ingresa a la etapa de neutralizacion. La densidad del efluente
para el calculo del volumen de operacién es 997,33 kg/m? (este valor se determiné

en la Subseccion Al.1).

m3
997,33 kg
Vop = 10,31 m3

Vop = 10 284,23 kg X

De acuerdo a los criterios de disefo de las Subseccion 3, para el calculo del
volumen nominal se considerd un incremento del 20 % sobre el dimensionamiento
(Lombeida, 2015, p. 111).

Voom = 10,31 m3 x 1,20
Voom = 12,37 m3

Para el disefio del tanque se considerd la relacion diametro altura H/D de 1,5
presente en la Subseccion 3. El diametro del tanque se determind mediante la

Ecuacion Alll.1.

D—3 12,37 m3 x 4
B mXx1,5
D=219m

A partir del diametro del tanque la altura del tanque es:

H=219mx 1,5
H=329m

El espesor de las del tanque de neutralizacién se determiné mediante la Ecuacion

3.1 presente en la Subseccion 3.
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Para el tanque de neutralizacion se seleccioné como material de construccion fibra
de vidrio con poliéster reforzado (P.R.F.V), material altamente resistente al ataque
de quimico de sustancias como el acido sulfurico (H2S0O4), reactivo que se adiciona
para la neutralizacion del efluente (Brenes, 2013, p. 8; Owens Corning, 2011, p.14).
El esfuerzo maximo permisible del P.R.F.V es 63,07 MPa (Paredes et al., 2017,
p. 10).

997,33% x329mx 9817 219
t= X
3
2 x 30 N 7 X 1 10
mm
t=1,17 mm

Para el espesor de la pared del tanque se considerd un espesor de tolerancia
minima a la corrosion de 4,00 mm de acuerdo a los criterios descritos en la
Subseccion 3 (Towler y Sinnott, 2008, p. 985).

t=(1,17 + 4,00 ) mm
t=517 mm

AIIL.2. DISENO DE LOS EQUIPOS PRINCIPALES PARA LA LINEA
DE RECUPERACION DE BIOGAS

AIlL2.1. GASOMETRO DE CUBIERTA FLOTANTE PARA EL
ALMACENAMIENTO DE BIOGAS

EL diseno del gasdmetro de cubierta flotante se realizé6 para un volumen de
almacenamiento entre el 50 al 60 % de la produccién diaria del biogas (Villegas,
2006, p. 10). La produccion diaria de biogas es 61,67 m3. Por lo tanto el volumen

de operacion es:

Vop = 61,67 m? X 0,55
Vop = 33,92 m®
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De acuerdo a los criterios de disefio de las Subseccion 3, para el calculo del
volumen nominal se considerd un incremento del 20 % sobre el dimensionamiento

(Lombeida, 2015, p. 111).

Voom = 33,92 m3 X 1,20
Voom = 40,70 m?3

Dimensionamiento del gasometro

El tanque cilindrico de la parte superior e inferior se disefid mediante la relacién H/D
de 2 y se considerd una diferencia entre los diametros de los tanques del 5 % para
el acople invertido de acuerdo a los criterios de disefio en la Subseccion 3.

El diametro de los tanques se determind mediante la Ecuacion Alll.1.

¢ Dimensionamiento del tanque cilindrico de la parte inferior.

3| 40,70 m3 x 4
D= =2,96m
X 2

A partir del diametro se determiné la altura del tanque.

H=296mx 1,5
H=444m

¢ Dimensionamiento del tanque cilindrico de la parte superior.
D=296mx1,05=3,11m
A partir del diametro se determiné la altura del tanque.

H=311mx 1,5
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H=467m

El espesor de la pared lateral del tanque inferior del gasdbmetro se determino
mediante la Ecuacion 3.1 presente en la Subseccién 3. El material del tanque es
acero inoxidable AlSI 304, material resistente al contacto con acido sulfhidrico
(componente del biogas). El esfuerzo maximo permisible del acero inoxidable AlSI
304 es 165 N/mm? (Sinnott, 2005, p. 812).

t 0,81%x4,44mx 9,81592 311
= X
3
2 X 165 N 7 X 1 10
mm
t = 0,33 mm

Se considerd un espesor adicional de tolerancia a la corrosion de 4,00 mm de

acuerdo a los criterios de disefo descritos en la Subseccion 3.
t=(0,334+4,00) m = 4,33 mm

El espesor de la pared del tanque superior (tapa toriesférica) se determind
mediante la Ecuacion 3.2 presente en la Subseccién 3. Para este calculo se
determind la presion interna en el reactor mediante la Ecuacién Alll.6.

k m
P, = 0,81 5 2

Ex 9,81 5 X 4,67 m

N N
Pb=3711—=371X 1075
m mm

Se consideré un factor de seguridad del 10 % por encima de la presion de

operacion (Towler y Sinnott, 2008, p. 992).

N
P, =3,71x 1075 x 1,10
m

m?2

N
P, = 4,08 x 1075
mm
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El reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion 3.2 presente en la

Subseccion 3 el espesor del fondo toriesférico es:

3
0,885 x 4,08 X 1075 —*_ x 3,11 m x o mm
t= N e N
165—— — 0,1 X 4,08 X 10~5 ——
mm mm

t=6,81 X 10 *mm

Se considerd un espesor adicional de tolerancia a la corrosion de 4,00 mm de

acuerdo a los criterios de disefo descritos en la Subseccion 3.

t= (6,81 x 107* + 4,00)mm = 4,00 mm

En funcién a la baja tasa de produccion de biogas (2,56 m3/h), se descarto incluir
este sistema de almacenamiento en la linea de recuperacion de biogas, en su lugar
se plante6 almacenar el biogas en el biodigestor previo a los procesos de

purificaciéon y condensacion.
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ANEXO 1V

DIMENSIONAMIENTO DE LOS EQUIPOS SECUNDARIOS

AlV.1. DIMENSIONAMIENTO DE LOS EQUIPOS SECUNDARIOS PARA EL
SISTEMA COMPLEMENTARIO DE TRATAMIETNO DE AGUAS RESIDUALES
(FENTON MODIFICADO CON EDTA)

Para el dimensionamiento y posterior seleccion de los equipos secundarios, se
determiné el volumen de operacién y el volumen nominal con base en los balances

masa, presentes en el Anexo .

AIV.1.1. TANQUE DE ALMACENAMIENTO DE PEROXIDO DE HIDROGENO

El volumen de operacién del tanque, corresponde al volumen diario de perdxido de
hidrégeno necesario para el tratamiento del efluente de acuerdo al balance de
masa en el Anexo Al.1. La densidad del perdxido al 50 % p/p es 1,3996 g/cm?
(Perry, 2001, p. 2-113).

1 cm3 1L 1000g
X X
1,3996g 1000 cm3 1kg

Vop = 469,96 L = 0,47 m?3

Vop = 82,22 kg X X 8

De acuerdo a los criterios de disefio de la Subseccion 3, para el calculo del volumen
nominal se considerd un incremento del 20 % sobre el dimensionamiento
(Lombeida, 2015, p. 111).

Viominal = 0,47 m3 x 1,20

Vnominal = 0,56 m?
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En funcién del volumen nominal se seleccioné del mercado local un tanque de
polietileno de alta densidad (PEAD). Este material es resiste a la accion quimica

del H202 hasta concentraciones del 60 % p/p (Evonik Industries AG, 2010, p. 1).

AlV.1.2. TANQUES DE ALMACENAMIENTO DE LA SOLUCION DE NaOH

El volumen de operacion del tanque, corresponde al volumen diario de solucion de

NaOH necesario para el tratamiento de 8 lotes de efluente.

De acuerdo al balance de masa presente en el Anexo |, la masa de NaOH por lote
de tratamiento es 344,40 kg (263,03 kg para la etapa de coagulacion y 81,37 kg

para el acondicionamiento del complejo Fe-EDTA).

La densidad de la solucion de NaOH 1 M a 18 °C es 1,0433 g/cm? (Perry, 2001,
p. 2-112).

000g 1cm3 1L
X X X 8
1kg 1,0433g 1000 cm3

Vop = 2 637,78L = 2,64 m3

1
Vop = 344,40 kg X

De acuerdo a los criterios de disefio de las Subseccion 3, para el calculo del
volumen nominal se considerd un incremento del 20 % sobre el dimensionamiento
(Lombeida, 2015, p. 111).

Vhominal = 2,64 m3 x 1,20

Vnominal = 3,17 m3

En funcién del volumen nominal se seleccioné del mercado local un tanque de
polietileno de alta densidad (PEAD). Este material es resiste a la accion quimica

del NaOH en bajas concentraciones (Sinnott, 2005, p. 921).
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AIV.1.3. TANQUE DE ALMACENAMIENTO DE ACIDO SULFURICO

El volumen de operacion del tanque corresponde al volumen mensual (30 dias) de

acido sulfurico (H2SO4) para el tratamiento del efluente.

De acuerdo al balance de masa en la etapa de neutralizacion, la masa de H2SO4
para el tratamiento de un lote de efluente es 3,35 kg. La densidad del H2SO4 al
98 % p/p es 1,8361 g/cm? (Perry, 2001, p. 2-115).

v 335 kg 1000g 1cm? 1L
= X X X
P 7" lote 1kg =~ 1,8361g 1000 cm3

Vop = 437,88L = 0,43 m3

X 8 lotes x 30

De acuerdo a los criterios de disefio de la Subseccion 3, para el calculo del volumen
nominal se consideré un incremento del 20 % sobre el dimensionamiento
(Lombeida, 2015, p. 111).

Viominal = 0,43 m3 x 1,20 = 0,52 m®
En funcién del volumen nominal se seleccioné del mercado local un tanque de

acero inoxidable AISI 304. Este material resiste el contacto con acido sulfurico

hasta concentraciones por encima del 85 % (Tersainox S.A, 2012, p. 3).

AlV.1.4. TANQUE DE ALMACENAMIENTO DE AGUA

El volumen de operacion del tanque, corresponde al volumen de agua de proceso
necesaria para preparar el complejo y la solucion de NaOH para dos dias de
tratamiento.

El volumen de operaciéon se determiné mediante la Ecuacién AlV.1

Vop = VHZO X Njgtes [AIV.1]
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Donde:
Vop: volumen de operacion (m?3)
V H:0: volumen de agua (m?)

N iotes: NUmMero de lotes

El volumen de agua se determiné mediante la Ecuacion AlV.2

my,0 i TMH,0
VHZ() — 2Ycomplejo 2YSol NaOH % 8 X 2 [A|V2]
PH,0
Donde:
V H0: volumen de agua (m?3)

M H20 complejo: Masa de agua para la formacion del complejo (kg)
M H20 Sol NaOH: Masa de agua para la formacion de la solucién de NaOH 1 M (kg)

PH20: densidad del agua (kg/m3)

El numero 8 corresponde al numero de lotes de tratamiento por dia de operacion

y el numero 2, el numero de dias de operacion.

La masa de agua necesaria para la preparar la solucién de NaOH 1M se determiné

mediante la Ecuacion AIV.3.

MYy, 040 naon — MSol NaOH — MNaoH [AIV.3]

De acuerdo al balance de masa en el Anexo |, el valor de msol NnaoH para el
tratamiento de un lote de efluente es 344,40 kg y el numero de moles de NaOH

para el calculo de la masa de NaOH (m naow) es 330,11 mol.

40 g NaOH 1kg

= 3 - x X
(344,40 kg — 330,11 mol NaOH 1 mol NaOH ~ 1000 g

)

MY, 0501 NaoH

My, = 331,20 kg

Osol NaOH
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Para resolver la Ecuacién AlV.2 la masa de agua necesaria para la preparacion del
complejo es 250,06 kg/lote de acuerdo al balance de masa en el Anexo Al.1

La densidad del agua a 18 °C es 999,00 kg/m3

_ (250,06 +331,20) kg

Vop X8 X2
999,00 X8
m
Vop = 9,31 m®

El volumen nominal, considera un incremento del 20 % sobre el dimensionamiento
(Lombeida, 2015, p. 111).

Vhominal = 9,30 m3 X 1,20
Vhominal = 11,16 m?3

Se selecciond del mercado local un tanque de polietileno de alta densidad de

10 m?® de capacidad.

AIV.1.5. DISENO DE AGITADORES

Los agitadores se dimensionaron mediante las Ecuaciones 3.3 a la 3.7 presentes

en la Subseccion 3.

Ejemplo de calculo para el dimensionamiento y potencia del agitador de uno de los
reactores. Para el dimensionamiento del agitador se conoce el diametro del reactor

de 1,59 m de acuerdo a su dimensionamiento en el Anexo Alll.1.3
El diametro del agitador se determiné mediante la Ecuacion 3.3.

1,59 m
DA = 3

=0,53m
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La altura del agitador respecto al fondo del tanque se determin6 mediante la

Ecuacion 3.4.
E=D, =0,53m
El ancho de las palas del agitador se determiné mediante la Ecuacion 3.5.

_0,53m
-5

=0,11m

La longitud de las palas del agitador se determiné mediante la Ecuacién 3.6.

L_0,53m
T4

=0,13m

Para eliminar la formacién de vértices y zonas sin agitacién, el reactor dispone de
cuatro deflectores verticales. El ancho del deflector se determind mediante la

Ecuacion 3.7.

P 1,59 m
10

=0,16 m

De acuerdo a las caracteristicas del fluido se seleccion6 un agitador con un impeler
del tipo turbina de cuatro palas inclinada a 45 °. La configuracién del agitador
favorece el flujo radial y axial del fluido. El agitador trabaja de forma eficiente en un

amplio intervalo de viscosidades.

La potencia necesaria para mover el agitador mecanico y mezcla del fluido, se
determiné de forma tedrica mediante la Ecuacion 3.8 de la Subseccién 3. La
ecuacion se aplica para Reynolds superiores a 10* y tanques con placas
deflectoras (McCabe et al., 2007, p. 278). Previo al calculo de la potencia, se

determiné el numero de Reynolds a partir de la Ecuacion AlV 4.

Re = Kﬂ“" [AIV.4]
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Donde:

Re: numero de Reynolds (adimensional)
Da:  didmetro del impulsor del agitador (m)
velocidad de rotacioén (rev/s)

N

p: densidad del fluido (kg/m3)
g viscosidad dinamica (Pa.s)
P

potencia (W)

Para el calculo del numero de Re, la propiedades del efluente son: viscosidad
1,1X102 Pa.s y densidad 997,33 kg/m3. La velocidad de rotacion del impulsor es
130 rpm (2,16 rev/s) de acuerdo a las condiciones de operacion establecidas como
parte de los mejores resultados para el tratamiento del efluente de acuerdo al

proyecto de referencia (Naranjo, 2017, p. 9).

(0,53 m) 2 x 2,16 Y x 997,33 K&
Re — S m3
- -
-3
11% 1073 —E

Re = 5,50 x 10°
Por tanto Re > 104

Para el calculo de la potencia se considerd un agitador tipo turbina de cuatro palas
inclinada. La constante Kr para este tipo de agitador es 1,27 (McCabe et al., 2007,
p. 243). Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion 3.19 de la

Subseccion 3 la potencia del agitador es:

revy3
P=127x (2,167) x (0,53 m)® x 997,33

P =153381W

Se considerd un factor de seguridad del 20 % sobre el requerimiento energético

del sistema de agitacion (Peters y Timmerhaus, 2002, p. 37).
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P =533,81 W x 1,20
P = 640,57 W = 0,86 HP

En la Tabla AIV.1 se reportan las dimensiones, potencia y tipo de agitador para
el tanque de formacion y acondicionamiento del complejo, reactores, tanques de

neutralizacion y tanque de almacenamiento del efluente.

Tabla AIV.1. Dimensiones, potencia y tipos del tipo de agitador de los equipos

propuestos
Tanque de
Tanque para Tanque de
Dimensiones Reactor almacenamiento
el complejo neutralizacion
del efluente
Da (m) 0,53 0,35 0,73 1,70
E (m) 0,53 0,35 073 1,70
W (m) 0,11 0,07 0,15 0,34
L (m) 0,13 0,09 0,18 0,42
P (m) 0,16 0,10 0,22 1,29
Potencia (HP) 0,86 0,11 4,30 3,59
Tivo de Turbina de Turbina de Turbina de Turbina de
] P cuatro palas cuatro palas cuatro palas cuatro palas
impeller N L . -
inclinadas inclinadas inclinadas inclinadas
Acero Acero Acero Acero inoxidable
X
Material inoxidable noxidable noxidable 316
316 316 304

AIV.1.6. DIMESIONAMIENTO DE TUBERIAS Y BOMBAS

Para el dimensionamiento de las tuberias se considerd el rango de velocidades
permisibles para la succion y descarga de fluidos de acuerdo a la norma API
Recommended Practice for Design and Installation of Offshore Production Platform
Piping Systems (APl RP 14E, 2000, p. 14).
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En la Tabla AlV.2 se presenta el rango de velocidades para la succion y descarga
del fluido en funcion del tipo de bomba.

Tabla AIV.2. Velocidades permisibles de succion y descarga para el disefio de

tuberias
Tipo de Bomba Vel.o,cida(.i de Velocidad.de
succion (pies/s) descarga (pies/s)
Reciprocantes 1-2 3-6
Centrifugas 2-3 6-9

(APIRP 14E, 2000, p. 14)

Las velocidades de succion y de descarga se determinaron mediante la
Ecuacion AIV.5.

v=2 [AIV.5]
A

Donde:

V: velocidad (m/s)

Q: caudal del fluido (m?3/s)

A: area trasversal de la tuberia (m?)

Para el dimensionamiento de las bombas se determind la altura de bomba (Hs),

la potencia y la altura adinamica de bomba (TDH).

La altura de bomba (Hs) se determiné a partir de la Ecuacion de Bernoulli,

expresada a través de la Ecuacion AlV.6.
P V2 P v, 2
71 +z, + i + Hp = 72 +z; + Zz_g + hf15, + haccesorios [AIV.6]

Donde:

Pi: presion en el punto 1 (N/m?)
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P2: presion en el punto 2 (N/m?)

Y: peso especifico (kg/m?s?)

Z1: altura en el punto 1 (m)

z2: altura en el punto 2 (m)

V1! velocidad de punto 1 (m)

V2! velocidad de punto 2 (m)

g aceleracion gravitacional (9,81 m/s?)
Hs: altura de bomba (m)

hf1-2: cabeza de pérdida por friccion (m)

Raccesorios: CAbEZA de pérdida por accesorios (m)

La cabeza de pérdidas por friccion se determiné mediante la Ecuaciéon AlV.7.

_ Lxv?
he = f X T [AIV.7]
Donde:
ht: cabeza de pérdidas por friccion (m)
f: coeficiente de friccidn
L: longitud de la tuberia (m)
D: diametro interno de la tuberia (m)
Vi velocidad del efluente (m/s)

aceleracion gravitacional (9,81 m2/s)

Q@

El coeficiente de friccion (f) se determiné graficamente en funcién al numero de
Reynolds (Re) y la relacion entre el coeficiente de rugosidad y el diametro de la
tuberia (¢/D), a través del diagrama de Moody presente en la Figura AVIIL.5 en el
Anexo VIII.

El numero de Reynolds se determiné mediante la Ecuacion AlV.8.

