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1. JUSTIFICACIÓN 
 

Las aguas residuales domésticas se generan a partir del desarrollo de actividades 

en zonas residenciales o instalaciones comerciales públicas (Metcalf y Eddy, 1995, 

p. 18). Están constituidas por una gran cantidad de materia orgánica, 

microorganismos, restos de jabones, detergentes, lejía y grasas. Según Francois 

(2005), entre el 60 al 80 % del agua potable que se distribuye para consumo 

humano se vierte al sistema de alcantarillado 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 doméstico 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 administración de la Empresa Pública 

Metropolitana de Agua Potable y Saneamiento (EPMAPS), tiene al servicio de la 

comunidad de Ubillús (barrio perteneciente a la parroquia rural de Píntag) 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 (digestión anaerobia), este último constituido por 

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

 

La PTAR trata aproximadamente 77,76 m3/día de aguas residuales domésticas 

generadas por la población del barrio Ubillús. Actualmente, el agua residual se 

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

 

Los tratamientos primario y secundario a los que son sometidas las aguas 

residuales del barrio Ubillús no permiten alcanzar niveles apropiados de remoción 

de contaminantes recalcitrantes (tensoactivos) y patógenos (coliformes fecales) 

presentes en el agua residual.  

 

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

la formación de espuma en las plantas de tratamiento y en los cuerpos de agua 
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receptores (Metcalf y Eddy, 1995, p. 75). También se ha demostrado que estos 

compuestos afectan a la fauna y flora acuática, además, favorecen a procesos de 

eutrofización que alteran el equilibrio del ecosistema acuático (Ikehata y El–Din, 

2004, pp. 425-427; Ansari y Khan, 2014, p. 140). 

 

Por otro lado, la presencia de microorganismos patógenos en aguas residuales 

provoca una variedad de enfermedades de origen entéricas (intestinales) en quien 

las consume (Silva, Ramírez, Alfieri, Rivas y Sánchez, 2004, p. 1). Estos 

microorganismos están presentes en el agua residual debido a la contaminación 

con desechos intestinales de humanos y animales infectados (Metcalf y Eddy, 1995, 

p. 75). La gran variedad de microorganismos patógenos existentes hacen que sea 

inviable analizarlos de manera individual, razón por la cual se hace uso de 

microorganismos indicadores de contaminación fecal como los coliformes fecales. 

Los coliformes fecales se utilizan como indicadores de contaminación fecal debido 

a su abundante presencia en el tracto intestinal y la facilidad de su cultivo e 

identificación (Ríos, 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 patógenos asociados a este tipo de 

contaminación. Además, el contenido de coliformes fecales es considerado como 

un parámetro para evaluar la eficiencia de tratamientos, es decir, si se logra eliminar 

los coliformes fecales se puede asumir que también fueron eliminados los demás 

microorganismos patógenos. 

 

Informes de caracterización del efluente de la PTAR del barrio de Ubillús, 

elaborados por el Departamento de Aguas Residuales de la EPMAPS, para los 

siete primeros meses del año 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 Límites Máximos 

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 límites hace que la PTAR del 
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barrio Ubillús sea una fuente de contaminación ambiental y que constituya en un 

riesgo sanitario para la población que habita en los alrededores. 

  

Por estas razones, se considera necesario la implementación de un sistema 

complementario de tratamiento de aguas residuales a la PTAR del barrio Ubillús, 

que permita una mayor reducción de la carga contaminante y cumplir con lo 

establecido en la normativa ambiental vigente.  

 

La necesidad de proteger y preservar los recursos hídricos ha motivado diversas 

investigaciones en el campo del tratamiento de aguas residuales domésticas e 

industriales (Castells, 2012a, p. 113). En ese sentido, los llamados Procesos de 

Oxidación Avanzada (POA’s) constituyen un grupo de tratamientos que ha 

concitado especial atención por parte de la comunidad científica, en particular por 

su eficacia en la remoción de sustancias recalcitrantes (por ejemplo, los 

tensoactivos). Estos procesos se basan en la generación in situ de radicales 

hidroxilo (•OH), especies de elevada capacidad oxidante y baja selectividad, que 

por su reactividad permiten la degradación de la mayoría de las moléculas 

orgánicas (Salas, 2010, p. 33; Robles, Torres y Sánchez, 2010, p. 47; Martínez y 

López, 2001, p. 238), en comparación a los procesos de tratamiento 

convencionales, cuya limitación está precisamente en la remoción de 

contaminantes resistentes a la degradación. 

 

Estudios previos relacionados a la aplicación de POA’s para el tratamiento de aguas 

residuales, muestran la eficiencia de estos procesos para la remoción de 

tensoactivos como de microorganismos patógenos. Según Wang, Song y Mai 

(2008), el tratamiento de aguas residuales domésticas mediante el proceso Fenton, 

permitió alcanzar una remoción del 99,00 % en tensoactivos (p. 347). Otro estudio 

de tratamiento, también bajo la aplicación del proceso Fenton, reportó la remoción 

total de patógenos (expresados como E. coli) (Selvakumar, Tuccillo, Muthukrishnan 

y Ray, 2009, p. 140).  

 

En el marco de trabajo de titulación, en el año 2017 se desarrolló la investigación 

“Remoción de tensoactivos y coliformes de un sistema de tratamiento de aguas 
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residuales rurales”. Dicho trabajo de titulación 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 Ubillús mediante la 

aplicación del proceso Fenton modificado con EDTA. Este tratamiento logró la 

inactivación total de los coliformes fecales y la remoción del 97,00 % de 

tensoactivos en 15 min de reacción (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 solución a la problemática ambiental de la 

PTAR del barrio Ubillús y confirma la efectividad de los POA’s en lo referido a la 

remoción de ciertos contaminantes de difícil manejo con métodos convencionales. 

 

Adicional a la problemática de incumplimiento a la normativa ambiental vigente 

sobre descarga de efluentes a cuerpos de agua dulce, la PTAR del barrio Ubillús 

constituye una fuente fija de emisión de metano (CH4) a la atmósfera, producto del 

proceso de digestión anaerobia.  

 

Según la Global Methane Initiative (2012), señaló que el 7 % de la emisión mundial 

de CH4 a la atmósfera se debe a los procesos de tratamiento de aguas residuales, 

porcentaje que se estima incrementar al 19 % hasta el año 2030 (pp. 1, 2). El CH4, 

principal componente del biogás, es un gas de efecto invernadero de corta duración 

pero con un potencial de calentamiento atmosférico 21 veces superior al del dióxido 

de carbono (CO2) (Global Methane Initiative, 2012, p. 1). Por tales razones se 

propone el diseño de un sistema de recuperación de biogás  como una medida de 

mitigación a la emisión directa de CH4 a la atmósfera, y a la vez, aprovechar el 

poder energético del CH4 con el fin de proporcionar un suministro de energía 

eléctrica para las operaciones de la planta. 

 

El Ecuador ha adoptado voluntariamente políticas, tecnologías y acciones de 

mitigación para reducir las emisiones de gases de efecto invernadero (GEI), 

entre éstas, el desarrollo de proyectos bajo el Mecanismo de Desarrollo Limpio 

(MDL) para la captura de metano, generación de energía por biomasa entre otros 

(Ministerio del Ambiente, 2015b, p. 1; Ministerio del Ambiente, 2016, p. 111). 

Estos proyectos están orientados a promover e implementar el modelo de 
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desarrollo nacional, que se basan en la alternativa del Buen Vivir o Sumak Kawsay, 

que nos compromete a defender el derecho de la población a vivir en un ambiente 

sano y en respeto a los derechos de la naturaleza (Gobierno del Ecuador, 2001, p. 

2). Además en el 2017 ratificó el Acuerdo de París sobre cambio climático que 

establece adoptar medidas para la reducción de emisiones de GEI. 
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2. DESCRIPCIÓN DEL PROCESO 

 

El desarrollo del presente trabajo consistió en el diseño de dos líneas de 

tratamiento, una orientada al diseño de un sistema complementario de tratamiento 

de aguas residuales mediante la aplicación del proceso Fenton modificado con 

agente quelante EDTA, y la otra enfocada al diseño de un sistema de recuperación 

de biogás para aprovechamiento energético. 

 

 

2.1.   LOCALIZACIÓN DEL SISTEMA COMPLEMETARIO DE 

AGUAS RESIDUALES (FENTON MODIFICADO) Y DEL SISTEMA 

DE RECUPERACIÓN DE BIOGÁS 

 

Según Baca y Romero (2012), la localización de plantas de depuración de aguas 

residuales, considera factores como la ubicación de la población más cercana, vías 

de acceso, servicios básicos que permitan el correcto funcionamiento de la planta, 

legalidad del predio o terreno de construcción, condiciones climáticas, suelo y 

subsuelo del predio, el impacto ecológico, la estética ambiental y planes de 

expansión (p. 98). 

 

Con este trabajo, se busca implementar dos sistemas complementarios a una 

PTAR ya existente, razón por la cual se debe trabajar sobre la base del terreno y 

las instalaciones existentes.  

 

La PTAR del barrio Ubillús dispone de un área aproximada de 4 800,00 m2 para el 

desarrollo de planes de expansión. Por lo tanto, esta área es considerada para el 

diseño del sistema complementario de tratamiento de aguas residuales mediante 

la aplicación del proceso Fenton modificado con EDTA y el sistema de recuperación 

de biogás. El área que dispone la PTAR del barrio Ubillús para proyectos de 

expansión se conoció mediante los planos de la planta de tratamiento otorgados 

por la EPMAPS. 
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2.1.1. MACROLOCALIZACIÓN 

 

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

del Distrito Metropolitano de Quito.  

 

 

2.1.2. MICROLOCALIZACIÓN 

 

La PTAR del Ubilllús, se ubica en la parroquia rural de Píntag, una de las 33 

parroquias rurales del Distrito Metropolitano de Quito. Píntag limita al norte con las 

parroquias La Merced, Alangasí y Pifo, al sur, con el Cantón Mejía, al este, con la 

provincia de Napo y al oeste con el cantón Mejía y Rumiñahui (Municipio del Distrito 

Metropolitano de Quito, 2017).   

 

En la Figura 2.1 se muestra la ubicación y los límites geográficos de la parroquia 

Píntag (Gobierno de Pichincha, 2012, p. 1). 

 

 

Figura 2.1. Ubicación geográfica de la parroquia rural de Píntag 
en la provincia de Pichincha 
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2.2. DESCRIPCIÓN DEL PROCESO 

 

2.2.1. SISTEMA COMPLEMETARIO DE TRATAMIENTO DE AGUAS 

RESIDUALES (FENTON MODIFICADO CON EDTA) 

 

Para el diseño a escala industrial del sistema complementario de tratamiento de 

aguas residuales mediante la aplicación del proceso Fenton modificado con EDTA, 

se utilizaron las mejores condiciones de tratamiento obtenidas a escala de 

laboratorio por la investigación parte del proyecto interno EPN-DCN-002-2016, 

mismas que son: concentración de peróxido de hidrógeno (H2O2) de 124,40 mM, 

relación molar de EDTA:Fe 2+:H2O2 de 1:1:20, tiempo para la preparación del 

complejo Fe-EDTA de 30 min (en agitación continua a 130 rpm) y un valor de pH 

de 6,41 para el acondicionamiento del complejo Fe-EDTA. Según la mencionada 

investigación (en adelante conocida como “proyecto de referencia), con las 

condiciones descritas, el tiempo de reacción necesario para alcanzar las 

remociones de tensoactivos y coliformes fecales necesarias es de 15 min, con 

agitación continua a 130 rpm. 

 

El sistema complementario de tratamiento de aguas residuales trata 77,76 m3/día 

de efluente doméstico proveniente de la descarga de la PTAR del barrio Ubillús. El 

efluente de la PTAR es acumulado en un tanque de almacenamiento por 24 h, lo 

que permite su homogeneización previa a su alimentación al sistema 

complementario de tratamiento de aguas residuales mediante la aplicación del 

proceso Fenton modificado.  

 

El sistema complementario opera 10,00 h al día mediante un proceso discontinuo 

en 8 lotes de 9,72 m3 de efluente cada uno. Los 8 lotes de efluente ingresan a dos 

líneas de tratamiento, cada una de 4 lotes respectivamente. Se optó por un proceso 

discontinuo en función de la fluctuación del caudal del agua residual que ingresa y 

que descarga la PTAR del barrio Ubillús acorde a las actividades diarias de la 

población del sector. El sistema complementario de tratamiento de aguas 

residuales, está constituido por cinco operaciones unitarias: preparación y 



9  

 

acondicionamiento del complejo, reacción, coagulación, sedimentación y 

neutralización. 

 

 

2.2.1.1. Preparación y acondicionamiento del complejo 

 

El complejo está constituido por sales metálicas de hierro (Fe2+) y un ligando o 

agente quelante. El ligando es una molécula que dispone de electrones no 

compartidos para la formación de enlaces covalentes o iónicos (Skoog, West, Holler 

y Crouch, 2015, p. 415) 

 

De acuerdo al proyecto de referencia, para la formación del complejo se emplea 

ácido etilendiaminotetraacético (EDTA) (Instituto Minero y Geológico de España, 

2006, p. 541). El EDTA es un ligando hexadentado, es decir, dispone de seis sitios 

posibles para unir con un ión metálico: 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). En la Figura 2.2 se presenta la estructura del complejo EDTA con un ión metálico 

Mn+ (Skoog et al., 2015, p. 417). 

 

 

Figura 2.2. Estructura del complejo EDTA con el ión metálico Mn+    
(Skoog et al., 2015, p. 417) 
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La estructura del EDTA otorga una gran estabilidad a los complejos que forma y, 

por tanto, puede mantener disuelto al ión metálico a valores de pH cercanos a la 

neutralidad. Esta característica permite ampliar el rango de pH para la aplicación 

del tratamiento Fenton modificado a valores de pH entre 6 y 8 en contraste al 

tratamiento Fenton convencional, que requiere valores de pH ácido (Oturan, 2014, 

p. 2581; Castells, 2012a, p. 115). 

 

Para la formación del complejo, se preparan dos soluciones saturadas, una 

constituida por EDTA y la otra, por sulfato ferroso heptahidratado (FeSO4·7H2O), 

de tal manera de que al mezclarlas se obtenga una relación molar EDTA: Fe2+  de 

1:1 (Naranjo, 2017, p. 1; Gennaro, 2000, p. 1495) a la temperatura ambiente 

promedio del sector de Ubillús (18 °C). Las soluciones saturadas se mezclan en un 

tanque con agitación 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 

solución se ajusta a un valor de pH 6,41 mediante la adición de una solución 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 formación de especies de Fe2+ de mayor reactividad 

con H2O2, lo que permite lograr un incremento en el porcentaje de remoción de la 

carga contaminante presente en el efluente. 

 

 

2.2.1.2. Reacción 

 

En la etapa de reacción se degradan los tensoactivos y se inactivan los 

microorganismos patógenos (expresados en términos de contenido de coliformes 

fecales) presentes en el efluente a partir del desarrollo de la reacción Fenton 

modificado. Esta reacción, se basa en la generación in situ de radicales hidroxilo 

(•OH) por la interacción del peróxido de hidrógeno (H2O2) y el complejo Fe-EDTA.  

 

El H2O2 es un agente oxidante con varias aplicaciones a nivel industrial y 

ampliamente utilizado en procesos de tratamiento de aguas. La mayor ventaja de 

su aplicación 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; Martínez, 

Fernández, Segura y Sánchez, 2003, p. 316). Sin embargo, en este tipo de 

tratamiento, el H2O2 no actúa como oxidante por sí solo, sino como precursor de 

especies altamente oxidantes (radicales •OH) mediante la reacción con el complejo 

Fe-EDTA.  

 

Para el tratamiento, la concentración de H2O2 en el medio reaccionante es                   

124,4 mM. Esta condición es parte de las mejores condiciones de tratamiento para 

el efluente del barrio Ubillús, de acuerdo a los resultados reportados en el proyecto 

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

 

En la etapa de reacción, se adiciona el complejo Fe-EDTA y el H2O2 al efluente, y 

se mantiene en agitación continua por 15 min a 130 rpm (Escolástico y Pérez, 2011, 

p. 80). Como consecuencia de la reacción Fenton modificado, el pH del efluente 

incrementa de 6,41 (valor de pH reportado en el proyecto de referencia) a 6,79. 

Este último 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 reacción, el 

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

 

 

2.2.1.3. Coagulación  

 

En la etapa de coagulación se desestabiliza el del ión férrico (Fe3+) presente en el 

efluente producto de la oxidación del ión ferroso (Fe2+) del complejo Fe-EDTA, 

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

 

Para desestabilizar el ión férrico (Fe3+), se adiciona una solución de NaOH 1 M 

(Perry, 2001, p. 2-112). La adición de la solución de NaOH en la etapa de 

coagulación incrementa el valor de pH del efluente de 6,79 (valor de pH al final de 

la etapa de reacción) a 12,00. Al valor de pH 12,00 el ión férrico (Fe3+) precipita en 
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la forma de hidróxido férrico (Fe(OH)3) (Coso, 2004, p. 361), mismo que se 

aglomera y se separa en la etapa de sedimentación. 

 

 

2.2.1.4.  Sedimentación 

 

Los aglomerados de hierro generados en la etapa de coagulación se separan del 

efluente por acción de la gravedad y se eliminan como lodos de sedimentación. En 

esta etapa, se consideró que todo el hierro agregado se separa del efluente como 

Fe(OH)3. 