Re = w [AIV.8]
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Donde:

Re: numero de Reynolds

V: velocidad del efluente (m/s)
p: densidad del efluente (kg/m?3)

viscosidad del efluente (kg/ms)

La cabeza de pérdidas por los accesorios se determiné mediante la Ecuacion
AlIV.9.

2
haccesorios = ‘Zl_g X Xiz1 ki [AIV.9]

Donde:

Raccesorios: CAbeZza de pérdidas por accesorios (m)

V: velocidad del efluente (m/s)
g: aceleracion gravitacional (9,81 m?/s)
ki: constante de descarga del accesorio (i=1,2,3..)

La potencia de la bomba se determiné mediante la Ecuacién AlV.10.
H
Phomba = %XQ [AIV.10]

Donde:

Pbomba: potencia de la bomba (W)

He: altura de bomba (m)

Y: peso especifico (kg/m?s?)
Q: caudal del fluido (m3/s)

Er eficiencia

La altura dinamica total (TDH) se determiné mediante la Ecuacién AIV.11.
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TDH = P; — P [AIV.11]
Donde:

TDH: altura dinamica total (psi)

Pa: presion de descarga (psi)

Ps: presion de succion (psi)

La presion de succion se determiné mediante la Ecuacion AlV.12.

Ps = AHgs — AHgg [AIV.12]

Donde:

AHy: cabezal estatico en la succidn (psi)

AH¢,: pérdidas de friccidon y accesorios en la succion (psi)

El cabezal estatico en la zona de succidon se determind a mediante la Ecuacion
AIV.13.

AHgs = p X Hrs [AIV.13]
Donde:

AHss:  cabezal estatico en la succion (psi)

p: densidad del fluido (Ib/pulg?®)

Hrs: altura en la linea de succién (pulg)

Las pérdidas de friccidn y accesorios en la zona de succion se determiné mediante
la Ecuacion AlV.14.

AHgs = p X (hf + haccesorios) [AIV.14]
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Donde:

AHts:  cabezal estatico en la succion (psi)

p: densidad del fluido (Ib/pulg®)

hr: cabeza de pérdidas por friccion (pulg)

Naccesorios: Cabeza de pérdidas por accesorios (pulg)

La presion de descarga se determiné mediante la Ecuacion AIV.15.

Pd = AHg4 + AHgy [AIV.15]

Donde:

AHsq:  cabezal estatico en la descarga (psi)

AHr:  pérdidas de friccion y accesorios en la descarga (psi)

El cabezal estatico en la descarga se determind a mediante la Ecuacion AIV.16.
AHgy = p X Hrpg [AIV.16]
Donde:

AHrw:  cabezal estéatico en la descarga (psi)

p: densidad del fluido (Ib/pulg?®)

Hta:  altura en la linea de descarga (pulg)

Las pérdidas de friccidbn y accesorios en la zona de descarga se determiné

mediante la Ecuacion AIV.17.

AHgq = p X (hf + haccesorios) [AIV.17]

Donde:
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AHr:  cabezal estatico en la descarga (psi)
p: densidad del fluido (Ib/pulg?)
hr: cabeza de pérdidas por friccidn (pulg)

Naccesorios: Cabeza de pérdidas por accesorios (pulg)

Sistema tanque de almacenamiento del efluente (TK-101) — reactores

Para el dimensionamiento de la bomba y de la tuberia que conecta al tanque
de almacenamiento del efluente (TK-101) con los reactores (R-101A, R-101B,
R-102A y R-102B), se consideraron los parametros que se describen en la
Tabla AIV.3.

En la Tabla AVI3 se indica que la tuberia 1 y la tuberia 4 se dividen en dos
tuberias paralelas para la conduccion del efluente del tanque (TK-101) a los
reactores. La tuberia 1 se divide en las tuberias 2 y 3, y la tuberia 4 en las

tuberias 5y 6.

Tabla AIV.3. Parametros para el dimensionamiento de la tuberia que conecta el
tanque de almacenamiento de efluente (TK-101) con los reactores

Tramo de
Tuberia Parametros Magnitud
tuberia
Caudal 7,90 L/s
1 Longitud de la tuberia de succion 4,50 m
TK-101 a Longitud de la tuberia de descarga 13,00 m
R-101A, R-101B Caudal 3,95 Ls
TK-101 a 2y3 Longitud de la tuberia de descarga 5,80 m
R-102A, R-102B Caudal 7,90 L/s
4
Longitud de la tuberia de succion 4,50 m
Longitud de la tuberia de descarga 21,00 m
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Tabla AIV.3. Parametros para el dimensionamiento de la tuberia que conecta el
tanque de almacenamiento de efluente (TK-101) con los reactores (continuacion...)

Tramo de
Tuberia Parametros Magnitud
tuberia
TK-101 a Caudal 3,95L/s
5y6

R-101A, R-101B Longitud de la tuberia de descarga 5,80 m

TK-101 a
R-102A, R-102B Material PVC

En la Tabla AIV.4 se presenta la cantidad de accesorios y el valor de los
coeficientes de pérdida (K) en la tuberia que conecta el tanque (TK-101) con los

reactores.

Tabla AIV.4. Accesorios y constante K presentes en la tuberia, tanque
(TK-101)- reactores

Tuberia Accesorio Cantidad K
Valvula de pie (con colador) 1 0,8
Pérdidas de entrada a la tuberia 1 0,5
TK-101
Ola Codo estandar 3 0,9
R-101A, R-101B
Tee estandar 3 1,8
TK-101 a
R-102A. R-102B Valvula de retencion 2 2,5
Valvula de bola (media vuelta) 3 10,0
Pérdidas a la salida de la tuberia 1 1,0

(Streeter, 2000, p. 300)

Dimensionamiento de la tuberia y de la bomba que conecta el tanque TK-101 con
los reactores R-101A 'y R-101B.

Dimensionamiento del tramos 1

Para el dimensionamiento de la tuberia, se realizé el calculo de la velocidad de

succion (Vs) y la velocidad de descarga (V4) mediante la Ecuacion AlV.5.



229

Para el calculo de la velocidad de succion, se consideré una tuberia de
diametro nominal 4” cédula 40 con un diametro interno de 102,26 mm (Mills,
1995, p. 889).

L 1m3
Y = 7,90 s X1000L
s y (102,26 mm)2 y 1 cm? y 1 m2
2 (10 mm)Z X (100 cm)Z
pies

_096__300T

Por lo tanto la tuberia de diametro nominal 4” cédula 40 permitié cumplir con
el rango de velocidad de succién para una bomba centrifuga de acuerdo a los

datos expuesto en la Tabla AlV.2.

Para el calculo de la velocidad de descarga, se consideré una tuberia de
diametro nominal de 3” cédula 80 con un didmetro interno de 73,66 mm (Mills,
1995, p. 889).

1m3
v - 790 § X TO00T
d y (73,66 mm)2 y 1 cm? N 1 m?
b 2 (10 mm)? ~ (100 cm)?
pies

d_185—_608T

Por lo tanto la tuberia de diametro nominal 3” cédula 80 permitié cumplir con
el rango de velocidad de descarga para una bomba centrifuga de acuerdo a

los datos expuesto en la Tabla AlIV.2.

Una vez que se determind el diametro de la tuberia y las velocidades de

succion y descarga, se calcularon las pérdidas por friccién y por accesorios.

Pérdidas por friccidn y por accesorios en la zona de succion:

Las pérdidas por friccidon en la tuberia se determinaron mediante la Ecuacion
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AlV.3. Para determinar las pérdidas por friccion en la tuberia se determiné el
valor del coeficiente de friccion (f), en funcién al numero de Reynolds (Re) y ¢/D,

mediante el diagrama de Moody presente en la Figura AVIIIL.5 del Anexo VIII.

El numero de Reynolds se determind a partir de la Ecuacién AlV.8. El diametro
interno de la tuberia 4” cédula 40 es 102,16 mm (Mills, 1995, p. 889).

0,96 2 x 997,33—kg3 x 102,16 mm x 1%) cm_ 1010m
Re — S m k mm cm
11 x 10—+ =&
ms

Re = 8,92 x 10*

Para la relacion €/D se consideré una tuberia de PVC, material con un

coeficiente de rugosidad (¢) de 0,0015 mm (Soriano y Pancorbo, 2012, p. 38).

e 0,0015 mm
D 102,26 mm

=1,47 X 107°

A partir del numero de Reynolds y la relaciéon €/D, se determiné graficamente el
coeficiente de friccion (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura
AVIII.5 del Anexo VIII.

f=0,018

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion AIV.7 para la tuberia

de diametro nominal 4” cédula 40, la cabeza de pérdida por friccién es:

4,50 m % (0,963) 2

1 cm % 1m
10 mm = 100 cm

hes; = 0,018 X

102,26 mm X X 2 %981 sz

hes; = 0,04 m

Posteriormente se determind la cabeza de pérdidas por accesorios en la tuberia

mediante la Ecuacion AIV.9.
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(0,96)?

haccesorioss1 = m

2 X981 S_z

x(1x08+4+1%x05+1x09+1x180)m

haccesorios s1 = 0,19 m

Pérdidas de cabeza por friccion y accesorios en la zona de descarga:

A partir del procedimiento detallado para el calculo de las pérdidas por friccién

en la zona de succidn, se determind el coeficiente de friccién (f).

El numero de Reynolds se determind a partir de la Ecuacién AlV.8. El diametro

interno de la tuberia 3” cédula 80 es 73,66 mm (Mills, 1995, p. 889).

1,852 x 997,33 X8 x 73,66 mm x 1%) I x 1010m
Re = S m R mm cm
11 x 1045
ms

Re = 1,24 x 10°

Para la relaciéon e/D se consideré una tuberia de PVC, material con un

coeficiente de rugosidad (¢) de 0,0015 mm (Soriano y Pancorbo, 2012, p. 38).

e 0,0015 mm
D 73,66 mm
® = 204x10-°
D )

A partir del numero de Reynolds Yy la relacién €/D, se determind graficamente el
coeficiente de friccion (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura
AVIIIL.5 del Anexo VIII.

f=10,018

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion AIV.7 para la tuberia

de diametro nominal 3” cédula 80, la cabeza de pérdida por friccién es:
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13,20 m x (1,85-3) 2

1cm % 1m
10mm ~ 100 cm

hfd 1= 0,56 m

hfdl = 0,018 x

73,66 mm X

X 2 ><9,81592

Posteriormente se determind la cabeza de pérdidas por accesorios, mediante la
Ecuacion AIV.9.

(1,85°3)2

haccesoriosd1 = m

2 x9,81 >
S

X(1x100+2%x18+1x25m

haccesorios d1~= 2,81 m

Dimensionamiento de los tramos 2y 3

Para el dimensionamiento de la tuberia, se calculd la velocidad de descarga
(Vd4) mediante la Ecuacion AlIV.5. Para el calculo de la velocidad de descarga,
se considerd una tuberia de diametro nominal 2” cédula 40 con un diametro
interno de 52,50 mm (Mills, 1995, p. 889).

L 1m?3
v 395 5 X 1000
d 52,50 mm 1 cm? 1 m?

X () X o mm)Z X (100 cm)?

m pies
Vq = 1,82? = 6,00 T

Por lo tanto la tuberia de diametro nominal 2” cédula 40 permitié cumplir con
el rango de velocidad de descarga para una bomba centrifuga de acuerdo a

los datos expuesto en la Tabla AlIV.2.

Una vez que se determind el diametro de la tuberia y la velocidad de succidn
y descarga se calculd la cabeza de pérdidas por friccion y por accesorios de

acuerdo al procedimiento descrito para el Tramo 1.
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m kg 1cm 1m
Re = 1,82? X 997,33@ X 52,50 mm X 10 mm X 100 cm
11 x 10-+ K&
ms

Re = 8,66 x 10*

Para la relaciéon e/D se consideré una tuberia de PVC, material con un

coeficiente de rugosidad (¢) de 0,0015 mm (Soriano y Pancorbo, 2012, p. 38).

g 0,0015 mm
D~ 52,50 mm
£ = 28x10°5
D )

A partir del numero de Reynolds y la relacion /D, se determind graficamente el
coeficiente de friccion (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura
AVIIL.5 del Anexo VIII.

f=0,017

El valor f se sustituyd en la Ecuacion AlV.3 para el calculo de la pérdida de carga

por friccion en la tuberia de diametro nominal 2” cédula 40 (Mills, 1995, p. 889).

5,80 m x (1,82%) 2

1cm % 1m
10 mm *~ 100 cm

hde = 0,017 x

52,50 mm X x 2 %981 sz
heg, = 0,32 m

Los tramos de tuberia 2 y 3 tienen las mismas caracteristicas fisicas por lo
tanto:

hde = hfd3 = 0,32 m

Posteriormente se realizo el calculo de la cabeza de pérdidas por accesorios
mediante la Ecuacién AlV.9.
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(1,822
haccesorios d2 = ———==X (1 X 10,0 + 1 X 1,0+ 2 X 0,9+ 1 x 2,5) m
2 X981 S_Z

haccesorios d2 = 2,58 m

Los tramos de tuberia 2 y 3 tienen las mismas caracteristicas fisicas por lo
tanto:

haccesorios d 2 = Naccesoriosd3 = 2,58 m

En la Tabla AlV.5 se presenta la velocidad de flujo del fluido en las tuberias, el

diametro nominal y las pérdidas por friccidon y por accesorios.

Tabla AIV.S. Especificaciones de las tuberias que conectan al tanque
(TK-101)-reactores

Velocidad Didmetro Pérdidas por Pérdidas por
Tuberia
(m/s) nominal friccion (m) accesorios (m)
Tramo 1-succion 0,92 4” cédula 40 0,04 0,19
Tramo 1-descarga 1,85 3” cédula 80 0,56 2,81
Tramo 2 y 3-descarga 1,82 2” cédula 40 0,32 2,58

Para el dimensionamiento y seleccién de la bomba (P-101) se determind la
altura de bomba (Hs), altura dinamica total (TDH) y potencia.

Calculo de la altura de bomba (Hs)

Para el calculo de Hs la Ecuacion de Bernoulli expresada a través de la

Ecuacion AIV.6 se simplificd a la Ecuaciéon AIV.18.

Hp = z; + h¢ 152 + haccesorios [AIV.18]

Para simplificar la ecuacidn de Bernoulli se realiz6 las siguientes
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consideraciones: se tomé como nivel de referencia la altura en el punto 1, se
considero para el tanque T-101 y los reactores (tanques atmosféricos) la presion
en el punto 1y 2 equivalentes e iguales a la presidén atmosférica y se simplifico la
velocidad en ambos puntos debido al gran diametro de los tanques en comparacion

con el diametro de la tuberia.

Para resolver la Ecuacion AIV.18 se consider6 Z2 de 7,36 m. Este valor
corresponde a la altura entre el nivel del fluido en el tanque de almacenamiento
del efluente y el nivel de fluido en el punto mas altor del reactor. Ademas se
reemplazo el valor de las pérdidas de carga por friccidon y por accesorios en la

zona de succidn (s) y de descarga (d).

HB = ZZ + hfs 1 + hfd 1 + hfd 2 + hfd 3 + haccesorios s1 + haccesorios d1 + haccesorios d2

+ haccesorios d3

Hg = (7,36 + 0,04 + 0,56 + 0,32+ 0,32+ 0,19 + 2,81+ 2,58+ 2,58) m
Hg = 16,76 m

Célculo de la altura dinamica total (TDH)

El valor de TDH se determiné mediante la Ecuacion AlV.11, previo al calculo de la

presion de succion y la presion de descarga.

La presion de succion se determind mediante la Ecuacidén AlV 12. Para determinar
la presion de succion se realizo el calculo previo del cabezal estatico de succion y

de las pérdidas por friccidon y por accesorios en la zona de succion.

El cabezal estatico de succion se determind mediante la Ecuacion AlV.13. Para
este calculo se conoce la altura del tanque de almacenamiento del efluente en

la linea de succion de 4,00 m.

kg y 2,21b o (2,54 %1072 m) 2
m3  1kg 1 pulg?

AHg, = 4,00 m X 997,33
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AHg = 5,66 psi

Posteriormente se realiz6 el calculo de las pérdidas por friccidn y accesorios en la

zona de succion mediante la Ecuacion AlV.14.

AHgg = (hfs + hyccesorios s) Xp

AHg = (0,40 4+ 0,19) m x 997,33 kg y 2,21b o (2,54 x 1072 m) 2
fs — ) ) m ) m3 1 kg 1 pu]gz

AH¢ = 0,84 psi

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion AlV.12, la presion de

succion es:

Ps = (5,66 — 0,83) psi
Ps = 4,83 psi = 33,29 kPa

La presion de descarga se determind mediante la Ecuacién AlIV.15. Para
determinar la presion de descarga se realizo el calculo previo del cabezal estatico
de descarga mediante la Ecuacion AlV.16. Para este se conoce la altura del reactor

en linea de descarga de 3,26 m.

kg 221b (2,54%x107%2m)?
AHgq = 3,26 m X 997,33 — X X
m3  1kg 1pulg?

AHgq = 4,61 psi

Posteriormente se realizé el calculo de las pérdidas por friccidn y por accesorios

en la zona de descarga mediante la Ecuacion AIV.17.

AHgg = (hfg + haccesorios d) X P

k 2,21b
AH¢q = (0,56 + 0,32 + 0,32 + 2,81 + 2,584+ 2,58) m X 997,33 m_g3 X kg

(2,54 x 1072 m) ?
1pulg?

= 12,98 psi
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Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacidén AlIV.15 la presion de
descarga es:

Pd = (4,61 + 12,98) psi
Pd = 17,59 psi = 121,24 kPa

Por lo tanto el TDH de la bomba es:

TDH = (17,59 — 4,83) psi
TDH = 12,76 psi = 87,95 kPa

Calculo de la potencia de la bomba

La potencia de la bomba se determiné mediante la Ecuacién AIV.10. La bomba
tiene una eficiencia del 53,00 % de acuerdo a la curva de operacién de la Figura
AVIII.2 del Anexo VIII.

kg m L m3
16,76 m X 997,33@ X 9'818_2 X 7,90 S X 7 000 L

Phomba = 053

Poomba = 2 442,18 W = 3,28 HP

Para la seleccion de la bomba se considerd un factor de seguridad del 10 % sobre

el requerimiento energético calculado (Peters y Timmerhaus, 2002, p. 37).

Pbomba = 3,28 HP x 1,10
Pyompa = 3,61 HP

A partir de los calculos descritos para el dimensionamiento de la tuberia y bomba
(P-101) que conecta el tanque (TK-101) con los reactores (R-101A y R-101B) se
dimensiond la tuberia y la bomba (P-102) que conecta el (TK-101) con los reactores
(R-102A y R-102B). En la Tabla AlV.6 se presenta la velocidad de flujo del fluido

en las tuberias, el diametro nominal y las pérdidas por friccidon y por accesorios.



Tabla AIV.6. Especificaciones, pérdidas por friccidon y por accesorios de la tuberia
que conecta (TK-101) con los reactores (R-102A y R-102B)

Velocidad Diametro Pérdidas por Pérdidas por
Tuberia
(m/s) nominal friccion (m) accesorios (m)
Tramo 4 — succién 0,96 4” cédula 40 0,04 0,19
Tramo 4 — descarga 1,85 3” cédula 80 0,90 2,81
Tramo 5 y 6-descarga 2,08 27 cédula 40 0,32 2,58

En la Tabla AlV.7 se presentan las especificaciones de la bomba (P-102).

Tabla AIV.7. Especificaciones de la bomba (P-102)

Caudal Hy (m) TDH Potencia Potencia
(L/s) ® (kPa) calculada (HP) | nominal (HP)
9,00 16,88 88,14 3,30 3,63

Sistema tanque de complejo EDTA-Fe - reactores

Para el dimensionamiento de las tuberias que conecta al tanque de
almacenamiento del complejo (TK-102) a los reactores (R-101A, R-101B, R-102A
y R-102B), se consideraron las velocidades permisibles para flujo por gravedad de
0,20 a 0,80 pies/s (0,06 a 0,24 m/s) (McCabe et al., 2007, p. 209) en funcién a la

elevacion del tanque (TK-102) con respecto a los reactores.

En
dimensionamiento de las tuberias que conectan: (TK-102) con (R-101A, R-101B)
y (TK-102) con (R-102A y R-102B). Ambas tuberias presentan las mismas

caracteristicas (caudal, longitud y material).

la Tabla AIV.8 se presentan los parametros considerados para el

En la Tabla AIV.9 se presenta la cantidad de accesorios y el valor de los

coeficientes de pérdida (K) en la tuberia que conecta el tanque de

almacenamiento del complejo (TK-102) con los reactores.



Tabla AIV.8. Parametros para el dimensionamiento de la tuberia que conecta el

tanque de almacenamiento del complejo (TK-102) con los reactores

Tramo de
Tuberia Parametros Magnitud
tuberia
Caudal 0,62 L/s
TK-102 a 1 Longitud de la tuberia 1,00 m
R-101Ay R-101B Caudal 0,31 L/s
2 . ’
TK-102 a Longitud de la tuberia 2,00 m
R-102A y R-102B Caudal 0,31 L/s
3
Longitud de la tuberia 2,50 m
Material de la tuberia PVC

La numeracion 1, 2 y 3 indica que la tuberia 1 se divide en dos tuberias paralelas, la tuberia

2 y la tuberia 3.

Tabla AIV.9. Accesorios y constante K presentes en la tuberia, tanque de

almacenamiento del complejo (TK-102) — reactores

Tuberia Accesorio Cantidad K
Valvula de bola 3 10,0

TK-102 a Pérdidas de entrada a la tuberia 1 0,5
R-101A y R-101B

OlAy 0 Codo estandar 3 0,9

TK-102 a
R-102A y R-102B Tee estandar 5 1,8
Pérdidas a la salida de la tuberia 1 1,0

(Streeter, 2000, p. 300)
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A partir de los calculos descritos para el dimensionamiento de la tuberia que

conecta el tanque de almacenamiento del efluente con los reactores se

dimensionaron las tuberias que conecta el tanque (TK-102) a los reactores

(R-101A, R-101B, R-102A y R-102B) y se determinaron las pérdidas por
friccion y accesorio en la tuberia.

En la Tabla AlV.10 se presenta la velocidad de flujo del fluido en las tuberias,

el diametro nominal y las pérdidas por friccidn y por accesorios.
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Tabla AIV.10. Especificaciones de las tuberias que conectan al tanque (TK-102) con

los reactores (R-101A, R-101B, R-102A y R-102B)

Velocidad Diametro Perdidas por Pérdidas por
Tuberia
(m/s) nominal friccion (m) accesorios (m)
Tramo 1 0,24 2” cédula 5 0,0015 0,04
Tramo 2 0,24 1 1/2” cédula 40 0,0044 0,09
Tramo 3 0,24 1 1/2” cédula 40 0,0055 0,09
Sistema tanque de almacenamiento de H202 (TK-103)- reactores
Para el dimensionamiento de las tuberias que conecta el tanque

de

almacenamiento de H202 (TK-103) a los reactores (R-101A y R-101B) y (R-102A
y R-102B) se consideraron las velocidades permisibles para flujo por gravedad de
0,20 a 0,80 pies/s (0,06 a 0,24 m/s) (McCabe et al., 2007, p. 209) en funcién a la

elevacion del tanque (TK-103) con respecto a los reactores.

En

dimensionamiento de las tuberias.

la Tabla AIV.11 se presentan los parametros considerados para el

Tabla AIV.11. Parametros para el dimensionamiento de la tuberia que conecta al tanque
de almacenamiento de H202 (TK-103) con los reactores

Tramo de
Tuberia tuberia Parametros Magnitud
Caudal 0,16 L/s
TK-103 a 1 Longitud de la tuberia 1,00 m
R-101A, R-101B Caudal 0,08 L/s
2 Longitud de la tuberia 2,5m
TK-103 a Caudal 0,08 L/s
R-101A, R-101B : Longitud de la tuberia 3,0m
Material de la tuberia PVC

La numeracién 1, 2 y 3 indica que la tuberia 1 se divide en dos tuberias paralelas, la tuberia
2 y la tuberia 3.
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En la Tabla AlV.12 se presenta la cantidad de accesorios y el valor de los

coeficientes de pérdida (K) en la tuberia que conecta el tanque de

almacenamiento del H202 (TK-103) con los reactores.

Tabla AIV.12. Accesorios y constante K presentes en la tuberia, tanque de
almacenamiento de H2O2 (TK-103) - reactores

Tuberia Accesorio Cantidad K
Valvula de bola 2 10,0
TK-103 a
R-101A. R-101B Pérdidas de entrada a la tuberia 1 0,5
Codo estandar 4 0,9
TK-103 a
Tee estandar 1 1,8
R-102A, R-102B
Pérdidas a la salida de la tuberia 1 1,0

(Streeter, 2000, p. 300)

A partir de los calculos descritos para el dimensionamiento de la tuberia que
conecta el tanque de almacenamiento del efluente con los reactores se
dimensionaron las tuberias que conecta el tanque (TK-103) a los reactores
(R-101A, R-101B, R-102A y R-102B) y se determinaron las pérdidas por
friccidon y accesorio en la tuberia.

En la Tabla AlV.13 se presenta la velocidad de flujo del fluido en las tuberias,

el diametro nominal y las pérdidas por friccién y por accesorios.

Tabla AIV.13. Especificaciones de las tuberias que conectan al tanque (TK-103) con
los reactores (R-101A, R-101B, R-102A y R-102B)

Velocidad Diametro Pérdidas por Pérdidas por
Tuberia
(m/s) nominal friccion (m) accesorios (m)
Tramo 1 0,23 1” cédula 5 0,003 0,04
Tramo 2 0,24 3/4” cédula 40 0,003 0,04
Tramo 3 0,24 3/4” cédula 40 0,015 0,04
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Sistema tanque de almacenamiento de hidroxido de sodio — reactor

En la Tabla AIV.14 se presentan los parametros considerados para el
dimensionamiento de las tuberias que conecta al tanque de almacenamiento de
NaOH (TK-104) con los reactores: (TK-104) con (R-101A y R-101B) y (TK-104)
con (R-102A y R-102B). Ambas tuberias presentan las mismas caracteristicas

(caudal, longitud y material).

Tabla AIV.14. Parametros para el dimensionamiento de la tuberia que conecta el tanque
de almacenamiento de NaOH (TK-104) — reactores

T
Tuberia ramo,de Parametros Magnitud
tuberia

Caudal 0,56 L/s
TK-103 a | Longitud de la tuberia de succién 0,50 m
R-101A, R-101B Longitud de la tuberia de descarga 1,00 m
Caudal 0,26 L/s

TK-103 a
R-102A, R-102B 2 Longitud de la tuberia de descarga 4,00 m
Caudal 0,28 L/s

3
Longitud de la tuberia descarga 9,00 m
Material de la tuberia PVC

La numeracion 1, 2 y 3 indica que la tuberia 1 se divide en dos tuberias paralelas, la tuberia
2 y la tuberia 3.

En la Tabla AlV.15 se presenta la cantidad de accesorios y el valor de los
coeficientes de pérdida (K) en las tuberias que conectan al tanque de

almacenamiento de NaOH (TK-104) con los reactores.

Tabla AIV.15. Accesorios y constante K presentes en la tuberia tanque de
almacenamiento de NaOH (TK-104) - reactores

Tuberia Accesorio Cantidad K

Vaélvula de bola 4 10,0
TK-103 aR-101A, R-101B

TK-103 a R-102A, R-102B Valvula de retencion 1 2,5
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Tabla AIV.15. Accesorios y constante K presentes en la tuberia tanque de
almacenamiento de NaOH (TK-104) — reactores (continuacion...)

Tuberia Accesorio Cantidad K
Pérdidas de entrada a la tuberia 1 0,5
TK-103 a
R-101A, R-101B Codo estandar 2 0,9
TK-103 a Tee estandar 6 1,8
R-102A, R-102B
Pérdidas a la salida de la tuberia 1 1,0

(Streeter, 2000, p. 300)

El dimensionamiento de las tuberias que conecta el tanque (TK-104) con los
reactores (R-101A, R-101B, R-102A y R-102B) se realiz6 a partir de los calculos
descritos para el dimensionamiento de la tuberia que conecta el tanque de

almacenamiento del efluente con los reactores.

En la Tabla AIV.16 se presenta la velocidad de flujo del fluido en las tuberias,

el diametro nominal y las pérdidas por friccién y por accesorios

Tabla AIV.16. Especificaciones de las tuberias que conectan al tanque
(TK-104) —reactores (R-101A, R-101B, R-102A y R-102B)

Velocidad Diametro Pérdidas por Pérdidas por
Tuberia
(m/s) nominal friccion (m) accesorios (m)
Tramo 1-succion 0,92 1” cédula 10 0,03 0,57
Tramo 1-descarga 2,01 3/4” cédula 10 0,78 3,14
Tramo 2 y 3-descarga 1,86 1/2” cédula 40 1,94 5,11

Para el dimensionamiento y seleccion de la bomba (P-103) ubicada en la
tuberia, se determind la altura de bomba (Hs), Altura dinamica total (TDH) y

potencia.
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Calculo de la altura de bomba (Hs)

Para el calculo de Hs la Ecuacion de Bernoulli expresada a través de la
Ecuacion AIV.6 se simplificd a la Ecuacion AIV.18 de acuerdo a las siguientes
consideraciones: se tom6 como nivel de referencia la altura en el punto 1, se
considerd la presion en el punto 1 y 2 (tanque de almacenamiento de NaOH y
reactor) equivalentes e iguales a la presidén atmosférica al ser tanques atmosféricos
y se simplificé la velocidad en ambos puntos debido al gran diametro de los tanques

en comparacion con el diametro de la tuberia.

Para resolver la Ecuacion AIV.18 se consideré Z> de 2,70 m. Este valor
corresponde a la altura entre el nivel del fluido en el tanque de almacenamiento
de NaOH vy el nivel de fluido en el reactor. Ademas se reemplazé el valor de
las pérdidas de carga por friccion y por accesorios en la zona de succion (s) y

de descarga (d).

HB = ZZ + hfs 1 + hfd 1 + hfd 2 + hfd 3 + haccesorios s1 + halccesorios d1 + haccesorios d2

+ haccesorios d3

Hg = (2,70 + 0,03+ 0,78 + 1,94 4+ 0,57 + 3,14+ 5,11) m
Hg = 1427 m

Célculo de la altura dinamica total (TDH)

El valor de TDH se determiné mediante la Ecuacion AlV.11 previo al calculo de la

presion de succion y la presion de descarga.

La presion de succién se determind mediante la Ecuacion AlV.12.

Para el calculo de la presion de succion se realizo el calculo previo del cabezal
estatico de succién mediante la Ecuaciéon AlV.13. Para este calculo se conoce la
altura del tanque de almacenamiento de NaOH en la linea de succion de
2,20 m.
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kg 221b (2,54%x107%2m)?
AHgo = 2,20 m X 1 043,32 — X X
m3  1kg 1 pulg?

AHg, = 3,26 psi

Posteriormente se realizé el calculo de las pérdidas por friccién y por accesorios

en la zona de succidn mediante la Ecuacion AlV.14.

AHgs = (hgs + haccesorios s) X P

kg 22lb (2,54%1072m)?
AHg = (0,03 +0,57) m x 1043,32 — x X

1kg 1 pulg?
AH¢ = 0,89 psi

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacién AlV.12 la presion de

succion es:

Ps = (3,26 — 0,89) psi
Ps = 2,37 psi = 16,34 kPa

La presion de descarga se determiné mediante la Ecuacion AlIV.15.

Para determinar la presion de descarga se realizd el calculo previo del cabezal
estatico de descarga a partir de la Ecuacion AlV.16. Para el calculo del cabezal
estatico en la descarga se conoce la distancia entre la linea central de la bomba y

el punto de descarga libre de 0,50 m.

kg 221b (2,54% 1072 m)?
AHgq = 0,50 m x 1043,32 — X X
m3  1kg 1pulg?

AHgq = 0,74 psi

Posteriormente se determinaron las pérdidas por friccion y por accesorios en la

zona de descarga mediante la Ecuacion AlV.17.

AHgq = (hfgq + haccesorios d) X P
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k 2,21b
AH¢q = (0,78 + 1,94 + 3,14+ 5,11+ 3,14 + 5,11) m x 1 043,30 m—g3 X kg

(2,54 x 1072 m) 2
1pulg?

= 28,46 psi

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion AlV.15 la presion de

descarga es:

Pd = (28,46 — 0,74) psi
Pd = 27,72 psi = 191,07 kPa

Por lo tanto el valor del TDH de la bomba es:

TDH = (27,72 — 2,37) psi
TDH = 25,35 psi = 174,73 kPa

Calculo de la potencia de la bomba

La potencia de la bomba se determiné mediante la Ecuacion AlIV.10. La bomba
tiene una eficiencia del 35,00 % de acuerdo a la curva de operacién de la Figura
AVIII.1 del Anexo VI.

14,27 m x 1 043,30 % X 9,81592 % 0,56 %x

Poomba = 0,35

1000L

Pbomba = 233,68 W = 0,31 HP

Para la seleccion de la bomba se considerd un factor de seguridad del 10 % sobre

el requerimiento energético calculado (Peters y Timmerhaus, 2002, p. 37).

Poomba = 0,31 HP X 1,10
Pbomba = 0,34 HP
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Sistema tanque almacenamiento de H2SOa- tanque de neutralizacion

Para el dimensionamiento de la tuberia que conecta el tanque de almacenamiento
de H2S0O4 (TK-107) con el tanque de neutralizacion (TK-105), se consideré la
velocidad permisible para flujo por gravedad entre 0,20 a 0,80 pies/s (0,06 a
0,24 m/s) (McCabe et al., 2007, p. 209), en funcién a la elevacion del tanque
(TK-107) con respecto al tanque (TK-105).

En la Tabla AIV.17 se presentan los parametros considerados para el
dimensionamiento de la tuberia.

Tabla AIV.17. Parametros para el dimensionamiento de la tuberia que conecta el tanque
(TK-107) con el tanque de neutralizacion (TK-105)

Parametros Magnitud
Caudal 0,01 L/s
Longitud de la tuberia 3,00 m
Material Acero inoxidable AISI 304

En la Tabla AlV.18 se presenta la cantidad de accesorios y el valor de los
coeficientes de pérdida (K) en la tuberia que conecta el tanque de

almacenamiento de H2SO4 (TK-107) con el tanque de neutralizacion (TK-105).

Tabla AIV.18. Accesorios y constante K presentes en la tuberia tanque
(TK-107) - tanque de neutralizacion (TK-105)

Accesorio Cantidad K
Valvula de bola (media vuelta) 2 10,0
Pérdidas de entrada a la tuberia 1 0,5
Codo estandar 4 0,9
Pérdidas a la salida de la tuberia 1 1,0
Tee estandar 1 1,8

(Streeter, 2000, p. 300)
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Para el dimensionamiento de la tuberia, se realizo el calculo de la velocidad de
flujo del H2SO4 a través de la tuberia mediante la Ecuacion AlIV.5. Para el
calculo de la velocidad, se consider6é una tuberia de diametro nominal 1/4”
cédula 40 con un diametro interno de 9,246 mm (Mills, 1995, p. 889).

L 1m3
0,01 S X 1500T,
(9,246 mm)2 % 1 cm? % 1 m?
2 (10 mm)? ~ (100 cm)?

Vg =

m pies
Vg = 0,15? = 0,50 T

Por lo tanto la tuberia de diametro nominal 1/4” cédula 40 permitié cumplir con

el rango de velocidad para el flujo por gravedad.

Pérdidas por friccidon y por accesorios

El numero de Reynolds se determind a partir de la Ecuaciéon AlV.8. El diametro
interno de la tuberia 1/4” cédula 40 es 9,246 mm y la densidad del H2SO4 es
1 836,10 kg/m?3 (Perry, 2001, p. 2-115).

0,155 x 1 836,10 X8 x 9,246 mm x 1%)% N 1010r2m
Re = m o = 122,24
21 x 10-3 &
ms

El numero de Re indica el flujo laminar de fluido, por lo tanto el factor de friccién
(f) se determin6é mediante la Ecuacion AIV.19 (Mott, 2006b, p. 234).

=&
fo = o2 [AIV.19]
Donde
fo: factor de friccion, Darcy

Re: numero de Reynolds
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El valor del coeficiente de friccion es:

e 64
D™ 122,24

= 0,52

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacién AlIV.7 la cabeza de

pérdidas por friccién en la tuberia es:

3mx (0,157)

1 cm % 1m
10 mm ~ 100 cm

hfsl = 0,52 X

=0,19m

9,246 mm X X2 %981 sz

Posteriormente se determinaron las pérdidas por accesorios en la tuberia,

mediante la Ecuacion AIV.9.

0,152
haccesorios s1 = ————= X (2X 10,0 + 1 X 0,5+ 4 x 0,9+ 1 x 1,0 + 1 X 1,8)m
2 x9,81 7

haccesorios s1 = 0,03 m

Sistema reactores - tanque de sedimentacién

En la Tabla AIV.19 se presentan los parametros considerados para el
dimensionamiento de las tuberias que conectan los reactores (R-101A y R-101B)

con los tanques de sedimentacion (S-101-S-102).

Tabla AIV.19. Parametros para el dimensionamiento de la tuberia que conecta los
reactores (R-101A y R-101B) con los tanques de sedimentacion

Tuberia Parametros Magnitud
Caudal 3,00 L/s
R-101A a S-101
Longitud de la tuberia de succion 2,50 m
R-101B a 8-102 Longitud de la tuberia de descarga 7,00 m

Material de la tuberia PVC
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En la Tabla AIV.20 se presenta la cantidad de accesorios y el valor de los
coeficientes de pérdida (K) en la tuberia que conecta los reactores con los
tanques de sedimentacion (S-101 y S-102).

Tabla AIV.20. Accesorios y constante K presentes en la tuberia,
reactores (R-101A y R-101B) -tanques de sedimentacion

Tuberia Accesorio Cantidad K
Valvula de bola 4 10,0

Pérdidas de entrada a la tuberia 1 0,5

R-101A a S-101 Codo estandar 3 0,9
R-101B a S-102 Tee estandar 4 1,8
Valvula de retencion 1 2,5

Pérdidas a la salida de la tuberia 1 1,0

(Streeter, 2000, p. 300)

Para el dimensionamiento de la tuberia, se realizé el calculo de la velocidad de

succion (Vs) y la velocidad de descarga (V4) mediante la Ecuacion AlV.5.