 

 

2.2.1.5.  Neutralización  

 

El efluente clarificado con un valor de pH de 12,00, proveniente de la etapa de 

sedimentación, ingresa a la etapa de neutralización 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 neutralización del efluente, se adiciona ácido sulfúrico (H2SO4) al                    

98 % p/p. La mezcla resultante se mantiene en agitación 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 seleccionó el ácido sulfúrico por ser el reactivo más 

utilizado en la neutralización 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 RECUPERACIÓN DE BIOGÁS  

 

La PTAR del barrio Ubillús está basado en un proceso de digestión 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 digestión anaerobia es un proceso biológico 

que ocurre en ausencia de oxígeno y, por acción de un grupo de bacterias 

facultativas, degrada la materia orgánica. Producto de la degradación de la materia 

orgánica se genera una mezcla gaseosa conocida como biogás (Nogués, García y 

Rezeau, 2010, p. 207; Mogemex, 2017, p. 1). El biogás es un gas combustible con 

un contenido energético de 6,00 a 6,50 kW-h/m3 y es inflamable a concentraciones 

de metano (CH4) superiores al 45 % v/v (FAO, 2011, p. 16). 

 

La degradación anaerobia se realiza en cuatro etapas: en la primera etapa 

(hidrólisis), las moléculas complejas como las proteínas, carbohidratos y lípidos se 

convierten en compuestos solubles más sencillos, tales como los aminoácidos, 

azúcares y ácidos grasos de cadena larga. En la segunda etapa (acidogénesis) los 

compuestos solubles más sencillos se metabolizan en ácidos grasos de cadena 

corta, alcoholes, hidrógeno (H2) y dióxido de carbono (CO2). En la tercera etapa 

(acetogénesis), los ácidos grasos de cadena corta se transforman en ácido acético, 

H2 y CO2 por acción de los microorganismos acetogénicos. Y en la cuarta etapa 

(metanogénesis), los microorganismos metanogénicos producen metano a partir 

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

 

Para el proceso de digestión anaerobia y eficiente producción de biogás se 

considera factores como: el tipo de materias primas, nutrientes (carbono y nitrógeno 

C:N en la relación de 30:1 para la formación 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 óptimas y la 

temperatura (rango psicrofílico, mesofílico y termófilico) (FAO, 2011, pp. 28-49; 

Sperling y De Lemos Chernicharo, 2005, pp. 681-688). 

 

Según Sperling y De Lemos Chernicharo (2005), a temperatura en el rango de 20 

a 25 °C, la operación conjunta de tanques sépticos y reactores anaerobios alcanzan 

resultados favorables con respecto a la degradación anaerobia de la materia 

orgánica (p. 732). Según Kujawa y Zeeman, (2006), la combinación de filtros y 

reactores anaerobios para el tratamiento de aguas residuales domésticas, permite 

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

anaerobios a bajas temperaturas (p. 124). 

 

La degradación anaerobia en comparación a los procesos aerobios, permite aplicar 

mayores cargas orgánicas al proceso de degradación, requiere de menor volumen 

de reacción y de espacio, permite tener una baja producción de lodos y reduce 

ciertos costos de operación y mantenimiento como por ejemplo, los derivados de 

requerimientos de aireación (FAO, 2011, p. 88; Sperling y De Lemos Chernicharo, 

2005, p. 660). En la Tabla 2.1 se presenta la composición teórica del biogás. 

 

Tabla 2.1. Composición teórica del biogás  
 

Compuesto Composición % v/v 

CH4 35-75 

CO2 15-60 

Vapor de agua* ≤ 5 

H2S 0,005-2 

Trazas ≤ 2 

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

 

El sistema de recuperación de biogás está diseñado para tratar 61,67 m3/día de 

biogás que se generan a través del proceso de digestión anaerobia de la PTAR del 

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

 

La producción diaria de biogás se determinó en función a la remoción de la 

demanda química de oxígeno (DQO) y a la correlación volumen de metano por 

kilogramo de DQO removido (0,38 m3 CH4/kg DQO), esta correlación se establece 

a condiciones normales de presión y temperatura (Nogués et al., 2010, p. 296; 

Moran y Shapiro, 2004, p. 114) lo que obligó a una corrección de la producción 

diaria de biogás por presiones. De acuerdo a los informes de caracterización del 

efluente otorgados por la EPMAPS, la remoción promedio de la DQO a partir del 

tratamiento anaerobio del efluente es 900,55 mg DQO/L.  
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El sistema de recuperación de biogás incluye cinco operaciones unitarias: 

recolección y acumulación de biogás, purificación, condensación del vapor de agua, 

almacenamiento y generación de energía. 

 

 

2.2.2.1.  Recolección y acumulación del biogás 

 

La acumulación de biogás se realiza en la parte alta del biodigestor (FAFA) a baja 

presión (50 mbarg). Dentro del FAFA se almacena periódicamente 8,77 m3 de 

biogás. Cuando se alcanza la capacidad de almacenamiento del FAFA, un sensor 

ordena la apertura de una válvula de seguridad para el flujo del biogás a través de 

la tubería de conducción a la etapa de purificación. Para la conducción del biogás 

se instaló un sistema de impulsión (soplador) que permite incrementar la presión 

del biogás de 50 a 150 mbarg.  

 

 

2.2.2.2.  Purificación 

 

El biogás ingresa a la etapa de purificación para la remoción del ácido sulfhídrico 

(H2S) que inevitablemente se produce en la descomposición anaerobia de la 

materia orgánica. Dicha remoción se realiza mediante un proceso de adsorción 

seca sobre óxido de hierro (Fe2O3).  

 

El H2S tiene un carácter corrosivo y en contacto con el agua y oxígeno se trasforma 

en ácido sulfúrico (H2SO4), compuesto capaz de corroer partes metálicas de 

equipos y tuberías. La quema de H2S produce dióxido de azufre (SO2) que, además 

de ser un gas corrosivo, también es nocivo para la salud y un importante 

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

 

El proceso de adsorción seca sobre óxido de hierro (Fe2O3) se realiza dentro de un 

filtro de desulfuración. 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 óxido 

(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 reacción que se lleva a cabo se 

presenta en la Ecuación 2.1. 

 

Fe!O"#($) + 3H!S(%) & Fe!S"#($) + 3H!O(')                                          [2.1] 

 

El biogás húmedo se alimenta por la parte inferior del filtro a baja presión                     

(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 

reacción entre el H2S y el Fe2O3. La temperatura a la que ingresa el biogás al filtro 

se alcanza por efecto de la compresión del biogás en el soplador que se ubica entre 

el biodigestor y el filtro de desulfuración. El flujo de biogás a través del filtro genera 

una caída de presión del 0,13 bar. 

 

De acuerdo a la Organización de las Naciones Unidas para la Agricultura y la 

Alimentación (FAO), concentraciones de H2S por debajo a 100 ppm en el biogás, 

permiten prevenir daños asociados a la corrosión en los equipos de cogeneración 

(FAO, 2011, p. 56).  

 

Con base en la composición teórica del biogás, el proceso de purificación permite 

reducir la concentración de H2S de 648,61 a 97,36 ppm. A su vez, esto reduce 

considerablemente la emisión de SO2 al aire, producto de la quema del H2S (junto 

al biogás) en el equipo de generación de energía.  

 

De acuerdo a la normativa ambiental vigente para emisión al aire desde fuentes 

fijas de combustión (motores de combustión interna), el LMP de emisión 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 concentración final de H2S en el biogás 

posterior a la etapa de purificación, se estimó la emisión de un gas de combustión 

con una concentración de 29,31 mg de SO2/m3 de gas medido a condiciones 

normales, lo que cumple con el límite estipulado en la normativa ambiental. 
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2.2.2.3.  Condensación  

 

Para evitar la corrosión de los equipos y accesorios ubicados posterior a la etapa 

de purificación, es necesario eliminar el vapor de agua que adquiere el biogás al 

estar en contacto con el agua dentro el biodigestor. Para instalaciones pequeñas 

es una práctica común que el vapor de agua se elimine por condensación en la 

tubería a partir del enfriamiento del biogás (Arellano et al, 2017, p. 46). Para reducir 

la temperatura del biogás se instaló un sistema de enfriamiento (serpentín) en la 

tubería de conducción, entre la etapa de purificación y almacenamiento. Este 

sistema disminuye la temperatura de 30,92 a 4,08 °C para condensar 267,84 g/día 

de agua. La temperatura de 4,08 °C se determinó mediante la ecuación de Antoine 

(Poling, Prausnits y O´ Connell, 2001, p. 760). El condensado se purga 

periódicamente durante el proceso. 

  

La purga del condensado permite que el biogás a la temperatura de 18 °C 

(temperatura de operación 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 formación de condensado en las tuberías y la 

combinación del agua con gases corrosivos que afecten a equipos y accesorios               

(p. 291).  