Para el calculo de la velocidad de succion, se consideré una tuberia de
diametro nominal 3” cédula 40 con un diametro interno de 77,93 mm (Mills,
1995, p. 889).

1m?3
v = 3,00 5 X 500t
S 77,93mm, , 1 cm? 1 m2

=2 )" X @omm)? X (100 cm)?

pies
—063——206 —~

Por lo tanto la tuberia de diametro nominal 3” cédula 40 permitié cumplir con
el rango de velocidad de succiéon para una bomba centrifuga de acuerdo a los
datos expuesto en la Tabla AlV.2.

Para el célculo de la velocidad de descarga, se consideré una tuberia de
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diametro nominal de 1 1/2” cédula 40 con un diametro interno de 40,89 mm
(Mills, 1995, p. 889).

L 1m3
. 3,00 5 X 7000 L
d 40,89 mm 1 cm? 1 m?2

X (.

2
z ) X @omm)? X {100 cm)?

m pies
Vq = 2,28? = 7,50 T

Por lo tanto la tuberia de diametro nominal de 1 1/2” cédula 40 permitié cumplir
con el rango de velocidad de descarga para una bomba centrifuga de acuerdo

a los datos expuesto en la Tabla AlV.2.

Una vez que se determinaron los diametros de las tuberias y las velocidades

de succion y descarga, se calcularon las pérdidas por friccidn y por accesorios.

Pérdidas por friccidn y por accesorios en la zona de succion:

La cabeza de pérdidas por friccion en la tuberia se determind mediante la
Ecuacion AIV.7. Para determinar las pérdidas por friccidon en la tuberia se
determind el valor del coeficiente de friccion (f), en funcién del numero de
Reynolds (Re) y €/D, mediante el diagrama de Moody presente en la Figura AVIII.5
del Anexo VIII.

El numero de Reynolds se determind a partir de la Ecuacién AlV.8. El diametro
interno de la tuberia 3” cédula 40 es 77,93 mm (Mills, 1995, p. 889).

0,63 ™ x 997,33 X8 % 77,93 mm x 1%) SLLUE 1010m
Re = S m R mim cm
11 x 104 =&
ms

Re = 4,45 x 10*

Para la relacion ¢/D se consideré una tuberia de PVC, material con un

coeficiente de rugosidad (¢) de 0,0015 mm (Soriano y Pancorbo, 2012, p. 38).
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¢ 0,0015mm
D - 77,93 mm
£ = 1,92% 105
D )

A partir del numero de Reynolds Yy la relacién €/D, se determind graficamente el

coeficiente de friccion (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura

AVIIIL.5 del Anexo VIII.
f=0,022

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacién AlV.7 para la tuberia

de diametro nominal 3” cédula 40, la cabeza de pérdida por friccion es:

3,00m X (0,637) 2

hes; = 0,022 X

1 cm 1m m
77,93 mm X 10 mm X 100 cm X 2 %xX9,81 2
hfdl = 0,02 m

Posteriormente se determiné la cabeza de pérdidas por accesorios en la tuberia

mediante la Ecuacion AIV.9.

(0,637)?

haccesorioss1 = m

2 x9,81 7

Xx(1x10,04+1x05+4+1x09 m

haccesorios s1 = 0,23 m

Pérdidas de cabeza por friccién y accesorios en la zona de descarga:

A partir del procedimiento detallado para el calculo de las pérdidas por friccion

en la zona de succidn, se determino el factor (f).

El numero de Reynolds se determiné a partir de la Ecuacion AlV.8. El diametro
interno de la tuberia de 1 1/2” cédula 40 es 40,89 mm (Mills, 1995, p. 889).
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2,28 1« 997,33—k% x 40,89 mm X 1%) cm_ 1010”‘
Re = S m k mm cm
11 x 10—+ =&
ms

Re = 8,45 x 10*

Para la relacién /D se considerd una tuberia de PVC, material con coeficiente

de rugosidad (¢) de 0,0015 mm (Sariano y Pancorbo, 2012, p. 38).

g 0,0015 mm
D 40,89 mm
‘= 367x10°°
5=3

A partir del numero de Reynolds vy la relacion €/D, se determiné graficamente el
coeficiente de friccion (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura

AVIIIL.5 del Anexo VIII.
f=0,024

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion AlV.7 para la tuberia

de diametro nominal 3” cédula 80, la cabeza de pérdida por friccién es:

7,00m x (2,28°3) 2

hfd 1= 0,024 X Tem Tm m
40,89 mm X 10 mm = 700 cm < 2 X981 Z
hfg; = 1,09 m

Posteriormente se determind la cabeza de pérdidas por accesorios, mediante la

Ecuacion AlV.9.

(2,28°5)2

haccesoriosd1 = m

2 X981 Z

Xx(3x100+1x10+2x09+1%x254+4x%x18)m

haccesorios s1— 11,26 m
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En la Tabla AlV.21 se presentan las velocidades de flujo en las tuberias, el

diametro nominal y la cabeza de pérdidas por friccién y por accesorios.

Tabla AIV.21. Especificaciones de la tuberia y las pérdidas por friccidon y accesorios
en la tuberia que conecta los reactores (R-101A y R-101B) con los tanques de

sedimentacion
, Velocidad Diametro Pérdidas por Pérdidas por
Tramo de tuberia . .y .
(m/s) nominal friccion (m) accesorios (m)
Tramo de succion 0,63 3” cédula 40 0,02 0,23
Tramo de descarga 2,28 1 1/2” cédula 40 1,09 11,26

Para el dimensionamiento y seleccion de las bombas (P-105 y P-106) que
conectan los reactores (R-101A y R-101B) con los tanques de sedimentacién
(S-101 y S-102), se determind la altura de bomba (Hs), altura dinamica total

(TDH) y potencia.

Calculo de la altura de bomba (Hs)

Para el calculo de Hgs la Ecuacion de Bernoulli expresada a través de la
Ecuacién AIV.6 se simplificod a la Ecuaciéon AlV.18 de acuerdo a las siguientes
consideraciones: se tom6 como nivel de referencia la altura en el punto 1, se
considerd la presion en el punto 1 y 2 (reactor y tanque de sedimentacion)
equivalentes a la presion atmosférica al ser tanques atmosféricos y se simplifico la
velocidad en ambos puntos debido al gran diametro de los tanques en comparacion

con el diametro de la tuberia.

Para resolver la Ecuacion AlIV.18 se consider6é Z2 de 1,76 m. Este valor
corresponde a la altura entre el nivel inferior del fluido en el reactor y el nivel
de fluido en el sedimentador. Ademas se reemplazé el valor de las pérdidas de

carga por friccion y por accesorios en la zona de succion (s) y de descarga (d).

I_IB = ZZ + hfs 1 + hfd 1 + haccesorios s1 + haccesorios di
Hg =1,76 + 0,02 + 1,09 + 0,23 + 11,26
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Hg = 14,36 m

Calculo de la altura dinamica total (TDH)

El valor de TDH se determiné mediante la Ecuaciones AlV.11, previo al calculo de

la presion de succion y la presion de descarga.

La presion de succion se determind mediante la Ecuacidon AlV 12. Para determinar
la presion de succion se realizo el calculo previo del cabezal estatico de succion a

partir de la Ecuacion AIV.13.

Para el calculo del cabezal estatico de succion se conoce la altura del reactor en

la linea de succion de 3,26 m.

kg 22lb (2,54 %1072m)?
AHg, = 3,26 m X 997,33 —= x x
m3  1kg 1 pulg?

AHgs = 4,61 psi

Posteriormente se determinaron las pérdidas por friccion y por accesorios en la

zona de succidon mediante la Ecuacion AlV.14.

AHgs = (hgs + haccesorios s) Xp

kg 22lb (2,54%1072m)?
AHg = (0,02 +0,23) m x 997,33 — x X

1kg 1 pulg?
AH¢ = 0,35 psi

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacién AlV.12 la presion de

succion es:

Ps = (4,61 — 0,35) psi
Ps = 4,26 psi = 29,36 kPa

La presidn de descarga, se determiné mediante la Ecuacion AlV.15.
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Para determinar la presion de descarga se realiz6 el calculo previo del cabezal
estatico de descarga a partir de la Ecuacion AIV.16. Para el calculo del cabezal
estatico de descarga se conoce la distancia entre la linea central de la bomba y el

punto de descarga libre de 0,80 m.

kg 22Ib (2,54x1072m)?
AHgq = 0,80m X 997,33 —= x x
m3  1kg 1pulg?

AHgq = 1,13 psi

Posteriormente se determinaron las pérdidas por friccion y por accesorios en la

zona de descarga mediante la Ecuacion AIV.17.

AHgq = (hfd + hccesorios d) Xp

AHgg = (1,09 + 11,26) m x 997,33 ~& 2210 (254 1072 m) 2
fd — ) ) m ) m3 1 kg 1pulg2

AHgq = 17,48 psi

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacién AlV.15 la presiéon de

descarga es:

Pd = (1,13 + 17,48) psi
Pd = 18,61 psi = 128,28 kPa

Por lo tanto el valor del TDH de la bomba es:

TDH = (18,61 — 4,26) psi
TDH = 14,35 psi = 98,91 kPa

Potencia de la bomba

La potencia de la bomba se determiné mediante la Ecuacion AIV.10. La bomba
tiene una eficiencia del 42,00 % de acuerdo a la curva de operacién de la Figura

AVII1.1 del Anexo VIII.



Poomba =

kg

14,36 m X 997,33F X 9,81522 x 3,00

=X
S

L m
1000L

Poomba = 1 003,54 W = 1,35 HP

0,42
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Para la seleccion de la bomba se considerd un factor de seguridad del 10 % sobre

el requerimiento energético calculado (Peters y Timmerhaus, 2002, p. 37).

Pyoomba = 1,35 HP X 1,10 = 1,48 HP

En la Tabla AIV.22 se presentan las especificaciones de las bombas (P-105 y

P-106).

Tabla AIV.22. Especificaciones de las bombas (P-105 y P-106)

Bombas
Caudal TDH Potencia Potencia
HB (m)
(L/s) (kPa) calculada (HP) nominal (HP)
13,64 3,00 98,91 1,35 1,48

Tanque de sedimentacion-Tanque de neutralizacion

En la Tabla AIV.23 se presentan

los parametros considerados para el

dimensionamiento de las tuberias que conectan los tanques de sedimentacién
(S-101 y S-102) con los tanques de neutralizacion (TK-105 y TK-106).

Tabla AIV.23. Pardmetros para el dimensionamiento de las tuberias que conectan los

tanques de sedimentacién (S-101 A/B) con los tanques (TK-105 y TK-106)

Tuberia Parametros Magnitud
Caudal 7,50 L/s
S-101 a TK-105 Longitud de la tuberia de succion 2,00 m
S-102 a TK-106 Longitud de la tuberia de descarga 5,60 m
Material de la tuberia PVC
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A partir de los parametros que se presentan en la Tabla Al.22 se determiné la
velocidad de succion (Vs) y la velocidad de descarga (V4) mediante la Ecuacion

AlV.5 para el dimensionamiento de las tuberias.

Para el calculo de la velocidad de succion, se consideré una tuberia de
diametro nominal 4” cédula 40 con un diametro interno de 102,26 mm (Mills,
1995, p. 889).

L 1m3
Y = 7,50 5 X 1000L
s y (102,26 mm)2 y 1 cm? y 1 m2
2 (10 mm)Z X (100 cm)Z
pies

—091——300—
S

Por lo tanto la tuberia de diametro nominal 4” cédula 40 permitié cumplir con
el rango de velocidad de succién para una bomba centrifuga, de acuerdo a los

datos expuesto en la Tabla AlV.2.

Para el calculo de la velocidad de descarga, se consideré una tuberia de
diametro nominal de 3” cédula 160 con un diametro interno de 63,65 mm (Mills,
1995, p. 889).

1m3
. 750 5 X TO00T
d y (63,65 mm)2 y 1 cm? N 1 m?
b 2 (10 mm)? ~ (100 cm)?
pies

d_236—_773T

Por lo tanto la tuberia de diametro nominal 3” cédula 160 permitié cumplir con
el rango de velocidad de descarga para una bomba centrifuga de acuerdo a

los datos expuesto en la Tabla AlV.2.

Una vez que se determinaron los diametros de las tuberias, las velocidades de

succion y descarga, se calcularon las pérdidas por friccion y por accesorios.
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Pérdidas por friccidn y por accesorios en la zona de succion:

La cabeza de pérdidas por friccion en la tuberia se determind mediante la
Ecuacion AlV.7. Para determinar la cabeza de pérdidas por friccion en la
tuberia se determind el valor del coeficiente de friccion (f), en funcién del
numero de Reynolds (Re) y €/D, mediante el diagrama de Moody presente en la
Figura AVIIIL.5 del Anexo VIII.

El numero de Reynolds se determind a partir de la Ecuacion AlV.8. El diametro
interno de la tuberia 4” cédula 40 es 102,15 mm (Mills, 1995, p. 889).

0,912 x 997,33 & % 102,26 mm x 1%) T x 1010m
Re = S m R mim cm
11 x 1045
ms

Re = 8,44 x 10*

Para la relacion e/D se consideré una tuberia de PVC, material con un

coeficiente de rugosidad (€) de 0,0015 mm (Soriano y Pancorbo, 2012, p.38).

g 0,0015 mm
D 102,26 mm

=1,47 X 107°

A partir del numero de Reynolds vy la relaciéon €/D, se determiné graficamente el
coeficiente de friccion (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura
AVIII.5 del Anexo VIII.

f=10,018

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion AIV.7 para la tuberia

de diametro nominal 4” cédula 40, la cabeza de pérdida por friccién es:

2,00m x (0,913) 2

1cm % 1m
10 mm = 100 cm

hg, = 0,018 x

102,26 mm X X2 %981 sz



hfd 1= 0,02 m
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Posteriormente se determiné la cabeza de pérdidas por accesorios en la tuberia,

mediante la Ecuacion AIV.9.

En la Tabla AIV.24 se presenta la cantidad de accesorios y el valor de los

coeficientes de pérdida (K) en las tuberias que conectan los tanques de

sedimentacion (S-101A/B) con los tanques de neutralizacion (TK-105 y TK-106).

Tabla AIV.24. Accesorios y constante K presentes en las tuberias, tanques de
sedimentacién (S-101 A y S-101 B) - tanques (TK-105 y TK-106)

Tuberia Accesorio Cantidad | K
Pérdidas a la entrada de la tuberia 1 0,5
Codo estandar 4 0,9
S-101 a TK-105 Valvula de bola 3 0,8
S-101 a TK-106 Valvula de retencion 1 2,5
Tee estandar 6 1,8
Pérdidas a la salida de la tuberia 1 1,0
(Streeter, 2000, p. 300)
La cabeza de pérdidas por accesorios en la tuberia es:
(0,913)?
haccesorioss1 = X (1 X10,0+1x0,5+1Xx09+1x%x18)m
2 X981 Sz

haccesorioss1 = 0,55 m

Pérdidas de cabeza por friccion y accesorios en la zona de descarga:

A partir del procedimiento detallado para el calculo de las pérdidas por friccién

en la zona de succidn, se determinoé el coeficiente de friccidn (f).

El numero de Reynolds se determind a partir de la Ecuacion AlV.8. El diametro
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interno de la tuberia 3” cédula 160 es 63,65 mm (Mills, 1995, p. 889).

2,362 » 997,33—kg3 X 63,65 mm X 1%) cm_ 1010m
Re — S m k mm cim
11 X 104 =&
ms

Re = 1,36 x 10°

Para la relacion €/D se consideré una tuberia de PVC, material con un

coeficiente de rugosidad (¢) de 0,0015 mm (Sariano y Pancorbo, 2012, p. 38).

g 0,0015 mm
D~ 63,65 mm
£ 2,36 X 1075
5 )

A partir del numero de Reynolds Yy la relacién €/D, se determind graficamente el
coeficiente de friccion (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura
AVIII5 del Anexo VIII.

f=10,016

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion AIV.7 para la tuberia

de diametro nominal 3” cédula 160, la cabeza de pérdida por friccidn es:

5,60 m X (2,36%) 2

heq, = 0,016 X =0,40m

1cm 1m
63,65 mm X 357 X 755 cm

X 2 ><9,81592

Posteriormente se determind la cabeza de pérdidas por accesorios, mediante la
Ecuacion AIV.9.

2
(236m)
—mx(2><10,0+1><1,0+3><0,9+1><2,5+5><1,8)m
2 ><9,81S—2

haccesoriosd1 =
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haccesorios s1 = 9,99 m

En la Tabla AlV.25 se presentan las velocidades de flujo en las tuberias, el

diametro nominal y la cabeza de pérdidas por friccién y por accesorios.

Tabla AIV.25. Especificaciones de la tuberia y las pérdidas por friccidon y accesorios
de la tuberia que conecta (S-101) con los tanques (TK-105 y TK-106)

Velocidad Diametro Pérdidas por Pérdidas por
Tuberia
(m/s) nominal friccion (m) accesorios (m)
Tramo de succion 0,91 4” cédula 40 0,02 0,55
Tramo de descarga 2,36 3” cédula 160 0,40 9,99

Una vez conocidas las pérdidas de cabeza por friccion y por accesorios en
cada uno de los tramos de tuberia, se determiné la altura de bomba (Hs), altura

dinamica total (TDH) y la potencia, para la seleccion de la bomba (P-109).

Calculo de la altura de bomba (Hs)

Para el calculo de Hgs la Ecuacion de Bernoulli expresada a través de la
Ecuacién AIV.6 se simplificod a la Ecuacidon AIV.18 de acuerdo a las siguientes
consideraciones: se tomé como nivel de referencia la altura en el punto 1, se
considerd la presion en el punto 1 y 2 (tanque de sedimentacion y tanque de
neutralizacion) equivalentes a la presion atmosférica al ser tanques atmosféricos y
se simplificé la velocidad en ambos puntos debido al gran diametro de los tanques

en comparacién con el diametro de la tuberia.

Para resolver la Ecuacion AlV.18 se consider6é Z2 de 3,28 m. Este valor
corresponde a la altura entre el nivel del fluido en el sedimentador y el nivel de
fluido tanque de neutralizaciéon. Ademas se reemplazo el valor de las pérdidas

de carga por friccidon y por accesorios en la zona de succion (s) y de descarga

(d).
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I_IB = ZZ + hfs 1 + hfd 1 + haccesorios s1 + haccesorios di1i
Hg = 3,28 + 0,02 + 0,40 + 0,55 + 9,99
Hp = 14,24 m

Calculo de la altura dinamica total (TDH)

El valor de TDH se determiné mediante la Ecuaciones AlV.11, previo al calculo de

la presion de succion y la presion de descarga.
La presion de succién se determiné mediante la Ecuacion AlV.12.

Para determinar la presion de succion se realizo el calculo previo del cabezal

estatico de succion y las pérdidas por friccion y accesorios en la zona de succion.