 

 

2.2.2.4.  Almacenamiento 

 

Para el almacenamiento del biogás, éste se comprime a 1,00 bar (100,02 kPa) y 

producto de la compresión la temperatura incrementa de 4,08 a 34,31 °C. El biogás 

se almacena en dos gasómetros hinchables a baja presión (<50 mbarg) por un 

periodo de 24 h para su posterior compresión y alimentación al equipo de 

generación de energía eléctrica.  

 

Los gasómetros hinchables generalmente se utilizan para el uso de biogás en 

cercanías al reactor biológico anaerobio son aptos para pequeñas instalaciones y 
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aproximadamente el 80 % de estos operan a baja presión (San Miguel y Gutiérrez, 

2015, p. 354; Deublein y Steinhauser, 2008, pp. 327-328).  

 

La presión de almacenamiento dentro de los gasómetros se alcanza mediante la 

utilización de pesos y contrapesos en función a la variación del volumen de biogás. 

Para mantener condiciones de seguridad en la instalación, operación y 

mantenimiento de la planta, se recomienda que los gasómetros de almacenamiento 

de biogás operen a presiones menores a 100 mbar (Deublein y Steinhauser, 2008, 

pp. 327-328).  

 

 

2.2.2.5.  Generación de energía  

 

Una vez que se almacena la producción diaria de biogás en los gasómetros, este 

se inyecta a un microgenerador de energía eléctrica. Producto de la combustión del 

CH4 (principal componente de biogás) en el microgenerador, se forma dióxido de 

carbono (CO2) un gas de efecto invernadero Para la combustión del biogás, se 

consideró un exceso de oxígeno del 5 % (Sánchez, 2007, pp. 423-424).  

 

Se estima que el CH4 tiene un potencial de calentamiento atmosférico del 21 veces 

superior al CO2 (Global Methane Initiative, 2012, p. 1), razón por la cual es 

ambientalmente más conveniente quemar CH4 para producir CO2 que simplemente 

liberar CH4 a la atmósfera. El hecho de que se produzca y se pueda aprovechar la 

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

 

De acuerdo a las especificaciones técnicas del fabricante, el biogás ingresa al 

microgenerador a 3,50 bar y a una razón de 2,40 m3/h a la máxima potencia de 

7,50 kW. En función a la eficiencia eléctrica del microgenerador del 27,60 %; al 

volumen de biogás y a su contenido energético de 6,0 kW-h/m3; se estimó la 

generación eléctrica de 101,23 kW-h a partir de biogás. Esta energía permite cubrir 

una parte del requerimiento energético para la operación del sistema 

complementario de tratamiento de aguas residuales y el requerimiento energético 

total para la operación del sistema de recuperación de biogás. 
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3. CRITERIOS DE DISEÑO O EVALUACIÓN 

 

Para el diseño del sistema complementario de tratamiento de aguas residuales  

mediante el proceso Fenton modificado y el sistema de recuperación de biogás, se 

establecieron los criterios de diseño necesarios para el dimensionamiento y 

selección de los equipos principales y secundarios, esto en función al cumplimiento 

de normas y reglamentos preestablecidos.  

 

 

3.1.   CRITERIOS DE DISEÑO 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 neutralización y un tanque para 

la formación y acondicionamiento del complejo. 

 

 

3.1.1.1.  Tanque de almacenamiento del efluente 

 

Para el diseño del tanque de almacenamiento del efluente, se consideró la relación 

diámetro y altura H/D < 1, un factor de seguridad del 20 % con respecto al 

dimensionamiento (Perry, 1999, p. 23-59; Carrión, 2010, p. 75) y un tiempo de 

retención de 24 h.  

 

Para determinar la presión de diseño del tanque, se consideró un incremento del 

10 % sobre la presión de operación (Towler y Sinnott, 2008, p. 992). Para 

determinar la temperatura de diseño, se consideró un incremento del 10 °C (18 °F) 

sobre la temperatura máxima de operación (PDVSA, 1995a, p. 7).  
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El material del tanque se seleccionó en función de la resistencia a la corrosión, 

resistencia a la aplicación de esfuerzos y a las condiciones ambientales de 

exposición (Mott, 2006a, p. 183; Delgado, 2011, p. 14; Carrillo y Alcoser, 2013, p. 

294). Para el tanque de almacenamiento se consideró incluir un sistema de control 

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

 

 

3.1.1.2.   Reactor batch 

 

Los reactores están conformados por un tanque cilíndrico atmosférico de fondo 

cóncavo y un sistema de agitación. Para el diseño de los reactores se consideró la 

relación diámetro 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 determinó mediante la Ecuación 

3.1 (Sinnott, 2009, p. 876).  

 

t = *×,×%
!×#-×. × /0

124                                                                                                       [3.1] 

 

Donde: 

 

t: espesor de la pared del tanque (mm) 

ρ: densidad del líquido (kg/m3) 

H: profundidad del líquido (m) 

g: aceleración gravitacional (9,81 m/s2) 

Di: diámetro interno del tanque (mm) 

S: tensión máxima del material (N/mm2) 

E: eficiencia de la junta soldada (si aplica) 

 

El espesor del fondo de los reactores se determinó mediante la Ecuación 3.2 para 

fondos toriesféricos (Towler y Sinnott, 2008, p. 990). 
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t = 25667×89×:;
-×.<251×89                                                                                                          [3.2] 

 

Donde: 

 

t: espesor de la pared del tanque (mm) 

Pi: presión interna (N/mm2)  

S: tensión máxima del material (N/mm2) 

E: eficiencia de la junta soldada (si  aplica) 

Rc: radio de la corona igual al Di (mm) 

 

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

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

 

El sistema de agitación de los reactores y los deflectores para eliminar la formación 

de vórtices y zonas sin agitación, se diseñaron mediante las correlaciones 

geométricas para el diseño 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 configuración 

estándar del tanque y el agitador. 

 

 

 

Figura33.1. Relaciones geométricas para el diseño del agitador 
(Metcalf y Eddy, 1995, p. 247) 
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D> = /?
"                                                                                                                  [3.3] 

E = D>                                                                                                                          [3.4] 

W = /@
7                                                                                                                          [3.5] 

L = /@
A                                                                                                                             [3.6] 

P = /BC
12                                                                                                                            [3.7] 

 

Donde: 

 

DA: diámetro del impulsor (m) 

DT: diámetro 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 presión de diseño de los reactores se consideró un incremento 

del 10 % sobre la presión de operación (Towler y Sinnott, 2008, p. 992). Para 

determinar la temperatura de diseño, se consideró un incremento del 10 °C (18 °F) 

sobre la temperatura máxima de operación (PDVSA, 1995a, p. 7).  

 

El material de los reactores se seleccionó en función de la resistencia a la  

corrosión, aplicación de esfuerzos y condiciones ambientales de exposición  (Mott, 

2006a, p. 183). Para cada reactor se consideró la implementación de un control de 

nivel, un indicador de pH y de temperatura, además de un sistema de control 

manual para el sistema de agitación.  

 

 

3.1.1.3.  Sedimentador secundario 

 

Para el diseño del sedimentador, se consideró el caudal máximo al que se descarga 

el efluente de la etapa de reacción. El área superficial del sedimentador se 

determinó mediante la Ecuación 3.8 (Romero, 2002, p. 644). 
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G$ = I
J#$KMNQR0T0U'                                                                                                       [3.8] 

 
Donde: 

 

As: área superficial (m2)  

Q: caudal del efluente (m3/día) 

Csuperficial: carga superficial (m3/día/m2) 

 

Se consideró una carga superficial en el rango de 29 a 30 m3/día/m2 (Romero, 

2002, p. 644). El cálculo de la longitud (L), ancho (B) y profundidad (H) del 

sedimentador se determinó 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 recolección de lodos, se 

consideró el diseñó del fondo del sedimentador con una pendiente de inclinación 

entre el 5 al 10 % (OPS, 2005a, pp. 16-21).  

 

El tiempo de retención del efluente en el sedimentador se calculó mediante la 

Ecuación 3.9. 

 

Vr = X×15!2
I                                                                                                                   [3.9] 

 
Donde: 

 

Tr: tiempo de residencia (s) 

V: volumen nominal del sedimentador (m3) 

Q: caudal del fluido (m3/s) 

 

La altura total del sedimentador se determinó mediante la Ecuación 3.10. 

 

H1 = H + H ×m                                                                                                [3.10] 

 

Donde: 
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H1: altura máxima del sedimentador  (m) 

H:        altura de operación del sedimentador (m)  

m:        pendiente en el fondo del sedimentador  

 

La altura de agua sobre el vertedero se determinó mediante la Ecuación 3.11. 

 

H! = [ I
156A#×Y]!Z"                                                                                                 [3.11] 

 

Donde: 

 

H2: altura del agua sobre el vertedero (m) 

Q: caudal del fluido (m3/s) 

B: ancho del sedimentador (m) 

 

Para el diseño de la pantalla difusora entre la zona de entrada del efluente y la 

zona de sedimentación, se consideró una velocidad de 0,15 m/s a través de los 

orificios, para no crear perturbaciones dentro de la zona de sedimentación (OPS, 

2005a, p. 18).  

 

El  cálculo del área total de los orificios de la pantalla difusora se determinó 

mediante la Ecuación 3.12 (OPS, 2005a, p. 18). 

 

Go = I
X\                                                                                                             [3.12] 

 

Donde: 

 

Ao: área total de los orificios de la pantalla difusora (m2) 

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

Q: caudal del fluido (m3/s) 

 

El cálculo del área de un orifico, se determinó mediante la ecuación del área de 

una circunferencia, que se representa en la Ecuación 3.13. 
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a\ = ^ × r!                                                                                                        [3.13] 

 

Donde: 

 

ao: área de un orificio (m2)  

r: radio de un orificio (m) 

 

El cálculo del número de orificios en la placa difusora se determinó mediante la 

Ecuación 3.14. 

 

n = >\
U_                                                                                                                [3.14] 

 

Donde: 

 

n: número de orificios 

Ao: área total de los orificios de la pantalla difusora (m2) 

ao: área de un orificio (m2) 

 

La altura de la pantalla difusora se determinó mediante la Ecuación 3.15 (Giler, 

2010, p. 26).  

 

h = H ` !
7 × H                                                                                                    [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 determinó 

mediante la Ecuación 3.16 (OPS, 2005a, p. 26). 

 

a1 = b
cd                                                                                                               [3.16] 
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Donde: 

 

a1:  espaciamiento entre filas (m) 

nf: número de filas 

 

El espaciamiento de los orificios entre columnas en la placa difusora se 

determinó mediante la Ecuación 3.17 (OPS, 2005a, p. 27). 

 

a! = Y<Uf×(c;<1)
!                                                                                                  [3.17] 

 

Donde: 

 

a2:   espaciamiento entre columnas (m) 

nc: número de columnas                                                                            

B: ancho del sedimentador (m) 

 

El material del tanque de sedimentación se seleccionó en función de la resistencia 

a la corrosión y propiedades adicionales relacionadas a la aplicación de esfuerzos 

y exposición al ambiente (Mott, 2006a, p. 183). El sedimentador incluirá un sistema 

de control de nivel y un control de flujo para asegurar la sedimentación de los 

sólidos. 

 

 

3.1.1.4.  Tanque de neutralización 

 

Para el diseño del tanque de neutralización se empleó la relación relación diámetro 

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 presión de diseño del equipo, se consideró un incremento del 10 % sobre la 

presión de operación (Towler y Sinnott, 2008, p. 992). Para determinar la 

temperatura de diseño, se consideró un incremento del 10 °C (18 °F) sobre la 

temperatura máxima de operación (PDVSA, 1995a, p. 7).  
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El espesor de la pared lateral y del fondo del tanque se determinó mediante las 

Ecuaciones 3.1 y 3.2, respectivamente, presentes en la Subsección 3.1.2. Se 

consideró un espesor de tolerancia mínimo a la corrosión de 2 a 4 mm (Towler y 

Sinnott, 2008, p. 985). El tanque de neutralización incluye un sistema de agitación 

rápida y los deflectores para eliminar la formación vórtices (Metcalf y Eddy, 1995, 

p. 247; McCabe, Smith y Harriott, 2007, p. 257). El dimensionamiento del agitador 

se realizó mediante las Ecuaciones 3.3-3.7, expuestas en la Subsección 3.1.2.  

 

El material del tanque de neutralización se seleccionó en función de la resistencia 

a la corrosión y propiedades adicionales relacionadas a la aplicación de esfuerzos 

y a la exposición al ambiente (Mott, 2006a, p. 183; Owens Corning, 2011, p.14; 

Tersainox S.A, 2012, p. 3).  

 

En el tanque de neutralización se consideró incluir un sistema de control de nivel y 

de pH, para asegurar que el equipo trabaje a las condiciones de operación 

establecidas, además se consideró un sistema de encendido y apagado manual 

para el motor del sistema de  agitación.  

 

 

3.1.1.5. Tanque para formación y acondicionamiento del complejo 

 

Para el diseño del tanque de formación y acondicionamiento del complejo, se 

consideró la relación diámetro 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 presión de diseño del tanque se consideró 

un incremento del 10 % sobre la presión de operación y para la temperatura del 

diseño un incremento del 10 °C (18 °F) sobre la temperatura máxima de operación 

(PDVSA, 1995a, p. 7). 

 

El espesor de la pared lateral y fondo del tanque se determinó mediante las 

Ecuaciones 3.1 y 3.2 expresadas en la Subsección 3.1.2 y se consideró un espesor 

de tolerancia mínimo a la corrosión de 2 a 4 mm (Towler y Sinnott, 2008, p. 985).  
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El tanque de formación y acondicionamiento del complejo dispone de un sistema 

de agitación continua y deflectores para eliminar la formación de vórtices y zonas 

sin agitación (McCabe et al., 2007, p. 260). El dimensionamiento del sistema de 

agitación se realizó mediante las Ecuaciones 3.3-3.7 expuestas en la Subsección 

3.1.2.  

 

El material del tanque de formación y acondicionamiento del complejo, se 

seleccionó en función de la resistencia a la corrosión y propiedades adicionales 

relacionadas a la aplicación de esfuerzos y a la exposición al ambiente (Mott, 

2006a, p. 183; Brenes, 2013, p. 8; Paredes, Pérez y Castro, 2017, p. 10).  

 

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

nivel y de pH además, un sistema de control manual para el sistema de agitación. 

 

 

3.1.2.  SISTEMA DE RECUPERACIÓN DE BIOGÁS 

  

Los equipos principales para la operación del sistema de recuperación de biogás 

son: un filtro de desulfuración y un gasómetro para el almacenamiento del biogás.  

 

 

3.1.2.1.  Gasómetro de cubierta flotante para el almacenamiento de biogás 

 

El gasómetro se diseñó para un volumen de almacenamiento entre el 50 al 60 % 

de la producción diaria del biogás (Villegas, 2006, p. 10). El gasómetro está 

constituido por dos tanques cilíndricos abiertos sobrepuestos de manera invertida 

(Nogués et al., 2010, p. 299). El tambor cilíndrico de la parte superior e inferior se 

diseñó mediante la relación geométrica diámetro y altura H/D de 2 a 3 (Perry, 

1999, p. 23-59). Se consideró una diferencia entre los diámetros de los tanques 

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

 

El material de construcción para el cilindro superior e inferior se seleccionó en 

función a la resistencia a la corrosión (especialmente, H2S), aplicación de 
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esfuerzos y el ambiente al que se exponga (Mott, 2006a, p. 183). Se consideró un 

espesor de tolerancia mínimo a la corrosión de 2 a 4 mm (Towler y Sinnott, 2008, 

p. 985). Para mantener las condiciones de operación dentro del gasómetro se 

adicionó un sistema de control de presión. 

 

 

3.2.  CRITERIOS DE DISEÑO PARA LA SELECCIÓN DE LOS 

EQUIPOS SECUNDARIOS 

 

3.2.1  SISTEMA COMPLEMENTARIO DE TRATAMIENTO DE AGUAS 

RESIDUALES (FENTON MODIFICADO CON EDTA) 

 

3.2.1.1.  Tuberías 

 

Para el dimensionamiento y selección de las tuberías, se consideraron las caídas 

de presión y velocidades permisibles con base en la Norma API RP 14E 

“Recommended Practice for Desing and Installation of Offshore Production Platform 

Piping Systems” (API RP 14E, 2000, pp. 14-26; Streeter, 2000, p. 300). En la 

selección de las tuberías, se consideraron las especificaciones técnicas del 

fabricante, cédula y diámetro nominal de la tubería (Mills, 1995, p. 889).  

 

Las presiones y temperaturas de diseño se determinaron con base en la norma 

ASME B31.3 “Process Piping” (ASME B31.3, 2010, pp. 11-30). El material de la 

tubería se seleccionó en función de la resistencia a la corrosión y propiedades 

adicionales relacionadas a la aplicación de esfuerzos y a la exposición al ambiente 

Soriano y Pancorbo, 2012, p. 38).  

 

 

3.2.1.2.  Válvulas 

 

Para el dimensionamiento y selección de las válvulas, se determinó el valor del 

coeficiente de flujo de la válvula (Cv) en función a las características del fluido, el 
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caudal máximo de operación y las caídas de presión a través de las válvulas 

mediante la Ecuación 3.18.  

 

gv = I
ijk

l
#                                                                                                      [3.18] 

 

Donde: 

 

gv: coeficiente de flujo  de la válvula 

ΔP: caída de presión (psi) 

G: gravedad específica 

Q:  caudal del fluido (gpm) 

 

Para el cálculo de Cv, se consideró un flujo máximo 30 % superior al flujo normal 

de operación y la caída de presión a través de la válvula el 30 % de la caída de 

presión a través de la tubería o en su lugar un valor mínimo de 50 kPa (7 psi) 

(Sinnott, 2005, p. 201).  