El calculo del cabezal estatico de succion se determind mediante la Ecuacion
AIV.13. Para este calculo se conoce la altura del tanque de sedimentacion en la

linea de succiéon de 1,00 m.

kg o 2,21b N (2,54 %1072 m) 2
m3  1kg 1 pulg?
AHgs = 1,42 psi

AHg, = 1,00 m X 997,33

Posteriormente se realiz6 el célculo de las pérdidas por friccidn y accesorios en la

zona de succion mediante la Ecuacion AlV.14.

MMy, = (0,02 + 0,55) m x 997,33 8 5 2210 (254X 1077 m) 7
o o> ““m3” 1kg 1 pulg?

AH¢ = 0,8 psi

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion AlV.12, la presion de

succion es:

Ps = (1,42 — 0,8) psi
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Ps = 0,62 psi = 4,27 kPa

La presion de descarga se determind mediante la Ecuacion AIV.15. Para
determinar la presion de descarga se realizé el calculo previo del cabezal estatico
de descarga y la cabeza de pérdidas por friccidon y accesorios en la zona de

descarga.

El cabezal estatico de descarga se determiné mediante la Ecuacién AlV.16. Para
el calculo del cabezal estatico de descarga se conoce la altura del tanque de

neutralizacion en la linea de descarga de 3,28 m.

ke 22lb (2,54%1072m)?
AH,q = 3,28 m X 997,33 —= x X
m3  1kg 1pulg?

AHgq = 4,64 psi

La cabeza de pérdidas por friccion y accesorios en la zona de descarga se

determiné mediante la Ecuaciéon AlV.17.

AHgq = (hfd + haccesorios d) Xp

AH (0,40 +9,99) 997 33 kg 221b y (2,54 x 1072 m) 2
fd , ’ m ’ m3 1 kg 1pulg2

AHgy = 14,71 psi

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacién AlV.15 la presiéon de

descarga es:

Pd = (4,64 + 14,71) psi = 19,35 psi
Pd = 133,38 kPa

Por lo tanto el TDH de la bomba es:

TDH = (19,35 — 0,62) psi
TDH = 18,73 psi = 129,10 kPa
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Calculo de la potencia de la bomba

La potencia de la bomba se determiné mediante la Ecuacion AIV.10. La bomba
tiene una eficiencia del 53,00 % de acuerdo a la curva de operacién de la Figura
AVIII.2 del Anexo VIII.

3
1000 L

14,24 m x 997,33% X 9,81?2 X 7,50% ><

Poomba = 0,53

Poomba = 1 971,52 W = 2,64 HP

Para la seleccion de la bomba se considerd un factor de seguridad del 10 % sobre

el requerimiento energético calculado (Peters y Timmerhaus, 2002, p. 37).

Pbomba = 2,64 HP x 1,10
Poompa = 2,90 HP

En la Tabla AIV.26 se presentan las especificaciones de bombas (P-109 y
P-111).

Tabla AIV.26. Dimensionamiento de las bombas (P-109 y P-111)

Bombas

Potencia Potencia

HB (m) Caudal (L/s) TDH (kPa)
calculada (HP) | nominal (HP)

10,31 7,50 129,10 2,64 2,90

Tanque de almacenamiento de agua

Para el dimensionamiento de la tuberia y bomba para distribucion del agua al
sistema de tratamiento de aguas residuales, se consideraron los parametros que
se describen en la Tabla AIV.27.
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Tabla AIV.27. Parametros para el dimensionamiento de la tuberia que conectan al tanque
de agua (TK-108) con tanque del complejo (TK-102)

Parametros Magnitud
Caudal 3,00 L/s
Longitud de la tuberia de succién 2,00 m

Longitud de la tuberia de descarga 13,00 m

Material de la tuberia PVC

Para determinar las dimensiones de la tuberia, se calculd la velocidad de

succion (Vs) y la velocidad de descarga (Va4) mediante la Ecuaciéon AlV.5.

Para el calculo de la velocidad de succion, se consideré una tuberia de
diametro nominal 3” cédula 40 con un diametro interno de 77,93 mm (Mills,
1995, p. 889).

L_ 1m3
v 3,00 s X 70001
s 77,93mm 1 cm? 1 m?

X () X o mm)? X (100 cm)?

m pies
Vg = 0,63? = 2,06 T

Por lo tanto la tuberia de diametro nominal 3” cédula 40 permitié cumplir con
el rango de velocidad de succion para una bomba centrifuga de acuerdo a los

datos expuesto en la Tabla AlV.2.

Para el calculo de la velocidad de descarga, se consideré una tuberia de
diametro nominal de 1 1/2” cédula 40 con un diametro interno de 40,89 mm
(Mills, 1995, p. 889).

L 1m3
. 3,00 X 7000L
d 40,89 mm 1 cm? 1 m?2

X () X o mm)Z X {100 cm)?
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m pies
Vq = 2,28? = 7,50 T

Por lo tanto la tuberia de diametro nominal de 1 1/2” cédula 40 permitié cumplir
con el rango de velocidad de descarga para una bomba centrifuga de acuerdo

a los datos expuesto en la Tabla AlIV.2.

En la Tabla AlV.28 se presenta la cantidad de accesorios y el valor de los
coeficientes de pérdida (K) en la tuberia que conecta el tanque de
almacenamiento de agua (TK-108) con el tanque de almacenamiento del complejo
(TK-102).

Tabla AIV.28. Accesorios y constante K presentes en la tuberia,
tanque (TK-108) - tanque de almacenamiento del complejo (TK-102)

Accesorio Cantidad | Valor K
Valvula de bola 2 10,0
Pérdidas de entrada a la tuberia 1 0,5
Codo estandar 3 0,9
Tee estandar 1 1,8
Valvula de retencion 1 2,5
Pérdidas a la salida de la tuberia 1 1,0

(Streeter, 2000, p. 300)

Una vez que se determinaron los didmetros de la tuberia y las velocidades de

succion y descarga, se calcularon las pérdidas por friccion y por accesorios.

Pérdidas por friccién y por accesorios en la zona de succion:

La cabeza de pérdidas por friccion en la tuberia se determind mediante la
Ecuacion AlV.7.

Para determinar la cabeza de pérdidas por friccion en la tuberia se determind
el coeficiente de friccion (f), en funciéon al numero de Reynolds (Re) y €/D,

mediante el diagrama de Moody presente en la Figura AVIII.5 del Anexo VIII.



268

El numero de Reynolds se determiné a partir de la Ecuacion AlV.8. El diametro
interno de la tuberia 3” cédula 40 es 77,93 mm (Mills, 1995, p. 889).

0,63 1% 997,338 77,93 mm x 1%) I x 1010“‘
Re = S m R mim cm
11 x 1045
ms

Re = 4,45 x 10*

Para la relacion €/D se consideré una tuberia de PVC, material con un

coeficiente de rugosidad (¢) de 0,0015 mm (Soriano y Pancorbo, 2012, p. 38).

€ 0,0015 mm 192 x 10-5
D 7793mm

A partir del numero de Reynolds y la relaciéon €/D, se determiné graficamente el
coeficiente de friccion (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura
AVIII.5 del Anexo VIII.

f=0,022

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion AIV.7 para la tuberia

de diametro nominal 4” cédula 40, la cabeza de pérdida por friccién es:

2,00m x (0,637) 2

1 cm % 1m
10 mm " 100 cm

hes ;1 = 0,022 X

77,93 mm X X2 %981 S%

heq, = 0,010 m

Posteriormente se determind la cabeza de pérdidas por accesorios en la tuberia

mediante la Ecuacion AIV.9.

(0,63°3)2

haccesorioss1 = m

2 x9,81 >
S

X(1x10+1x05+1x%0,9)
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haccesorioss1 = 0,23 m

Pérdidas de cabeza por friccion y accesorios en la zona de descarga:

A partir del procedimiento detallado para el calculo de las pérdidas por friccion

en la zona de succion, se determind el coeficiente de friccion (f).

El numero de Reynolds se determiné a partir de la Ecuacion AlV.8. El diametro
interno de la tuberia 1 1/2” cédula 40 es 40,89 mm (Mills, 1995, p. 889).

2,28 ™ % 997,33 X8 % 40,89 mm x 1(1) SN 1010“‘
Re = S m R mm cin
11 x 104 —&
ms

Re = 8,45 x 10*

Para la relacion &/D se considerdé una tuberia de PVC, material con un

coeficiente de rugosidad (¢) de 0,0015 mm (Soriano y Pancorbo, 2012, p. 38).

€ 0,0015 mm — 367 % 105
D 40,89mm

A partir del numero de Reynolds vy la relacién €/D, se determin6 graficamente el
coeficiente de friccion (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura
AVIIL.5 del Anexo VIII.

f=0,024

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuaciéon AlV.7 para la tuberia

de diametro nominal 3” cédula 80, la cabeza de pérdida por friccidn es:

13,00 m x (2,28-3) 2

1cm % 1m
10mm ~ 100 cm

hfd 1= 0,024 x

40,89 mm X X2 %981 S%

hfdl = 2,02 m
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Posteriormente se determind la cabeza de pérdidas por accesorios, mediante la
Ecuacion AIV.9.

(2,287)?

m

ST x(1x100+1x1,0+2x09+1x25)m
2 9,81 3

haccesorios d1 =

haccesorioss1 = 4,05 m

En la Tabla AlV.29 se presentan las velocidades de flujo en las tuberias, el

diametro nominal y la cabeza de pérdidas por friccién y por accesorios.

Tabla AIV.29. Especificaciones de la tuberia y las pérdidas por friccion y accesorios
de la tuberia que conecta el tanque (TK-108) con el tanque (TK-102)

Velocidad Didmetro Pérdidas por | Pérdidas por
Tramo de tuberia
(m/s) nominal friccion (m) accesorios (m)
Tramo de succion 0,63 3” cédula 40 0,01 0,27
Tramo de descarga 2,28 1 1/2” cédula 40 2,02 4,05

AIV.1.7. DIMESIONAMIENTO DE VALVULAS
Para el dimensionamiento y seleccion de las valvulas, se determiné el coeficiente
de flujo de la valvula (Cv) mediante los criterios de disefio expuestos en la

Subseccion 3.

El valor del Cv se determin¢ a partir de la Ecuacion 3.18 de la Subseccién 3. A partir
de esta ecuacién se presenta un ejemplo de célculo para el dimensionamiento y
seleccién de la valvula CV-103. Para resolver la Ecuacién 3.18 se determiné el flujo

maximo del fluido a través de la valvula y la caida de presion.

Calculo del flujo maximo de operacion a través de la valvula

La valvula debe dimensionarse para un flujo maximo 30 % por encima del flujo

normal de operacion (Sinnott, 2005, p. 201). De acuerdo a los parametros de disefio
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para la tuberia que conecta el tanque de almacenamiento (TK-101) al reactor
(R-101) presentes en el Anexo AlV.1.6, el caudal maximo de la valvula es:

_ 3951, 008 teal e
Q=3 s 1min  3,78L°
Q = 81,51 gpm

Calculo de la caida de presion a través de la valvula

Se consider6 la caida de presion a través de la valvula el 30 % de la caida de
presion a través de la tuberia (Sinnott, 2005, p. 201). La caida de presion a través
de la valvula a condiciones normales de operacion es, 84,51 kPa, a partir de los

calculos presentes en el Anexo AIV.1.6.

AP = 84,51 kPa = 12,26 psi
AP = 12,26 psi X 0,30 = 3,68 psi

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion 3.18 el Cv de la valvula

es!

81,51 gpm
V= —

3,68
1

= 42,49

En la Tabla AIV.30 se representa el valor de las Cv de las valvulas que conforman

el sistema complementario de tratamiento de aguas residuales.

Tabla AIV.30. Coeficiente de flujo de la valvula (Cv) para el sistema complementario de
tratamiento de aguas residuales

Valvulas Q (gpm) AP (psi) Cv

CV-101 61,90 1,51 20,84

CV-102 10,84 10,51 0,83
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Tabla AIV.30. Coeficiente de flujo de la valvula (Cv) para el sistema complementario de
tratamiento de aguas residuales (continuacion...)

Valvulas Q (gpm) AP (psi) Cv
CV-103 81,51 3,68 42,49
CV-104 81,51 3,84 41,58
CV-105 12,76 1,17 11,80
CV-106 12,76 1,17 11,80
CV-107 3,37 0,94 4,11
CV-108 3,37 0,94 4,11
CV-109 10,84 10,51 3,42
CV-110 10,84 10,51 3,42
CV-111 61,90 4,33 29,73
CV-112 61,90 4,33 29,73
CV-113 154,76 5,68 64,87
CV-114 0,33 1,47 0,37

AIV.2. DIMENSIONAMIENTO DE LOS EQUIPOS SECUNDARIOS PARA EL
SISTEMA DE RECUPERACION DE BIOGAS

AlIV.2.1. SOPLADOR1

Para conducir y comprimir el biogas que sale del biodigestor hacia el filtro de

desulfuracion, se utilizé un soplador centrifugo.

El soplador permite incrementar la presion del biogas de 50 mbarg a 150 mbarg, de

acuerdo a las condiciones de operacion establecidas en la Subseccion 2. Para el

dimensionamiento y seleccién del soplador se determind la temperatura de

descarga, el cabezal politropico y la potencia (Sinnott, 2005, pp. 81-86).
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Calculo de la temperatura de descarga (T2)

La temperatura de descarga se determin6 mediante la Ecuacién 3.20 de la

Subseccion 3 a partir de un calculo iterativo.

Primera lteracion:

Para determinar el valor de la temperatura de descarga se realizé el calculo del
exponente politrépico (m) mediante la Ecuacion 3.21 de la Subseccion 3. Para
resolver la Ecuacion 3.21 se considerd una eficiencia de compresion (Er) del
65,00 % de acuerdo a la Figura AVIIl.4 en el Anexo VIl y se realizé el célculo de

y mediante la Ecuacion AlV.20.

C
y = Cp—ER [AIV.20]
Donde:

Cp: calor especifico (kJ/kmol K)

R: constante universal de los gases (8,314 kd/kmol K)

El Cp del biogas se determiné mediante la Ecuacion AlV.21.

Cpm = Xit1 Cpi X [AIV.21]
Donde:

Cpwm:  calor especifico de la mezcla (J/kmol K)

Cpi: calor especifico del componente i (i=1, 2, 3) (J/kmol K)

yi fraccion molar

El Cp de cada componente del biogas se determiné mediante la Ecuacion AlV.22.



274

Cs Cs
Cp=Cy +Cy X [Sen}j(c_s)]2 +Cy X [COS}T(C_S)]Z [AIV.22]
T T

Donde:

Cp: calor especifico (J/kmol K)

Las constantes C1, C2, C3, C4 y Cs se tomaron del Manual del Ingeniero Quimico
(Perry, 2001, pp. 2-185-2-189).

A partir de las ecuaciones anteriores y en funcién a la composicion del biogas
descrita en la Tabla Al.4 en el Anexo |, el Cp del biogas a la temperatura de 18 °C

(temperatura de succion) es 35,94 kd/kmol K 'y el valor de y es:

K]
_ 35,94 kmol K
Y Ssos M __ga4 N
»7 " kmol K ’ kmol K
vy =130

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion 3.21 el valor del

exponente politrépico (m) para el calculo de la temperatura de descarga es:

_(130-1)
M= 130%065
m =036

Para el célculo de la temperatura de descarga se conoce el valor de la temperatura
de succién (T1) de 18 °C (temperatura ambiente en el sector de Ubillus), la presion

de succion de 50 mbarg y presion de descarga de 150 mbarg.

P, = 50 mbar X ——or 1 0,72 atm x 2o 2!
L AT 000 mbar 4™ T 1 amm

1 atm 101 325 Pa 1 kPa

= X X X
P = 0,78 bar X e X Tt X1000Pa

= 78,02 kPa
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P, = 150 mbar X ——— 40,72 atm x “oo X
2 A2 1000 mbar © ™ T amm

1 atm 101 325 Pa 1 kPa
X X
1,013 bar 1 atm 1000 Pa

P, = 0,88 bar x = 88,02 kPa

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion 3.20 la temperatura de

descarga es:

. 0,88
Tz = 291 X (m)0‘36

T, = 303,92 K = 30,92 °C
Segunda iteracion:

Para el calculo del exponente politropico (m) se determiné el Cp del biogas a la
temperatura media (Tm). La temperatura media se determiné mediante la Ecuacion
AlV.23.

2

Tm [AIV.23]

Donde:

T1:  temperatura de succién (K)

T2:  temperatura de descarga (K)

(291,00 +303,92) K
N 2

Tm = 297,46 K

El Cp a la temperatura media se determind mediante la Ecuacion AlV.21. Este
valor corresponde a 36,21 kJ/kmol K, por lo tanto el exponente politropico (m) es
0,36. Al sustituir los valores correspondientes en la Ecuacion 3.20 la temperatura

de descarga (T2") es:
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T, =303,92K =30,92°C

La temperatura T2" es igual a T2", por lo tanto la temperatura de descarga del
soplador 1 es 303,92 K.

Para el calculo del cabezal politropico y el calculo de la potencia del soplador, se
consideré el comportamiento ideal del biogas (Z=1) a las condiciones de
18° C y 0,72 atm. Segun Moran y Shapiro (2004), el factor de compresibilidad (Z)

tiende a 1 cuando la presion tiende a cero a temperatura constante (p. 114).

Calculo del cabezal politrépico

El cabezal politropico (H poii) se determiné mediante la Ecuacion 3.22.

Previo al célculo de H poii se determiné el valor de (n) a partir de la Ecuacién 3.23

de la Subseccion 3. Para este calculo el exponente politrépico (m) es 0,36.

1
1-0,36
n=156

n=

Para determinar el H poii €l masa molecular del biogas es 26,73 kg/kmol de acuerdo

a los datos que se reportan en la Tabla Al.5 en el Anexo |.

1x 83149 x 291K [ 156 fo8 B
I_Ipoli = x
kg 156-11 <078
26,73 8
kmol
K]
Hpoli = 11,16 k_g

Calculo de la potencia del soplador

La potencia del soplador se determin6 mediante la Ecuacion 3.24 de la

Subseccion 3. Para resolver esta ecuaciéon se determino el flujo masico del biogas
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(W) correspondiente al flujo volumétrico de 20,00 m?/h a las condiciones de 18 °C
y 0,72 atm mediante la Ecuacion Al.22 del Anexo |.

3
0,72 atm x 20,00 x 1000L, 4
1m

n= L atm

= 603,47 mol
n= , o

La masa molecular del biogas es 26,73 g/mol de acuerdo a la informacion que se

reporta en la Tabla Al.4 en el Anexo |.

mol 26,73 g 1kg

W = 603,47
00347 =X T ol “T000g

kg

W=1613 2

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion 3.24 la potencia es:

ke 1h K]
b 16,13 T X 3600s X 11,16k—g
Bl 0,65
P = 0,08 kW

Se asume un sobre dimensionamiento del 10 % (Peters y Timmerhaus, 2002,
p. 38).

P =0,08kW x 1,10
P = 0,09 kW

AlIV.2.2. SOPLADOR2
Para inyectar el biogas al gasometro de almacenamiento, el biogas que sale del

filtro de desulfuracién se comprime a 1,00 bar (100,02 kPa) mediante un soplador

centrifugo. Para el disefio del soplador se conocen las siguientes caracteristicas de
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operacion: la temperatura de succion (T1) de 4,08 °C (temperatura de descarga del

soplador 1), la presion de descarga (P2) y la presién de succion (P1).