 

 

3.2.1.3.  Bombas 

 

Para el dimensionamiento y selección de las bombas se consideró el tipo de bomba, 

la capacidad, la altura dinámica 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 agitación 

 

Los motores acoplados a los sistemas de agitación se seleccionaron en función de 

la potencia requerida para el giro del eje del agitador. La potencia se determinó 

mediante la Ecuación 3.19 para Reynolds mayores a 104 (McCabe et al., 2007, p. 

278). 
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P = pqn"D>7s                                                                                                                     [3.19] 

 

Donde: 

 

P: potencia (W) 

DA : diámetro del impulsor del agitador (m) 

n: velocidad de rotación (rev/s) 

ρ: densidad del fluido (kg/m3) 

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

 

 

3.2.2.  SISTEMA DE RECUPERACIÓN DE BIOGÁS 

 

3.2.2.1.  Válvulas 

 

El dimensionamiento de las válvulas se realizó con base en los criterios de diseño 

en la Subsección 3.2.3. 

 

 

3.2.2.2.  Tuberías 

 

Para el dimensionamiento y selección de las tuberías de conducción de biogás, 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 condición fue establecida con 

la finalidad de prevenir el arrastre de líquidos y sólidos que puedan afectar a los 

equipos que se ubican aguas abajo. Para la purga de condensados, se aconseja 

instalar las tuberías con una inclinación del 2 % con respecto a la horizontal y 

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

 

El tipo material de tuberías y accesorios se determinó mediante el empleo de la 

norma API 5L “Specification for Line Pipe” (API 5L, 2004, pp. 8-14; ASME B31.8, 

2003, p. 42). 
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La longitud de la tubería en la etapa de condensación, se determinó en función al 

calor de transferencia, variación de la temperatura y el coeficiente pelicular por 

condensación (Cengel, 2011, p. 605). 

 

 

3.2.2.3.  Equipo de generación de energía 

 

El equipo de generación de energía eléctrica se seleccionó en función del flujo de 

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

 

 

3.2.2.4. Soplador y compresor para la línea de recuperación de biogás 

 

El soplador y el compresor son máquinas que permiten el transporte y la 

compresión de gases (McCabe et al., 2007, p. 228). La selección del soplador y 

compresor se realizó en función del caudal de operación, cabezal y la potencia 

(PDVSA, 2010, pp. 4-5; Sinnott, 2005, pp. 81-86), además se consideró 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 determinó mediante la 

Ecuación 3.20. 

 

V! = V1 × (8u8f)w                                                                                                  [3.20] 

 

Donde: 

 

T2: temperatura de salida del gas (K) 

T1: temperatura de entrada del gas (K) 

P2: presión de descarga (atm) 

P1: presión de succión (atm) 

m: exponente politrópico 
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El exponente m se determinó mediante la Ecuación 3.21. 

 

m = (x<1)
x×.d                                                                                                            [3.21] 

 

Donde: 

 

m: exponente politrópico 

y: relación entre calores específicos (z=Cp/Cv=Cp/(Cp-R)) 

Ef: eficiencia de compresión 

 

Para el cálculo de la potencia del soplador y compresor se asumió una compresión 

politrópica y se determinó el cabezal politrópico mediante la Ecuación 3.22. 

 

HM\'0 = {×:×qf
8| × } c

c<1~ × [}8u8f~
��f
� ` �]                                                                  [3.22] 

 

Donde: 

 

Hpoli: cabezal (kJ/kg) 

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

PM:  masa molecular (kg/kmol) 

R: 8,314 kJ/kmol K 

P2: presión de descarga (atm) 

P1: presión de succión (atm) 

 

La variable n para el cálculo del cabezal politrópico se determinó mediante la 

Ecuación 3.23. 

 

n = 1
1<w                                                                                                                [3.23] 

 

Donde: 
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m: exponente politrópico 

 

Posteriormente se determinó la potencia del soplador y del compresor  mediante 

la Ecuación 3.24. 

 

P = �×,�_�9
.R                                                                                                             [3.24] 

 

Donde: 

 

P: potencia (kW) 

W:   flujo másico (kg/s) 

Hpoli: cabezal politrópico (kJ/kg) 

Ef: eficiencia de compresión 

  

 

3.2.2.5. Filtro de desulfuración de biogás 

 

Para el diseño del filtro de desulfuración, se realizó la selección del material de 

adsorción (Shenzhen Puxin Technology, 2017, p. 1), se determinó la velocidad 

mínima de fluidización, el diámetro y altura del lecho, además se realizó el cálculo 

de la caída de presión.  

 

La velocidad mínima de fluidización, se determinó mediante la Ecuación 3.25. Esta 

ecuación se deriva de la ecuación de Ergún para circulación de fluidos sobre lechos 

empacados (Gómez, 2011, p. 56). 

 

��×��d×*�
� = [(335�)! + �5���� × ��4×*�×�*�<*��×%

Ku ]fu ` 335�                                [3.25] 

 

Donde: 

 

dp : diámetro de la partícula (cm) 

Umf:  velocidad de mínima fluidización (m3/m2h) 
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ρs:  densidad del sólido (mg/cm3) 

μ: viscosidad (Poise) 

g: aceleración gravitacional (981,00 cm/s2) 

  

Para determinar el diámetro y la altura del lecho, se consideró una relación diámetro 

altura H/D de 3 a 5. Además, se consideró un incremento del 50 % sobre la longitud 

si la alimentación al filtro es de forma descendente y un incremento del 15 % si la 

alimentación al filtro es de forma ascendente (Ramírez, 2008, pp. 40-41). La caída 

de presión producto de la circulación del fluido a través del filtro, se determinó 

mediante la Ecuación 3.26. Esta ecuación es válida tanto para régimen laminar 

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

 

j8
� = 172×K�×�×(1<�)u

/�u×�4×�u + 15�7×*d×�u×(1<�)
/�×�4×�                                                                  [3.26] 

 

Donde: 

 

uf: viscosidad del fluido (Pa.s) 

v:  velocidad superficial de fluidización (m/s) 

Dp: diámetro de la partícula (m) 

ρf: densidad del fluido (kg/m3) 

ΔP: caída de presión (Pa) 

L: longitud del lecho (m) 

φ:  esfericidad de la partícula 

 

 

3.2.2.6. Bolsa de almacenamiento de biogás  

 

Las bolsas de almacenamiento de biogás (gasómetro) se seleccionaron de 

acuerdo a la capacidad diaria de producción de biogás, presión de 

almacenamiento, material de construcción y geometría (Herrero, 2008, p. 70). 
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3.3.  ELABORACIÓN DE LOS DIAGRAMAS BFD, PFD, P&ID, 

DISPOSICIÓN EN PLANTA (LAYOUT) Y PLANOS DE ELEVACIÓN 

(VISTAS) 

 

Se elaboraron diagramas característicos del diseño de plantas industriales: 

Diagrama de Bloques del Proceso (BFD), Diagrama de Flujo del Proceso (PFD) y 

Diagrama de Tuberías e Instrumentación (P&ID). Estos diagramas fueron 

elaborados con base al cálculo de los balances de masa, energía, 

dimensionamiento y condiciones de operación de los equipos principales y 

secundarios. 

 

Para la elaboración del diagrama PFD, se empleó la simbología de la Norma BS 

1553-1:1977 (Sinnott, 2005, pp. 909-916), mientras que para la elaboración del  

diagrama P&ID se utilizó la normativa ANSI/ISA S5.1 “Instrumentation Symbols and 

Identification” (ANSI/ISA S5.1, 1986, pp. 29-39).  

 

El diagrama de disposición de equipos y tuberías (Layout), así como los planos de 

elevación se realizaron con base en los factores: costo de construcción y operación, 

comodidad de la operación, seguridad,  requerimientos del proceso y facilidad de 

mantenimiento (Sinnott, 2005, p. 896). 
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4. DISEÑO 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 preparación del 

complejo Fe-EDTA. Este proceso incluye una etapa de agitación 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 I.  

 

 

Figura44.1. Diagrama de bloques del proceso (BFD) de la etapa de formación y 
preparación del complejo 

 

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

complementario de tratamiento de aguas residuales mediante la aplicación del 

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

  

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

  

247,38 kg Sol EDTA/lote 
(Solución saturada) 

  
289,38 kg complejo/lote 

pH = 2,80 
  

42,00 kg Sol FeSO4/lote 

(Solución saturada) 
  

AGITACIÓN  
pH = 2,80; tiempo = 30 min 

a 130 rpm 
  

 
ACONDICIONAMIENTO 

pH = 6,41 
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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 (reacción, 

coagulación, sedimentación y neutralización) para el tratamiento de un lote de 

efluente en función del balance de masa presente en el Anexo I.  

Figura54.2. 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 aplicación 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 

líneas de tratamiento, para el proceso de un lote de efluente.  