La presion de succion equivale a la diferencia entre la presién de descarga del
soplador 1 y la caida de presion a través del filtro desulfuracion de 0,13 bar, de
acuerdo al calculo realizado en el Anexo Il para el disefio del filtro. Por lo tanto la

presion de succion es:

P, = (0,88 — 0,13) bar
1 atm o 101 325 Pa>< 1 kPa
1,013 bar 1 atm 1000 Pa

P, = 75,02 kPa

P1 = 0,75 baI‘ X

El dimensionamiento del soplador 2 se realizé de acuerdo al procedimiento descrito

para el dimensionamiento del soplador 1.

Calculo de la temperatura de descarga (T2)

La temperatura de descarga se determiné mediante un calculo iterativo a partir de

la Ecuacion 3.20.

Primera lteracion:

Para determinar el valor del exponente politrépico (m) mediante la Ecuacion 3.21
se realiz6 el calculo previo de y mediante la Ecuacion AlV.20. Para determinar el
valor de vy, se determind el Cp del biogas a la temperatura de 4,08 °C a través de
la Ecuacion AlV.21. Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion
AIV.21 el valor del Cp es 36,48 kd/kmol K.a partir de la composicion del biogas

descrita en la Tabla Al.5.

k]
_ 35,42 kmol K _
Y= K K] =1,31
35,42 kmol K 8,314 kmol K
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Por lo tanto, para una eficiencia de compresién (Ef) del 65,00 % de acuerdo a la
Figura AVIIl.4 en el Anexo VIII el exponente politrépico (m) es:

C(131-1)
M= 131%065
m =036

Calculo de la temperatura de descarga

La temperatura de descarga se determiné mediante la Ecuacion 3.20.

1,00
0,75

T, = 307,31 K = 34,31°C

T, = 277,08 x (=—)°36

Segunda iteracion:

Para el calculo del exponente politropico (m), el Cp del biogas se determiné a la

temperatura media.
La temperatura media se determind mediante la Ecuacion AIV.23.

(277,08 +307,31) K
N 2

Tm = 292,20 K

A esta temperatura el Cp es 35,99 kJ/kmol K, por lo tanto el exponente politrépico
(m) es 0,36. Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion 3.20 la

temperatura de descarga (T2) es:

T, = 307,31 K =34,31°C

El valor de T2” es igual a T2' por lo tanto la temperatura de descarga del soplador
2 es 307,31 K.
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Para el calculo del cabezal politropico y el calculo de la potencia del soplador, se
consideré el comportamiento ideal del biogas (Z=1) a las condiciones de
4,08 °C y 0,75 bar (temperatura y presidén de succion del biogas para el soplador
S-102). Segun Moran y Shapiro (2004), el factor de compresibilidad (Z) tiende a 1

cuando la presion tiende a cero a temperatura constante (p. 114).
Calculo del cabezal politrépico
El cabezal politrépico (H poii) se determind mediante la Ecuacion 3.22.

Previo al célculo de H poii se determiné el valor de (n) a partir de la Ecuacién 3.23.

Para este calculo el exponente politrépico (m) es 0,36.

1
n——1_0,36—1,56

Para determinar el H poii €l masa molecular del biogas es 26,73 kg/kmol de acuerdo

a los datos que se reportan en la Tabla Al.5 en el Anexo |.

1x 8314 9= x 27808K [ 1,56 0778
H . = X
poli _ ] [
2673 K8 156 -1/~ Yo,75
kmol
K]
Hpoli = 26,21 k_g

Calculo de la potencia del soplador

La potencia del soplador se determind mediante la Ecuacion 3.24. Para este

calculo el flujo masico del biogas (W) es:

W=16,13 —

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion 3.28 de la Subseccion

3, la potencia es:
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ke 1h K]
b 16'13F X 3600s X 26,21k—g
h 0,65
P = 0,18 kW

Se asume un sobre dimensionamiento del 10 % (Peters y Timmerhaus, 2002,
p. 38).

P=10,18kW x 1,10
P =0,20 kW

AlV.2.2. COMPRESOR

Para inyectar el biogas al generador de energia, el biogas se comprime de 50 mbarg
(presion dentro del gasémetro) a 3,50 bar (especificacion técnica del generador de
energia) mediante un compresor de una sola etapa. El dimensionamiento del

compresor se realizé de forma similar a dimensionamiento del soplador 1y 2.

La presion de succion (P1) es:

P, = 50 mbar X ——or 4 0,72 atm x 2o 2
1= N A 00 mbar ™ T T atm

1 atm 101 325 Pa 1 kPa

P =078 bar X e ar X Tam  <1000Pa  02kPa
La presién de descarga (P2) es:
1 atm 101 325 Pa 1 kPa
P, = 3,50 bar x = 350,09 kPa

X X
1,013 bar 1 atm 1000 Pa
Calculo de la temperatura de descarga (T2)

La temperatura de descarga se determiné mediante un calculo iterativo a partir de

la Ecuacion 3.20 de la Subseccién 3. Para determinar el valor de la temperatura de
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descarga, se conoce el valor de la temperatura de succion (T1) de 18 °C
(temperatura ambiente en el sector de Ubillus).

Primera lteracion:

Previo el calculo de la temperatura de descarga, se determind el exponente
politropica (m) mediante la Ecuacion 3.21. Para este calculo se considerd una
eficiencia de compresion (Er) del 65,00 % de acuerdo a la Figura AVII1.4 en el Anexo
VIII. Para determinar el valor del exponente politrépico (m) se realizé el calculo de
y mediante la Ecuacion AlV.20. Para el calculo de vy, se determiné el Cp del biogas
mediante la Ecuacién AlV.21 a la temperatura de 18 °C, a esta condicion el Cp es

36,19 kJ/kmol K. en funcion a la composicion de biogas descrita en la Tabla Al.5.

K]
_ 36,19 kmol K
y_3619 k] — 8,314 k]
’ kmol K ’ kmol K
vy =130

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion 3.21 el exponente

politropico (m) es:

. (130-1)

m=T30%065 30

Y la temperatura de descarga del compresor es:

. 3,50
T2 = 291,00 X (m)0’36

T, = 499,58 K = 226,58 °C
Segunda iteracion:

Para el calculo del exponente politropico (m) el Cp del biogas se determiné a la

temperatura media. Este valor se determiné mediante la Ecuacion AlV.23.
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(291,00 + 499,58 ) K
- 2

Tm = 395,29K

A la temperatura media se determind el valor del Cp del biogas mediante la
Ecuacion AIV.21. A esta temperatura el Cp es 38,41 kd/kmol K y el valor del

exponente politrépico (m) es 0,34.

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion 3.20 la temperatura de

descarga (T2") es:
T, =484,80K =211,80°C
Tercera iteracion:

Para el calculo del exponente politropico (m) el Cp del biogas se determiné a la

temperatura media. Este valor se determindé mediante la Ecuacion AlV.23.

_ (291,00 + 484,80) K
N 2

Tm = 387,90 K

A la temperatura media el Cp del biogas es 38,30 kJ/kmol K por lo tanto el valor

del exponente politrépico (m) es 0,34.

A reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacién 3.20 de la Subseccién

3 la temperatura de descarga T2" es:

T, = 484,80 K = 211,80 °C

El valor de T2” es igual a T2" por lo tanto la temperatura de descarga del compresor
es 484,80 K.

Para el calculo del cabezal politropico y el calculo de la potencia del compresor,

se consideré el comportamiento ideal del biogas (Z=1) a las condiciones de
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18 °C y 0,78 bar (temperatura ambiente del sector de Ubillus y presion de
operacion del gasometro de almacenamiento de biogas). Segun Moran y Shapiro
(2004), el factor de compresibilidad (Z) tiende a 1 cuando la presion tiende a cero

a temperatura constante (p. 114).
Calculo del cabezal politrépico
La potencia politropica del soplador (H poi) se determiné mediante la Ecuacion 3.22.

Previo al céalculo de H poii se determiné el valor de (n) a partir de la Ecuacién 3.23.

Para este calculo el exponente politropico (m) es 0,34.

1
1-10,34
n=152

n=

Para determinar el H poii €l masa molecular del biogas es 26,73 kg/kmol de acuerdo

a los datos que se reportan en la Tabla Al.5 en el Anexo |.

1% 83149 k]le2911< 152 ) 850 e
H. . =
poli —
— 152-1) 0,78
kmol
K]
oo = 177,60 1

Calculo de la potencia del soplador

La potencia del soplador se determin6 mediante la Ecuacion 3.24 de la

Subseccién 3. El flujo masico del biogas (W) es:

W =16,13—

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion 3.24, la potencia es:
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16,13% X %0}2)5 x 177,60 E—é
P= 0,65 = 1,22 kW

Se asume un sobre dimensionamiento del 10 % (Peters y Timmerhaus, 2002,
p. 38).

P=1,22kWx 1,10 = 1,34 kW

AIV.2.3. DIMESIONAMIENTO DE LA TUBERIA DE CONDUCCION DE
BIOGAS

Segun Nogués et al. (2010), las velocidades permisibles para la conduccion del
biogas dentro de tuberias a presiones por debajo de 6 bar deben ser menores
a 5 m/s (p. 293). Para el dimensionamiento de la tuberia se determind la
velocidad de flujo del biogas mediante la Ecuacion AlV.5 y se considerd una
tuberia de diametro nominal 1 72" cédula 40 con un diametro interno de
40,894 mm (ASME B31.8, 2003, p. 42). El flujo de biogas es de 15,00 m3/h.

3
v= 2 =4,23—
40,894 mm 1 cm? 1 m?2 s

X (7 " X o mm)Z X (700 cm)?

La tuberia de diametro nominal 1 2" cédula 40 permitié determinar un valor
de velocidad por debajo de 5 m/s de acuerdo a los criterios de disefo de la

Subseccion 3.

AIV.2.4. FILTRO DE DESULFURACION

Para el disefio del filtro de desulfuracion se realizé la seleccion del material de
adsorcion, se determind la velocidad minima de fluidizacion, el diametro y altura del

lecho, ademas se realiz6 el calculo de la caida de presion.
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En la Tabla AlV.31 se presentan las propiedades fisicas del material de adsorcion
que se coloca dentro del filtro de desulfuracién para la remocion del H2S. El material

de adsorcién esta conformado por pellets cilindricos de 6xido de hierro (Fe20s).

Tabla AIV.31. Propiedades técnicas de los pellets de 6xido de hierro

Porosidad (¢) 50-60 %
Diametro de particula (dp) 20 mm

Densidad (ps) 0,85 kg/L

Composicion 25-30 % Fe,03

(Shenzhen Puxin Technology, 2017, p. 1)

Calculo del diametro y longitud del filtro

Para el dimensionamiento del filtro de desulfuracion se realizé el calculo del
volumen del lecho filtrante (pelles de 6xido de hierro). Se planteo el disefio de un

filtro con la capacidad de operacion mensual de 30 dias.

De acuerdo al proceso de adsorcion seca para la remocion del H2S (componente
del biogas), el H2S reacciona sobre el 6xido de hierro (Fe203) y precipita como

sulfuro de hierro (Fe2Ss3) de acuerdo a la Ecuacion AlV.24.

F9203 (s) + 3H28(g) - FeZS3 (s) + 3H20(1) [A|V24]

Para determinar el volumen del lecho filtrante se realizé el calculo de la masa de

Fe203 a partir de la relacion estequiometria entre el H2S y el Fe20s.

De acuerdo a la composicion del biogas presente en la Tabla Al.4 del Anexo I, el

flujo diario de H2S en la corriente de biogas es:

kg H,S
dia

My, s = 0,04

Por lo tanto la masa de Fe2O3 necesaria para la remocion de 0,04 kg de H2S es:
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kg H,S o 1000g 9 1 mol H,S 9 1 mol Fe, 04 o 159,69 g Fe, 04
dia 1kg 34 gH,S 3 mol H,S 1 mol Fe, 04
8

Mge,0, = 62,62 E

mFe203 = 0’

Para la operacion mensual del filtro (30 dias), la masa de Fe203 que debe colocarse

en el filtro de desulfuracion es:

g §
Mge,0, = 62,62 i x 30 dias

Mre,0, = 1 878,60 g = 1,88 kg

Para el calculo de la masa del lecho filtrante, en la Tabla AlV.31 se presenta la
composicion de Fe20s3 en los pellets de adsorcion. Los pellets contienen un 25 %
de Fe20:s.

100
mpellet =1 878r60 g F6203 X E
1kg
mpenet =7 514,40 g X 1000 5

Mpellet = 7,51 kg

Para determinar el volumen del lecho filtrante (pellets de Fe203) la densidad del
material es 0,85 kg/L de acuerdo a los datos de la Tabla AlIV.31.

7,51 kg

- kg 1000 L
0,85T X 1me

V=884x10"3m3

A partir del volumen del lecho filtrante se realiz6 el calculo del diametro y la altura
del filtro de desulfuracién. Para el diseno del filtro se considerd la relacion diametro

altura H/D de 4,5 con base en los criterios de disefio presentes en la Subseccion 3.

El diametro del lecho filtrante se determiné mediante la Ecuacién Alll.1.
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318,84 x 1073 m3 x 4,00
D=
X 4,5

D=0,14m

El diametro de 0,14 m corresponde al diametro del filtro de desulfuracién. A partir

del diametro se determind la altura del lecho filtrante.

H=10,14m X 4,5
H=0,63m

Segun Ramirez (2008), en sistemas que operan en flujo ascendente, la altura del

filtro se sobredimensiona en un 15 % con respecto a la altura del lecho (pp. 40-41).

H=0,63mx1,15
H=0,72m

Calculo de la velocidad minima de fluidizaciéon (Ums)

El valor de la velocidad minima de fluidizacion se determind mediante la Ecuacion

3.25 presente en la Subseccion 3.

Las propiedades del biogas para el calculo de la velocidad minima de fluidizaciéon
se determinaron a la temperatura de 30,92 °C (temperatura del biogas posterior a

la compresion en el soplador S-101).

d.3xp, % (p. —p,) X
=M (133,777 + 0,0808 x 2P X (05 ~05) ¥
dp X pg Hg

1

1z — 33,7]

Las propiedades del solido (pelles de o6xido de hierro) son: densidad (ps)
850,0 kg/m3 (Shenzhen Puxin Technology, 2017, p. 1). Las propiedades del biogas
a 30,92 °C son: viscosidad (ug) 1,49x10* Poise y densidad (pg) 0,93 kg/m3. La

densidad del biogas se determiné mediante la Ecuacion AVI1.25.
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= DM [AIV.25]
ZXRXT

Donde:

p: densidad (g/L)

PM: masa molecular (g/mol)

Z coeficiente de compresibilidad

R: constante universal de los gases (0,082 L atm/mol K)

T: temperatura (K)

La viscosidad del biogas se determiné mediante la Ecuacion AlV.26.

PM {XPM
mezcla _ ?:1 Yi : [A|V26]
Hmezcla Hi
Donde:

Mmezcla: Viscosidad del biogas (Poise)
Yi: fraccion molar de un componente (i=1, 2, 3)
PM: masa molecular (g/mol)

Mi: viscosidad de un componente (i=1,2,3) (Poise)

Para el calculo de la velocidad minima de fluidizacion la Ecuacion 3.25 de la

Subseccion 3 se reordend a la siguiente expresion:

dp3 X pg X (ps'_ pg) Xg

2

Upe = —9 [ (33,7)2 + 0,0408 x

1
12 - 33,7]
dp X pg Hg

Para facilitar el calculo de Umfse asigné a la variable A, a la siguiente expresion.

A:dp3ngx(ps_pg)Xg
Hg?
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3 -3 _8_ & __ -3_8 _ am
_ (200em)’ x 093 x 1078 5 x (0,85 23— 0,93x 10 Cm3) X 981,00

(1,49 x 10~ Poise)?

A=279x108
Al reemplazar los valores correspondientes la Umr es:

B 1,49 x 10~* Poise
2,00 cm x 0,93 x 10-3 -5
cm

1
Upps x [[ (33,7)% + 0,0408 X 2,79 x 108]z — 33,7]

3

U =26759——  =1036913
mf = =TS pies? """ h m?

Calculo de la caida de presién

La caida de presion a través del filtro de desulfuracién se determiné mediante la
ecuacion de Ergun, esta expresion se presenta mediante la Ecuacion 3.26 de la
Subseccion 3. Esta ecuacion es valida para régimen laminar y régimen turbulento
(McCabe et al., 2007, pp. 173-177).

Para el calculo de la caida de presion, la viscosidad del biogas a la temperatura de
30,98 °C (temperatura del biogas posterior a la compresion en el soplador S-101)
es 0,0149 Pass y la velocidad superficial de fluidizacion de v=Ums es
10 369,13 m3/m?h (2,88 m/s). Las caracteristicas fisicas del material de adsorcion

(pellets de 6xido de hierro) se presentan en la Tabla AlV.31.

Los valores correspondientes se reemplazaron en la Ecuaciéon 3.26 para el céalculo
dela caida de presion a través del filtro de desulfuracion. La altura del lecho filtrante

(L) es 0,63 m de acuerdo al dimensionamiento de filtro.

150XUFXVX(1_8)2+1,75prXV2X(1_8)

AP =Lx( dj x €3 X @? d, X3 X @

)

AP =L x (A + B)
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Calculo de las variables Ay B

150 X 0,0149 Pa.s x 2,88 % X (1 —0,55)2

A= =19
(0,02 m)2 x 0,553 x 12 586,06
2
1,75 x 0,938 x (288 F) x (1-055)
B = m = 1825,58

0,02m x 0,553 x 1

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion 3.26 la caida de presion

a través del filtro es:

AP = 0,63 m % (19 586,06 + 1 825,58)
AP = 13 489,33 Pa
AP = 0,13 atm = 0,13 bar

AIV.2.5. BOLSA DE ALMACENAMIENTO DE BIOGAS

El volumen de operacion de la bolsa de almacenamiento de biogas (gasometro) se
determiné mediante la Ecuacion Al.22, en funcidén a la produccién diaria de biogas
y a las condiciones de operacion del gasémetro de 18 °C y 50 mbarg (0,78 bar
presion absoluta). A las condiciones de operacion, se considerd el comportamiento
ideal del biogas (Z=1). Segun Moran y Shapiro (2004), el factor de compresibilidad

(Z) tiende a 1 cuando la presion tiende a cero a temperatura constante (p. 114).

Para el calculo del volumen de operacion, la cantidad de biogas que ingresa a la
etapa de almacenamiento posterior al proceso de purificacion y condensacion es
49,43 kg/dia (1844,60 mol de biogas/dia) de acuerdo al calculo realizado en el
Anexo Al.2.3. Al reemplaza los valores correspondientes en la Ecuacion Al.22 del

Anexo |, el volumen de operacion del gasémetro es:

1 844,60 mol biogds X 0,082 o0 x (18 + 273)K
Vop = 1 atm

1,013 bar

0,78 bar x



292

Vop = 57164,17L = 57,16 m?3

Para el calculo del volumen nominal se considerd un incremento del 20 % sobre el

dimensionamiento (Lombeida, 2015, p. 111).
Voiom = 57,16 m3 x 1,20 = 68,59 m3

Para el dimensionamiento del gasometro se considerd la relacion diametro altura

H/D de 2. El diametro del gasdmetro cilindrico se determiné mediante la Ecuacion

Alll.1 del Anexo llI.
3168,59 m3 x 4
D= |———=352m
mTX 2

A partir del didametro se determiné la altura gasémetro.