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

  

82,22 kg Sol H2O2/lote 
50 % p/p 

  

3,35 kg H2SO4/lote 
98 % p/p 

  

10 280,85 kg Efluente clarificado /lote 
  

10 410,05 kg Efluente/lote 
  

129,20 kg Lodo/lote 
  

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

  

9 694,05  kg Efluente/lote  

263,03 kg Sol NaOH/ lote  

 

10 284,20  kg efluente /lote 

  

REACCIÓN 
T=18 °C; tiempo=15 min 

Agitación a 130 rpm 

COAGULACIÓN 
pH=12; 200 rpm 

NEUTRALIZACIÓN 
T=18 °C, pH=7 

 

SEDIMENTACIÓN 
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4.1.2.  BALANCE DE MASA 

 

Mediante el balance de masa, se determinó 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. 

 

Tabla24.1. Balance de masa en el sistema complementario de tratamiento de aguas 
residuales 

 

 

Etapa 

 

Alimentación o 

Descarga 
Descripción 

Masa 

(kg/lote) 

Volumen 

(m3/lote) 

Preparación y 

acondicionamiento 

del complejo 

1 EDTA 22,51 0,02 

2 Agua 224,87 0,23 

3 

Solución concentrada 

de FeSO4 
42,00 0,09 

4 Solución de NaOH 81,37 0,08 

5 Complejo 370,75 0,37 

Reacción 
7 Efluente 9 694,05 9,72 

11 Solución H2O2 82,22 0,06 

Coagulación 
13 Solución NaOH 263,03 0,25 

18 Efluente tratado 10 410,05 10,44 

Sedimentación 

18 Efluente tratado 10 410,05 10,44 

19 Lodos 129,20 0,12 

20 Efluente clarificado 10 280,85 10,31 

Neutralización 
22 Solución H2SO4 3,35 0,0018 

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 determinó la concentración de sulfatos 

(SO4
2-) en el efluente al finalizar el tratamiento. La concentración de SO4

2- se 
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determinó en función de la masa de sulfato ferroso (FeSO4) que se adiciona para 

la formación del complejo Fe-EDTA y la cantidad de ácido sulfúrico (H2SO4) que se 

adiciona en la etapa de neutralización. 

  

Se conoce que concentraciones elevadas de SO4
2-, confieren al agua un sabor 

amargo y causa un efecto laxante en quien la consume (Morell y Hernández, 2000, 

p. 34). Sin embargo, determinadas concentraciones de SO4
2- en el agua permite 

insolubilizar los metales pesados presentes y, por tanto, reducir su concentración y 

potenciales efectos tóxicos (Marín, 2003, p. 22). También concentraciones 

importantes de SO4
2- en terrenos de cultivo incrementan la porosidad, la presencia 

de oxígeno, retención de humedad y  mejora las condiciones del suelo (Suárez, 

2009, pp. 17-18).  

 

A partir del cálculo realizado en el Anexo I, se determinó que la concentración de 

SO4
2- en el efluente de descarga sería 875,05 mg/L. Este valor cumple con la 

normativa ambiental vigente para descarga de efluentes a cuerpos de agua dulce, 

con una concentración 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
2- previo a la descarga del efluente a la quebrada aledaña a la 

PTAR. 

 

 

4.1.3.  PLANIFICACIÓN DE LA PRODUCCIÓN  

 

El sistema complementario de tratamiento de aguas residuales mediante la 

aplicación del proceso Fenton modificado con EDTA, está diseñado para operar     

10 h al día y tratar 77,76 m3 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 líneas 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 línea de tratamiento, además el tiempo de lavado de los equipos (reactores 
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y tanques de neutralización). El tiempo de tratamiento por lote de efluente no 

incluye en tiempo necesario para la preparación y formación 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 Ubillús 

ingresa a un tanque de almacenamiento, con un tiempo de retención de 24 h. En el 

tanque se homogeniza el pH y el caudal del efluente. Se estableció realizar un 

control periódico de nivel en el tanque durante la alimentación y descarga del 

efluente además, un mantenimiento preventivo trimestral para la remoción de 

sedimentos depositados en el fondo. 

 

Previo al tratamiento del efluente se prepara el complejo Fe-EDTA, reactivo 

necesario para el desarrollo de la reacción Fenton modificado. El 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 formación y acondicionamiento incluye 15 min para la 

formación de las soluciones saturadas de EDTA y de FeSO4, 30 min de agitación 

continua a 130 rpm para la formación del complejo y 5 min para el 

acondicionamiento del pH de 2,80 a 6,41 mediante la adición de solución de NaOH 

1 M (Naranjo, 2017, p. 9). En el tanque de formación y acondicionamiento del 

complejo EDTA-Fe se planteó realizar un control de pH y de nivel, además un 

mantenimiento preventivo mensual con la finalidad de reparar o anticipar 

reparaciones. 

 

Para la etapa de reacción, cada línea de tratamiento está conformada por dos 

reactores tipo batch de características similares. En esta etapa, a cada reactor 

ingresa 4,86 m3 de efluente por lote; 0,18 m3 de complejo EDTA-Fe y 0,03 m3 de 

H2O2 para el desarrollo de la reacción 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 agitación continua a 130 rpm para la 
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reacción y 5 min en agitación continua a 200 rpm para la etapa de coagulación (la 

etapa de reacción y coagulación se realizan en los reactores) (Aguilar, 2002, p. 

115).  

 

En la etapa de coagulación se adiciona una solución de NaOH 1 M. Durante la 

operación del reactor se planteó realizar un control periódico de nivel y de pH, 

además un mantenimiento preventivo mensual, con la finalidad de evitar fallas 

mecánicas y el deterioro de los reactores por la acción química de los reactivos 

durante el tratamiento.  

 

Para la etapa de sedimentación, cada línea de tratamiento dispone de un tanque 

de sedimentación. El tiempo de retención de un lote de efluente en el  sedimentador 

es de 1,21 h. En el tanque se planteó realizar un control de nivel y un mantenimiento 

preventivo semestral para remoción de lodos. 

 

Para la etapa de neutralización, cada línea de tratamiento dispone de un tanque de 

neutralización, en este, se adiciona ácido sulfúrico (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 neutralización incluye 

el tiempo de carga y descarga del efluente al tanque y 15 min para la reacción de 

neutralización (Bernal et al., 2000, p. 405). Durante la operación del tanque se 

planteó realizar un control de nivel y de pH, además un mantenimiento preventivo 

mensual para evitar fallas mecánicas, el deterioro del tanque y del sistema de 

agitación por acción química 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 consideró un factor de seguridad del 10 % 

sobre el tiempo normal de operación para el lavado de los equipos, de acuerdo al 

cálculo realizado en el Anexo VI. 
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Tabla34.2. Tiempo total de operación para el tratamiento de un lote de efluente 
 

 

En la Figura 4.6 se muestra un diagrama de planificación de la operación diaria del 

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

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

la etapa de formación y acondicionamiento del complejo, la línea azul la etapa de 

reacción y coagulación, la línea amarilla la etapa de sedimentación y la línea verde 

la etapa de neutralización y descarga del efluente. Se consideró un intervalo de        

15 min entre el arranque de la primera y segunda línea de tratamiento. 

 

 

Etapa Actividades 
Tiempo 

(min) 

Tiempo 

(h) 

Preparación y 

acondicionamiento 

del complejo 

Preparación de las soluciones 

concentradas 
16,50 

0,92 Formación y acondicionamiento del 

complejo 
33,00 

Acondicionamiento del complejo 5,50 

Reacción 

Carga del efluente al reactor 22,56 

1,71 

Alimentación de H2O2 y complejo al 

reactor 
17,71 

Reacción 16,50 

Coagulación 

Adición de la solución de NaOH 1 M 8,25 

Coagulación 5,50 

Descarga del  reactor 31,90 

Sedimentación Sedimentación 79,86 1,33 

Neutralización 

Carga al tanque de neutralización 25,20 

1,17 

Adición de H2SO4 3,34 

Reacción de neutralización 16,50 

Descarga del tanque de 

neutralización 
25,20 
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4.1.4.  BALANCE DE ENERGÍA 

 

En la Tabla 4.3 se presenta la temperatura del efluente y la temperatura de 

operación y de diseño de los equipos que conforman la línea de tratamiento de 

aguas residuales mediante el proceso Fenton modificado con EDTA, de acuerdo 

a los criterios de diseño presentes en la Subsección 3 y a los cálculos del Anexo 

II. 

 

Tabla44.3. Temperaturas de operación y de diseño de los equipos que conforman el 
sistema complementario de tratamiento de aguas residuales 

 

Equipo 
Temperatura del 

efluente (°C) 

Temperatura 
máxima de 

operación (°C) 

Temperatura 
de diseño (°C) 

Tanque de formación y 
acondicionamiento del complejo 

17,50 18,00 28,00 

Tanque de almacenamiento 17,50 18,00 28,00 

Reactor 17,50 18,00 28,00 

Tanque de sedimentación 17,50 18,00 28,00 

Tanque de neutralización 17,50 18,00 28,00 

 

4.1.5.  DISPOSICIÓN EN PLANTA (LAYOUT) Y PLANOS DE ELEVACIÓN 

(VISTAS) 

 

La PTAR del barrio Ubillús se ubica en un terreno con pendiente de 

aproximadamente 4 800,00 m2, de este valor 1 000,00 m2 fueron considerados para 

proyectos de expansión en función a la obra civil (movimiento y compactación de 

suelo) que parte del área dispone.  