H=352m X2
H=7,04m

Con la finalidad de evitar la instalacién de equipos de almacenamiento de biogas
de gran volumen y mejorar las condiciones de operacion, se plante6 almacenar el
biogas en dos gasémetros de caracteristicas fisicas semejantes. Por lo tanto el

volumen de operacion es:

57,16 m3
Vop =5
Vop = 28,58 m?

Para el calculo del volumen nominal del gasometro se considerd un incremento del

20 % sobre el dimensionamiento (Lombeida, 2015, p. 111).

Voom = 28,58 m3 X 1,20
Voom = 34,30 m3
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Para el dimensionamiento del gasdbmetro se considerd la relacion diametro altura
H/D de 2. El diametro del gasometro cilindrico se determind mediante la Ecuacion
Alll.1 del Anexo Il

D—3 34,30 m3 x 4
B X 2

D=280m

A partir del diametro se determind la altura gasdmetro.

H=280m X2
H=560m



294

ANEXO V

PRESION DE OPERACION Y DISENO PARA EL PFD Y
P&ID

AV.1 SISTEMA COMPLEMENTARIO DE TRATAMIENTO DE
AGUAS RESIDUALES (FENTON MODIFICADO CON EDTA)

La presion de operacion de los equipos propuestos para el sistema complementario

de tratamiento de aguas residuales se determiné mediante la Ecuacién AV.1

Popp =pX6xH [AV.1]
Donde:
Pop: presion de operacion (Pa)

densidad del liquido (kg/m?®)

aceracion gravitacional (m/s?)

T @ T

altura del liquido (m)

La presion de disefio de los equipos propuestos para el sistema complementario de

tratamiento de aguas residuales se determindé mediante la Ecuacion AV.2.

Pais = Pop + Patm [AV.2]
Donde:

Pyis: presion de disefio (psi)

Pop: presion de operacion (psi)

P.im:  presion atmosférica (psi)
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Calculo de la presion de operacion y de disefio del tanque de almacenamiento del
efluente (TK-101).

Presion de operacion:

kg m
Pop = 997'33F X 9,815—2 X 4,58 m
14,7 psi
Pop = 44.809,84 Pa x m

Pop = 6,50 psi = 44,80 kPa

Presion de diseno:

La presion atmosférica en Quito es 10,58 psi (0,72 atm).

Psis = (6,50 + 10,58) psi
P4is = 17,08 psi = 117,73 kPa

En la Tabla AV.1 se representan las presiones de operacion y de disefio del
equipos principales de constituyen parte del sistema complementario de
tratamiento de aguas residuales. Estos valores se determinaron de acuerdo al
calculo realizado para determinar la presion de operacion y de disefio del tanque

de almacenamiento del efluente.

Tabla AV.1. Presiones de operacion y de disefio de los equipos principales del sistema
complementario de tratamiento de aguas residuales

Equipo Presion de operacion (kPa) | Presion de diseiio (kPa)
Tanque de almacenamiento
44,80 117,73
del efluente
Tanque del complejo 21,10 94,05
Reactor 31,90 104,85
Tanque de sedimentacion 10,76 83,72

Tanque de neutralizacion 32,14 105,09
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AV.2. SISTEMA DE RECUPERACION DE BIOGAS

La presion de operacion y la presion de disefio de los equipos propuestos para el
sistema de recuperacion de biogas se determinaron mediante las Ecuaciones AV.1
y AV.2.

Ejemplo de calculo de la presion de operacion y de diserio en el biodigestor FAFA.

El biodigestor tiene una presion de operacion de 50 mbarg con base a las

condiciones de operacion presentes en la Subseccion 2.

Presion de operacion:

1 bar y 1 atm
1000 mbar 1,013 bar

Pop = 0,77 atm = 78,02 kPa

Pop = 50 mbar X + 0,72 atm

Presion de diseno:

La presién atmosférica en Quito es 0,72 atm

10 1325 Pa y 1 kPa
1 atm 1000 Pa

Pdiseﬁo = 154,97 kPa

Pgiserio = 78,02 kPa + 0,72 atm X

En la Tabla AV.2 se representan las presiones de operaciéon y de disefio de los

equipos principales que constituyen parte del sistema de recuperacion de biogas.

Tabla AV.2. Presiones de operacion y de disefio de los equipos principales del sistema de
recuperacion de biogas

Presion de operacion Presion de disefio

Equi
%o (kPa) (kPa)

Biodigestor FAFA 78,02 150,97
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Tabla AV.2. Presiones de operacion y de disefio de los equipos principales del sistema de
recuperacion de biogés (continuacion...)

Presion de operacion Presion de disefio
Equipo
(kPa) (kPa)
Filtro de desulfuracion 88,02 160,97
Gasometro 78,02 150,97

Calculo de la altura dinamica total (TDH) para los equipos de impulsion: soplador

(1y 2)y compresor.
Ejemplo de calculo del TDH para el soplador 1.

De acuerdo a las condiciones de operacion establecidas en la Subseccion 2, el

soplador 1 permite incrementar la presion del biogas de 50 mbarg a 150 mbarg.

Presion de succion:

P, = 50 mbar X ——Co 4 0,72 atm x ~o0 22
s = AT 000 mbar S T T atm

P; = 0,78 bar = 78,02 kPa

Presion de descarga:

Py = 150 mbar X — o 4 0,72 atm x ~o0 22
4= R 1000 mbar T Y T Tam

P; = 0,88 bar = 88,02 kPa
TDH para el soplador 1:
TDH = P; — P,

TDH = (88,02 — 78,02) kPa
TDH = 10,00 kPa
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En la Tabla AV.3 se presenta TDH de los equipos de impulsion que se ubican en
la linea de recuperacion de biogas.

Tabla AV.3. Carga dinamica total (TDH) de los equipos de impulsion del biogés

Presion de succion | Presion de descarga TDH

Equipo
(kPa) (kPa) (kPa)
Soplador 1 78,02 88,02 10,00
Soplador 2 76,02 100,02 24,00
Compresor 78,02 350,09 272,07
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ANEXO VI

TEMPERATURA DE OPERACION Y DISENO PARA EL
PFD Y P&ID

AVIL1 SISTEMA COMPLEMENTARIO DE TRATAMIENTO DE
AGUAS RESIDUALES (FENTON MODIFICADO CON EDTA)

La temperatura de operacién del sistema de tratamiento de aguas residuales
corresponde a la temperatura del efluente, este valor es 17,50 °C de acuerdo a

informes de caracterizacion del efluente otorgados por la EPMAPS.
Para determinar la temperatura de disefio de los equipos y tuberias, se considerd
un incremento de 10 °C (18 °F) sobre la temperatura maxima de operacion de

acuerdo a los criterios de diseno presentes en la Subseccién 3.

La temperatura maxima de operacion es 18 °C (temperatura ambiente del sector

de Ubillus). La temperatura de disefio se determiné mediante la Ecuacion AVI.1.
Taisero = Tmaxop +10°C [AVI.1]
Donde:

Tdiserio: temperatura de disefio (°C)

Tmaxop: temperatura maxima de operacion (°C)

A partir de la Ecuacion AVI.1 se presenta un ejemplo de calculo de la temperatura

de disefio de los reactores.

Taiseno = (18 +10) °C
Taiseno = 28 °C
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En la Tabla AVI.1 se presenta la temperatura maxima de operacion del efluente y

la temperatura de disefio de los equipos que conforman la linea de tratamiento de

aguas residuales mediante el proceso Fenton modificado con EDTA.

Tabla AVI.1. Temperatura maxima de operacion y de disefio de los equipos que
conforman el sistema complementario de tratamiento de aguas residuales

Temperatura
Temperatura de Temperatura
Equipo maxima de
operacion (°C) de disefio (°C)
operacion (°C)
Tanque de formaciony - 17,50 18,00 28,00
acondicionamiento del complejo
Tanque de almacenamiento 17,50 18,00 28,00
Reactor 17,50 18,00 28,00
Tanque de sedimentacion 17,50 18,00 28,00
Tanque de neutralizacion 17,50 18,00 28,00

AVL.2. SISTEMA DE RECUPERACION DE BIOGAS

En la Tabla AVI.2 se muestra la temperatura del biogas y la temperatura de

operacion de los equipos que conforman parte del sistema de recuperacion de

biogas de acuerdo a los calculos realizados en el Anexo IV.

Tabla AVI.2. Temperaturas de operacion de los equipos que conforman el sistema de
recuperacion de biogas

Equipo Temperatura de operacion (°C)
Biodigestor FAFA 18,00
Ingreso al soplador 1 18,00
Salida del soplador 1 30,92
Ingreso al soplador 2 4,08
Salida del soplador 2 34,31
Gasometro 18,00
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ANEXO VII
TIEMPO DE OPERACION

Para estimar el tiempo de operacion del sistema complementario de tratamiento de
aguas residuales mediante la aplicacion del proceso Fenton modificado, se
considero el tiempo de bombeo, el tiempo de carga y descarga del efluente en cada
equipo que conforma parte del proceso y el tiempo necesario para el desarrollo de
cada una de las etapas de tratamiento (reaccion, coagulacion, sedimentacion y

neutralizacion).

El tiempo de bombeo y el tiempo de carga y descarga se determinaron mediante la
Ecuacion AVII.1.

T= % [AVIIL1]
Donde:

T: tiempo (s)

V: volumen (m?3)

Q: caudal (m%/s)

Para determinar el tiempo de bombeo, se considero el caudal de operacion de los

equipos de impulsion y el volumen de efluente o reactivo que debe trasportarse.

Ejemplo de céalculo del tiempo de bombeo para el trasporte de efluente desde el
tanque de almacenamiento de efluente (TK-101) a los reactores (R-101A y
R-101B). El volumen de efluente que ingresa a los reactores para el tratamiento

complementario es 4,86 m?® de acuerdo a los calculos realizados en el Anexo Al.

El caudal de impulsion para la bomba (P101A/B) es 3,95 L/s acuerdo a los calculos

realizados en el Anexo AlV.1.6.
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4,86 m3
Ex 1m3 y 60 s
s " 1000L " 1min
T = 20,51 min

T=

3,95

En la Tabla AVII.1 se presenta el volumen, caudal y tiempo de bombeo del efluente

y reactivos para el tratamiento de un lote de efluente.

Tabla AVILI1. Volumen, caudal y tiempo de bombeo para el trasporte del efluente y
reactivos, sistema complementario de tratamiento de aguas residuales

Volumen Caudal Tiempo de
Sistema Bomba
(L) (L/s) bombeo (min)
Tanque que almacenamiento
P-1014/B 4 860 3,95 20,51
de efluente-reactores
Tanque de almacenamiento
P-1034/B 252,11 0,56 7,50
de NaOH-reactores
Tanque de almacenamiento
de NaOH-tanque de P-1034/B 77,99 0,56 2,32
complejo
Reactores-sedimentador P-1054/B 5219 3,00 29,00
Sedimentador-tanque de
P-1094/B 10312 7,50 22,91
neutralizacion
Descarga tanque de
P-1104/B 10312 7,50 22,91
neutralizacion
Tanque de almacenamiento
P-1034/B 250,32 0,56 7,45
de agua- tanque de complejo

En la Tabla AVII.2 se presenta el volumen, caudal y tiempo necesario para el flujo
por gravedad de los reactivos a las etapas que conforman el tratamiento
complementario del efluente.
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Tabla AVIL2. Volumen, caudal y tiempo de bombeo para el trasporte de los reactivos,
sistema complementario de tratamiento de aguas residuales

Sistema Volumen (L) Caudal (L/s) Tiempo (min)

Tanque que complejo-reactores 371,12 0,62 9,98

Tanque de almacenamiento de

H>0>-reactores 58,75 016 6,12

Tanque de almacenamiento de

H>SO-tanque de neutralizacion 1,82 0,01 3,04

En la Tabla AVII.3 se presenta el tiempo necesario para el desarrollo de la etapa
de reaccion, coagulacion, sedimentacion y neutralizacion de acuerdo a los

resultados obtenidos por el proyecto de referencia (Naranjo, 2017, p. 9).

Tabla AVIL 3. Tiempo necesario para el desarrollo de las etapas de tratamiento del
sistema complementario de tratamiento de aguas residuales

Sistema Tiempo (min)
Formacion del complejo Fe-EDTA 30,00
Reaccion 15,00
Coagulacion™ 5,00
Neutralizacion** 15,00

(*Aguilar, 2002, p. 115; **Bernal et al, 2000, p. 405)

En la Tabla AVIl.4 se presenta el tiempo estimado para el tratamiento de un lote de
efluente. Se considerd un factor de seguridad del 10 % sobre el tiempo normal de
operacion. Este porcentaje del tiempo se asigno para actividades de limpieza de

los equipos.
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Tabla AVIIL.4. Tiempo de operacion total para el tratamiento de un lote de efluente

Tiempo Tiempo + 10
Etapa Actividades
(min) % (min)
Preparacion de soluciones
15,00 16,50
Preparacion y concentradas
dici ient Formacién y acondicionamiento
acondicionamiento y . 30,00 33,00
del complejo del complejo
Acondicionamiento 5,00 5,50
Carga del reactor 20,51 22,56
Reaccion Alimentacion H,O» y complejo 16,10 17,71
Reaccion 15,00 16,50
Adicion de la solucion de NaOH 7,50 8,25
Coagulacion Coagulacion 5,00 5,50
Descarga del reactor 29,00 31,90
Sedimentacion Sedimentacion 72,60 79,86
Carga del tanque de neutralizacion 22,91 25,20
Adicién de HoSO4 3,04 3,34
Neutralizacion Reaccion de neutralizacion 15,00 16,50
Descarga del tanque de
o 22,91 25,20
neutralizacion

Por lo tanto el tiempo de operacion de un lote de efluente es 4,21 h este valor no

considera el tiempo necesario para la preparacion del complejo.
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ANEXO VIIT

CURVAS DE PERACION DE SISTEMAS DE IMPULSION

AVIIL1. BOMBAS CENTRIFUGAS
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Figura AVIIIL.1. Curva de operacién de la bomba centrifuga 1y 3
(Pedrollo, 2015)
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Figura AVIII.2. Curva de operacion de la bomba centrifuga 2
(Pedrollo, 2015)
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AVIIL.2. SOPLADOR
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Figura AVIIL3. Curva de operacion del blower, caudal y presion de salida
(MaproBioGas Technology, 2017)

AVIIL.3. COMPRESOR
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(Sinnott, 2005, p. 83)
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EVALUACION ECONOMICA

AIX.1.

ANEXO IX
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SISTEMA COMPLEMENTARIO DE TRATAMIENTO DE

AGUAS RESIDUALES MEDIANTE (FENTON MODIFICADO CON

EDTA)

AIX.1.1.

COSTOS DIRECTOS

En la Tabla AIX.1 se presenta el costo por la compra de los equipos principales y

secundarios de la linea de tratamiento de aguas residuales de acuerdo al precio en

el mercado local. Este valor incluye unicamente el Impuesto al Valor Agregado (IVA)

del 12,00%.

Tabla AIX.1. Precio de compra de los equipos para el sistema complementario de
tratamiento de aguas residuales

Costo Costo
Equipos Unitario | Cantidad ((IZJoSs]t)o) (IIZV:;) Total
(USD) (USD)
Equipos principales
Tanque | 11 570,89 4 46 283,56 | 5554,03 | 51837,59
Reactor
Agitador 4200 4 16 800,00 | 2016,00 | 18 816,00
Tanque de complejo Tanque 2 683,03 1 2 683,03 321,96 3 004,99
(Fe*"-EDTA) Agitador 3200 1 3 200,00 384,00 3 584,00
Tanque de Tanque | 11 770,89 2 23 541,78 | 2825,01 | 26366,79
neutralizacion Agitador | 4900 2 9800,00 | 1176,00 | 10976,00
Equipos secundarios
Bomba centrifuga (1 HP) 196,43 2 392,86 47,14 440,00
Bomba centrifuga (3 HP) 219,76 2 439,52 52,74 492,26
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Tabla AIX.1. Precio de compra de los equipos para el sistema complementario de

tratamiento de aguas (continuacion...)

Equipos Ui?tilt:io Cantidad ((I:JOSSIt)O) (IIZV:;:) Co(s[tJo S’ll;())tal
(USD)
Bomba centrifuga (6 HP) 290,71 2 581,43 69,77 651,20
Tanque - H>SO4 2 180,00 1 2 180,00 | 261,60 2 441,60
Tanque — agua 352,64 1 352,64 42,32 394,96
Tanque — NaOH 2 871,06 1 2 871,06 344,53 3215,59
Tanque - H,O» 123233 1 123233 147,88 1 380,21
Total 123 601,19

residuales de acuerdo a los costos del mercado local.

En la Tabla AlX.2 y Tabla AIX.3 se presentan los costos asociados a la compra de

tuberias y accesorios para el sistema complementario de tratamiento de aguas

EL costo asociado a la compra de tuberias y accesorios incluye unicamente el
Impuesto al Valor Agregado (IVA) del 12,00 %.

Tabla AIX.2. Costo total de tuberias y accesorios para el sistema complementario de
tratamiento de aguas residuales

Costo Costo

Tuberia / Accesorio Unidades unitario Total
(USD) (USD)

Codo estandar 25 16,45 411,25
Tee 26 15,20 395,20

Tuberia PVC de 4" 10 30,50 305,00
Tuberia PVC de 3" 5 28,60 143,00
Tuberia PVC de 2" 1 24,35 24.35
Tuberia PVC de 1 1/2" 6 11,10 66,60
Tuberia PVC de 1" 3 10,20 30,60
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Tabla AIX.2. Costo total de tuberias y accesorios para el sistema complementario de
tratamiento de aguas residuales (continuacion...)

Costo Costo
Tuberia / Accesorio Unidades unitario Total
(USD) (USD)
Tuberia PVC de 3/4" 1 7,10 7,10
Tuberia acero 304 1/4" 2 82,00 164,00
Subtotal 1 547,10
IVA 12,00 % 185,65
Total 1732,75

Tabla AIX.3. Costo total de valvulas para el sistema complementario de tratamiento de
aguas residuales

Vilvulas Cantidad COSt((;JIéI]I)i;al‘iO Co(séglt)o)tal
Valvula de globo 2" 1 221,00 221,00
Valvula de bola 2" 10 215,00 2 150,00
Valvula reguladora 2" 2 632,00 1 264,00
Valvula de bola 1" 3 305,00 915,00
Valvula de pie 4" 1 998,00 998,00
Valvula de bola 5" 6 943,00 5 658,00
Valvula de bola 3" 15 500,00 7 500,00
Valvula de retencion 3" 4 311,00 1 244,00
Valvula globo 3" 4 295,00 1 180,00
Valvula de bola 1/2" 4 349,00 1 396,00
Véalvula reguladora 1/2" 2 898,00 1 796,00
Valvula de bola 1 1/2" 16 456,00 7 296,00
Valvula de globo 1 1/2" 4 220,00 880,00
Valvula de retencion 1 1/2" 6 349,00 2 094,00
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Tabla AIX.3. Costo total de valvulas para el sistema complementario de tratamiento de

aguas residuales (continuacion...)

Valvulas Cantidad ugi(;;tr(;o Costo total
(USD) (USD)
Valvula reguladora 1/4" 1 455,00 455,00
Valvula bola 3/4" 8 217,00 1 736,00
Valvula de globo 3/4" 2 119,00 238,00
Valvula reguladora 3/4" 2 455,00 910,00
Subtotal 37 931,00
IVA 12 % 4 551,72
Total 42 482,72

AIX.1.2. COSTOS INDERECTOS

En la Tabla AIX.4 se presenta el numero de trabajadores posible para la

implementacion del proyecto (sistema complementario de tratamiento de aguas

residuales y sistema de recuperacion de biogas), el salario individual de los

trabajadores y el costo del salario mensual a cancelar por el periodo de

implementacion de la planta. El célculo del costo indirecto considera el aporte
patronal al IESS del 11,15 % (IESS, 2017, p. 1).

Tabla AIX.4. Costo indirecto por pago de salarios

Personal Nimero Salario individual | Salario Total

(USD) (USD)

Jefe de proyecto 1 2 500,00 2 500,00

Ingeniero Civil 1 2 500,00 2 500,00

Operadores 4 375,00 1 500,00

Salario total del personal (USD) 6 500,00
Aportacion IESS (11,15 %) 724,75

Salario mensual (USD) 7 224,75
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AIX.1.3. COSTOS OPERATIVOS

De acuerdo al Articulo 125 de la Resolucién No. SENAE-DGN-2012-0149-RE, la
importacion de mercancias para le ejecucion de proyectos publicos esta obligado
al pago de la tasa por servicios de aduana y se exenta al pago tributario por el
comercio externo. La tasa por servicios de aduana incluye el pago al arancel
cobrado a las mercancias (AD-VALOREM) sobre la base imponible de la
importacion. Este ultimo contempla: el costo del producto de importacion, seguro

de aduana y flete.

En la Tabla AIX.5 se presenta el costo por importacion de los reactivos
necesarios para el tratamiento del efluente mediante la aplicacion del proceso

Fenton modificado con EDTA.

Tabla AIX.S. Costo mensual por importacion de reactivos para el sistema
complementario de tratamiento de aguas residuales

Reactivos Costo (USD)/kg Cantidad (kg) Precio FOB (USD)
EDTA 0,50 5402,40 2 701,20
FeS04.7 HO 0,10 4 034,40 403,44
NaOH 0,44 3 168,00 1 393,92
H,SO4 0,70 804,00 562,80
H202 0,30 19 732,80 5919,84
Valor FOB 10 981,20
Flete 1 867,76
Valor CFR 12 848,96
Seguro (1,00 %) 128,49
Valor aduana 12 977,45
FDI (Valor en aduana 0,5 %) 64,89
Total 13 042,34
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En la Tabla AIX.6 se reporta el costo mensual por consumo de energia eléctrica
para la operacion del sistema complementario de tratamiento de aguas residuales.
El costo por kW-h es de 0,09 USD para el sector industrial de baja y mediana
tension (ARCONEL, 2016, p. 25).

Tabla AIX.6. Costo mensual por consumo de energia eléctrica para el sistema
complementario de tratamiento de aguas residuales

Tiempo de Costo
Potencia
Equipo operacion kW) kW-h/dia | kW-h/mes | mensual
(h) (USD)
Bombas
P-101 A/B
5,87 4,00 23,48 704,40 63,40
P-102 A/B
P-105 A/B
15,47 2,20 34,03 1020,9 91,88
P-106 A/B
P-109 A/B
3,06 4,00 12,24 367,20 33,05
P-110 A/B
P-103 A/B
1,33 0,75 1,00 30,00 2,70
P-104 A/B
Agitadores
En reactores 10,20 5,33 54,42 1 632,67 149,94
En el tanque de
almacenamiento del 1,50 0,16 0,24 7,20 0,65
complejo
En el tanque de
2,00 25,64 51,28 1538,40 138,46
neutralizacién
Total 176,69 480,08

La energia eléctrica que se genera a partir del uso de biogas permite reducir el
costo operativo mensual del sistema complementario de tratamiento de aguas
residuales en 104,23 USD de acuerdo al calculo realizado en el Anexo AIX.2.3 y

establecer un costo operativo por consumo de energia de:
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COStOlectricidad = (480,08 — 104,23) USD
COStOelectriCidad = 375,85 usDh

En la Tabla AlX.7 se reporta el costo mensual por consumo de agua para el proceso
de tratamiento del agua residual y limpieza de los equipos. El costo por metro cubico
es de 0,72 USD (EPMAPS, 2015, p. 1)

Tabla AIX.7.Costo mensual por consumo de agua para el sistema complementario
de tratamiento de aguas residuales

Recurso V mensuat (M%) Valor (USD)

Agua 139,62 100,53

En la Tabla AlIX.8 se reporta el costo mensual de operacion, para el
tratamiento del efluente de la PTAR del barrio Ubillis. Este rubro considera el

costo total por compra de reactivos, energia eléctrica y agua.

Tabla AIX.8. Costo mensual de operacion para el sistema complementario de
tratamiento de aguas residuales

Rubro Valor (USD)
Reactivos 13 042,34
Electricidad 375,85
Agua 100,53
Total 13 518,72

En funcidn al costo operativo mensual para el tratamiento del efluente mediante la
aplicacién del proceso Fenton modificado con EDTA expuesto en la Tabla AlX.8,
se determiné el costo de tratamiento de un metro cubico de efluente mediante la
Ecuacion AIX.1.

Cr = [AIX.1]

G
Q
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Donde:

Ct:  costo del tratamiento (USD/m3)

C: costo de los insumos (USD/dia)

Q: caudal del efluente (m?3/dia)

A partir de la sustitucion de los valores correspondiente en la Ecuacion AVIIL.1 se
determind el costo de tratamiento. Para el calculo del costo diario de insumos (Ci),

se considerd un mes de 30 dias.

USD _ 1 mes
Cr = 13 518,72 ties X 30 dias

m3
77,76m

CT = 5,80 F

AIX.2. SISTEMA DE RECUPERACION DE BIOGAS
AIX.2.1. COSTOS DIRECTOS

De acuerdo al Articulo 125 de la Resoluciéon No. SENAE-DGN-2012-0149-RE, la
importacion de mercancias para le ejecucion de proyectos publicos esta obligado
al pago de la tasa por servicios de aduana y se exenta al pago tributario por el

comercio externo.

La tasa por servicios de aduana incluye el pago al arancel cobrado a las
mercancias (AD-VALOREM) sobre la base imponible de la importacién. Este valor

contempla: el costo del producto de importacién, seguro de aduanay flete.

A partir de la Tabla AlX.9 a la AIX.12 se presentan los costos por la compra de los
equipos principales y secundarios para el sistema de recuperacion de biogas:

sopladores, compresor, gasdmetro y generador de energia eléctrica.
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Tabla AIX.9. Costo de cuatro sopladores

Rubro Valor (USD)
Valor FOB 2 080,00
Flete 156,00
Valor CFR 2 236,00
Seguro 1 % 22,36
Valor de aduana 2 258,36
FDI (Valor en aduana 0,5 %) 11,29
Total 2 269,65

Tabla AIX.10. Costo del compresor

Rubro Valor (USD)
Valor FOB 729,00
Flete 234,00
Valor CFR 963,00
Seguro 1 % 9,63
Valor de aduana 972,63
FDI (Valor en aduana 0,5 %) 4,86
Total 977,49

Tabla AIX.11. Costo de dos gasometros

Rubro Valor (USD)
Valor FOB 3 100,00
Flete 126,00
Valor CFR 3 226,00
Seguro 1 % 32,26
Valor de aduana 3 258,26




Tabla AIX.11. Costo de dos gasometros (continuacion...)

FDI (Valor en aduana 0,5 %)

16,29

Total

3 274,55

Tabla AIX.12. Costo del microgenerador

Rubro Valor (USD)
Valor FOB 5 000,00
Flete 156,00
Valor CFR 5156,00
Seguro 1 % 51,56
Valor de aduana 5207,56
FDI (Valor en aduana 0,5 %) 26,04
Total 5 233,60
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En la Tabla AIX.13 se presentan los costos asociados a la compra de tuberias y

accesorios para el sistema de recuperacion de biogas, de acuerdo a los costos del

mercado local. Este valor incluye unicamente el Impuesto al Valor Agregado (IVA)

del 12,00 %.

Tabla AIX.13. Costo de tuberias y accesorios para el sistema de recuperacion de biogas

Valvula Cantidad Costo (USD) Co(s[t](élt)o)tal
Tuberias acero 304 (6 m) 4 82,00 328,00
Valvula de bola 1 }%” 10 456,00 4 560,00
Vilvula globo 1 5” 1 220,00 220,00
Valvula check 157 6 349,00 2 094,00
Valvula de alivio 1 %27 2 1 140,00 2 280,00
Subtotal 9 482,00
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Tabla AIX.13. Costo de tuberias y accesorios para el sistema de recuperacion de biogas

(continuacion...)

IVA12 %

1 137,84

Total

10 619,84

Como una estimacion del valor asociado al sistema de enfriamiento (serpentin), se

consider6 el costo del liquido refrigerante (amoniaco), tuberia y compresor para

inducir al cambio de estado del refrigerante dentro del sistema.

En la Tabla AlX.14 se presenta el costo por compra de liquido refrigerante, tuberia

y compresor para el sistema de enfriamiento, de acuerdo al costo en el mercado

local. Este valor incluye el Impuesto al Valor Agregado (IVA) del 12,00 %.

Tabla AIX.14. Costo del sistema de refrigeracion

Sistema de enfriamiento Costo (USD)
Refrigerante (amoniaco) cilindro de 25 kg 750,00
Tuberia 82,00
Compresor 225,00
Subtotal 1 075,00
IVA 12,00 % 126,84
Total 1 183,84

AIX.2.2. COSTOS OPERATIVOS

El costo operativo del sistema de recuperacion de biogas incluye el rubro por

compra del material de adsorcién para el filtro de desulfuracion y el costo por

consumo de energia eléctrica y los valor asociado a la depreciacion de los equipos

de impulsion, microgenerador y sistema de enfriamiento (serpentin).
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El costo por consumo de energia eléctrica para los sistemas de impulsién de
biogas, sopladores y compresor, se cubre con la energia eléctrica que se genera

a partir del uso del biogas.

a) Costo operativo relacionado a la compra del material de adsorcién para el filtro

de desulfuracion.
En la Tabla AlX.15 se presenta el costo operativo anual por compra del material
de adsorcion (6xido de hierro) para la operacion del filiro de desulfuracion. Este

material se reemplaza cada 30 dias.

Tabla AIX.15. Costo mensual por compra de pellets de Fe2O3

Cantidad mensual *Costo Costo mensual
Material
(kg) (USD)/kg (USD)
Pellets de 6xido de hierro 7,51 0,71 5,33

(*Gongyi City Xianke Water Supply Material Co., Ltd., 2005, p. 1)

El costo anual destinado a la compra de pellets de 6xido de hierro es 63,99 USD.

b) Costo operativo por consumo de energia eléctrica

El costo por kW-h es de 0,09 UDS para el sector industrial de baja y mediana
tension (ARCONEL, 2016, p. 25).

Para estimar el costo de operacion por consumo de energia eléctrica se determind
el tiempo de operacion de los equipos: soplador, compresor y sistema de

enfriamiento.

El tiempo de operacion de los equipos (del soplador 1, soplador 2, compresor y
sistema de enfriamiento) se determind mediante la Ecuacion AVII.1. Para este
calculo la produccion diaria de biogas es 61,67 m® y el flujo del biogas a través de

la tuberia de conduccién es 20,00 m3/h.
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61,67 m3
Tr=—-%
ZO,OOT

Tr = 3,08 h

En la Tabla AIX.16 se reporta el costo operativo estimado, para la operacion del

sistema de enfriamiento para la etapa de condensacion.

Tabla AIX.16. Costo por consumo de energia eléctrica para el sistema de recuperacion

de biogas
Tiempo de
Potencia Energia Energia Costo
Equipos operacion
(kW) (kW-h/dia) (kW-h/mes) | (USD)/mes
diario (h)
Sopladorl 3,08 0,75 2,31 69,30 6,24
Soplador 2 3,08 0,85 2,62 78,54 7,07
Compresor 3,08 2,30 7,08 212,52 19,13
Sistema de
enfriamiento 3,08 11,35 34,96 1048,74 94,39
Total 126,82

De acuerdo a la planificacion de produccidn, el requerimiento energético de

del soplador 1, soplador 2 y compresor se cubre a partir de la energia eléctrica

que se genera por el biogas. Por lo tanto el costo de operacion por consumo

de energia eléctrica corresponde unicamente al valor asociado a la operacion

del sistema de enfriamiento de 94,39 USD.

c) Depreciacion

La depreciaciéon se define como la reduccion periddica del costo de los activos
fijos a lo largo de su vida util (Barajas, 2008, p. 34). Este valor afecta el costo

de operacion del ente econdmico.
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La depreciacion se determiné mediante el método de linea recta a través de la
Ecuacion AlX.2. El método de linea recta supone que los activos fijos mantienen

un valor de depreciacién perioddico a lo largo de su vida util.

Costo de adquicicion—Valor de salvamento
e [AIX.2]
Vida util

Depreciacion =
El valor de salvamento representa el valor residual que adquiere el activo al

finalizar su vida util (Barajas, 2008, p. 35).
Depreciacion de sopladores

Para determinar la depreciacion del soplador se considerd el valor de salvamento
de cero y la vida util para maquinaria y equipos es de 10 afios (SRI, 2014, p. 19).
El costo de adquisicion es 2 269,65 USD.

o 2269,65USD—-0 USD
Depreciacion anual = — = 226,97 —
10 anos afios

Por lo tanto la depreciacion mensual es:

o 226,97 USD
Depreciacion mensual = ——
12 meses
L, uSD
Depreciacion mensual = 18,91
meses

En la Tabla AlX.17 se presenta la depreciacién total de los equipos: soplador 1,

soplador 2, compresor, microgenerador y sistema de enfriamiento (serpentin).

Tabla AIX.17. Depreciacion de los activos fijos

Depreciacion anual Depreciacion mensual

Equipos
(USD) (USD)

Sopladores (1y 2) 226,97 18,91
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Tabla AIX.17. Depreciacion de los activos fijos (continuacion...)

Depreciacion anual Depreciacion mensual
Equipos
(USD) (USD)
Compresor 97,75 8,15
Microgenerador 523,36 43,61
Sistema de enfriamiento 118,38 9,87
Total 966,46 80,54

AIX.2.3. GENERACION DE ENERGIA ELECTRICA A PARTIR DEL USO DEL
BIOGAS

La energia eléctrica que se genera mediante el aprovechamiento del contenido
energético del biogas, se determind a partir al volumen diario de biogas que se
almacena en el gasémetro, este valor es 61,13 m® y su contenido energético por
metro cubico de biogas de 6,00 kW-h/m3 (FAO, 2011, p. 16).

kW-h
E =61,13m3 x 6,00 3
m

E = 366,78 kW-h

El microgenerador de energia dispone de una eficiencia eléctrica del 27,60 % con
base en las especificaciones técnicas presentes en la Tabla 4.28 de la Subseccion

4 (KW Energy, 2014, p. 1), por lo tanto la energia eléctrica que genera es:

E = 366,78 kW-h x 0,276
E =101,23 kW-h

A partir de la energia generada, se planted destinar 24,02 kW-h para la operacion
(dos dias de operacion) del soplador 1, soplador 2 y compresor del sistema de
recuperacion de biogas de acuerdo a los datos que se reportan en la Tabla AIX.16.

La energia restante se suministra al sistema complementario de tratamiento de
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aguas residuales para cubrir una fraccion del requerimiento energético. La energia

eléctrica disponible para este sistema es:

kW-h

Egist. complementario — (101,23 — 24,02) dia

W-h

Esist. complementario — 77,21 di
1a

De acuerdo a la planificacion de produccién del sistema de recuperacién de biogas,
es necesario acumular el volumen diario de biogas para su aprovechamiento
energético, por lo tanto la energia que se genera a partir del biogas esta disponible
para su utilizacion 15 dias al mes, por lo tanto la energia al mes disponible para el

sistema complementario de tratamiento de aguas es:

kW-h 15 dias

Esist. complementario = 77,21 i X T mes
W-h
Egist. complementario = 1158,15 mes

Esto genera un ahorro sobre el costo operativo mensual de:

Ahorroyensual = E X Costo

kW-h 0,09 USD
Ahorropensual = 1 158,15 — X TWh

USD
Ahorropyensyal = 104,23 mes

AIX.2.4. ANALISIS COSTO BENEFICIO

Para determinar la relacion costo-beneficio (B/C) se determiné el costo total anual
por mantenimiento y operacion del sistema complementario de tratamiento de
aguas residuales y del sistema de recuperacion de biogas, asi como el rubro a
pagar por multas o sanciones a consecuencia de la alteracidn de la calidad

ambiental.
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a) Analisis costo beneficio del sistema complementario de tratamiento de aguas

residuales.

Costo de operacién anual

- USD mes USD
Costo de operacién anual = 13 518,72 X 12—— =162 224,64 —
mes afios afios

Costo de mantenimiento
El costo de mantenimiento corresponde al 10 % del costo de implementacion del
sistema (Sinnott, 2005, p. 262). Este valor se determind a partir de la suma de los
costos directos e indirectos.

Costo de mantenimiento = 21 839,00 USD

Costo por multas

Para determinar la sancion econdémica por infraccion ambiental, se tomé como
referencia la remuneracion basica unificada del trabajador de 375,00 USD
(Ministerio del Trabajo, 2016, p. 1).

De acuerdo al Cdédigo Organico Integral Penal, se consideré6 una sancion
economica de quinientos salarios basicos unificados del trabajador para delitos
contra el recurso agua (Ministerio de Justicia Derechos Humanos y Cultos, 2014,
pp. 101, 102).

Costo Sanciéon = 375,00 USD x 500 = 187 500,00 USD

La multa por infraccién ambiental de acuerdo al Cédigo Organico del Ambiente es:

Costo Sancién = 375,00 USD x 200 = 75 000,00 USD
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En caso de aplicarse ambas la multa descrita por el Cédigo Organico Integral Penal
y el Cadigo Organico del Ambiente, la sancion econdmica asciende a:

Costo Sancion = 187 500,00 USD + 75 000,00 USD = 262 500,00 USD

La relaciéon costo-beneficio se determind mediante la Ecuacion AIX.2.

Beneficio

Relacién costo — beneficio = [AIX.2]

Costo

Donde:

Beneficio:  sancién econémica por infracciones ambientales (USD)

Costo: costo total anual por mantenimiento y operacion (USD)

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuacion AlIX.2 la relacion costo

beneficio es:

262 500,00 USD
(162 224,64 + 21839,00) USD

Relacion costo beneficio =

Relacién costo beneficio = 1,43