 

 
4.1.5.1.  DISPOSICIÓN EN PLANTA (LAYOUT) 

 

Para la implementación del sistema complementario de tratamiento de aguas 

residuales se consideró un área de 556,54 m2 del terreno que dispone la PTAR  del 

barrio Ubillús para proyectos de expansión.  
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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 disposición 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 formación y 

acondicionamiento del complejo (TK-102), tanque de almacenamiento de H2O2    

(TK-103),  tanque de almacenamiento de NaOH (TK-104), sedimentadores (S-101 

y S-102), tanque de neutralización (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 ubicación de dos bodegas de almacenamiento 

de reactivos (Bodega 1 y Bodega 2), área de almacenamiento del efluente (A1), 

área de reacción (A2), área de sedimentación (A3) y área de neutralización (A4) 

para el tratamiento del efluente, así como el área destinada para la instalación del 

sistema de recuperación de biogás y parte de la instalación de la PTAR existente 

(tanque séptico y FAFA).  

 

En la Bodega 1, se planteó realizar el almacenamiento de los reactivos: EDTA, 

sulfato ferroso heptahidratado e hidróxido de sodio para la preparación y 

acondicionamiento del complejo Fe-EDTA, también el peróxido de hidrógeno que 

se adiciona a la etapa de reacción. En la Bodega 2, el almacenamiento de ácido 

sulfúrico, reactivo que se adiciona a la etapa de neutralización.  

 

La distribución de los equipos y ubicación de las áreas de almacenamiento de 

reactivos, se realizó bajo la consideración de factores como: el costo de 

construcción y operación, comodidad de operación, seguridad,  requerimientos del 

proceso y facilidad de mantenimiento.  

 

Se consideró una separación entre los equipos de 3 a 5 m en función al área que 

dispone la PTAR del barrio Ubillús para proyectos de expansión. De acuerdo a 

PDVSA (1995b), no es necesaria una separación básica (mínima) entre los equipos 

que manejan productos no combustibles, sin embargo la separación que se 

establezca debe permitir un acceso adecuado para la operación y mantenimiento 

(p. 13).
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4.1.5.2.  PLANOS DE ELEVACIÓN  

 

Los planos de elevación de los equipos principales del sistema complementario 

de tratamiento de aguas residuales mediante la aplicación del proceso Fenton 

modificado con EDTA: tanque de almacenamiento del efluente, reactores, 

sedimentadores, tanque de neutralización y tanque para la preparación y 

formación del complejo se muestran a través de las Figuras 4.8 a la 4.12.  

 

En función a la pendiente del terreno, la distribución de los equipos e instalaciones 

del sistema complementario se realiza en áreas a desnivel. Las Figuras 4.13 y 

4.14 presentan los plano de elevación del sistema complementario de tratamiento 

de aguas residuales.   
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4.1.6.  DIAGRAMA DE TUBERÍAS E INSTRUMENTACIÓN (P&ID) Y 

CONTROL 

 

El diagrama de tuberías e instrumentación (P&ID) y control es una representación 

gráfica de los equipos principales y secundarios, además detalla las características 

mecánicas de los equipos, instrumentos, tuberías, válvulas, accesorios, 

mecanismos de medición y control dentro del  proceso (Towler y Sinnott, 2008, p. 

238). 

 

El diagrama incluye información detallada de los equipos, tuberías y accesorios, 

tales como dimensiones, capacidades de operación, potencias, temperatura y 

presión de operación. Las líneas de tuberías muestran información a través de un 

código de identificación que detalla el diámetro nominal, el servicio, el código que 

identifica la planta, el área, el número consecutivo de cada servicio y el material 

(PDVSA, 1995a, p. 44). 

 

La información que se obtiene a través del P&ID sirve de guía para llevar a cabo 

las actividades de ingeniería y construcción de la planta (Towler y Sinnott, 2008,              

p. 238). Por tal razón su preparación requiere de un alto grado de precisión e 

información completa. 

 

Los diagramas de tuberías e instrumentación del sistema complementario de 

tratamiento de aguas residuales mediante la aplicación del proceso Fenton 

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

 

La Figura 4.22 muestra la simbología de los equipos principales, secundarios y 

accesorios para los diagramas PFD y P&ID del sistema complementario de 

tratamiento de aguas residuales.



6
0

 
 

 

 

F
ig

u
ra

18
4.

15
. D

ia
gr

am
a 

P
&

ID
 d

el
 s

is
te

m
a 

co
m

pl
em

en
ta

ri
o 

de
 tr

at
am

ie
nt

o 
de

 a
gu

as
 r

es
id

ua
le

s,
 ta

nq
ue

 d
e 

fo
rm

ac
ió

n 
de

l c
om

pl
ej

o 
F

e-
E

D
T

A
 



6
1

 
 

 

 

F
ig

u
ra

19
4.

16
. D

ia
gr

am
a 

P
&

ID
 d

el
 s

is
te

m
a 

co
m

pl
em

en
ta

ri
o 

de
 tr

at
am

ie
nt

o 
de

 a
gu

as
 r

es
id

ua
le

s,
 ta

nq
ue

 d
e 

al
m

ac
en

am
ie

nt
o 

de
l e

fl
ue

nt
e 



6
2

 
 

  

F
ig

u
ra

20
4.

17
. D

ia
gr

am
a 

P
&

ID
 d

el
 s

is
te

m
a 

co
m

pl
em

en
ta

ri
o 

de
 tr

at
am

ie
nt

o 
de

 a
gu

as
 r

es
id

ua
le

s,
 r

ea
ct

or
es

  (
pr

im
er

a 
pa

rt
e)



6
3

 
 

 

 

F
ig

u
ra

21
4.

18
. D

ia
gr

am
a 

P
&

ID
 d

el
 s

is
te

m
a 

co
m

pl
em

en
ta

ri
o 

de
 tr

at
am

ie
nt

o 
de

 a
gu

as
 r

es
id

ua
le

s,
 r

ea
ct

or
es

  (
se

gu
nd

a 
pa

rt
e)

 



6
4

 
 

 

 

F
ig

u
ra

22
4.

19
. D

ia
gr

am
a 

P
&

ID
 d

el
 s

is
te

m
a 

co
m

pl
em

en
ta

ri
o 

de
 tr

at
am

ie
nt

o 
de

 a
gu

as
 r

es
id

ua
le

s,
 r

ea
ct

or
es

 (
te

rc
er

a 
pa

rt
e)

 



6
5

 
 

  

F
ig

u
ra

23
.4

.2
0.

 D
ia

gr
am

a 
P

&
ID

 d
el

 s
is

te
m

a 
co

m
pl

em
en

ta
ri

o 
de

 tr
at

am
ie

nt
o 

de
 a

gu
as

 r
es

id
ua

le
s,

 ta
nq

ue
 d

e 
se

di
m

en
ta

ci
ón

 



6
6

 
 

 

 

F
ig

u
ra

.2
44

.2
1.

 D
ia

gr
am

a 
P

&
ID

 d
el

 s
is

te
m

a 
co

m
pl

em
en

ta
ri

o 
de

 tr
at

am
ie

nt
o 

de
 a

gu
as

 r
es

id
ua

le
s,

 ta
nq

ue
 d

e 
ne

ut
ra

li
za

ci
ón

 



6
7

 
 

  

F
ig

u
ra

.2
54

.2
2.

 D
ia

gr
am

a 
de

 s
im

bo
lo

gí
a 

ut
il

iz
ad

a 
en

 lo
s 

di
ag

ra
m

as
 P

F
D

 y
 P

&
ID

 p
ar

a 
el

 s
is

te
m

a 
co

m
pl

em
en

ta
ri

o 
de

 tr
at

am
ie

nt
o 

de
 a

gu
as

 
re

si
du

al
es



68 

 

 

 

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 operación, el volumen nominal y las 

dimensiones de los equipos principales que constituyen parte del sistema 

complementario de tratamiento de aguas residuales mediante la aplicación del 

proceso Fenton modificado con EDTA con base en los cálculos realizados en el 

Anexo III. 

 

Tabla5 4.4. Dimensiones de los equipos principales del sistema complementario de 
tratamiento de aguas residuales 

 

Equipo Material 
Volumen de 

operación (m3) 
Volumen 

nominal (m3) 
Dimensiones 

(m) 

Tanque de 
almacenamiento del 

efluente 
Concreto 77,76 93,31 

Altura=4,58 
Diámetro=5,09 

Reactor PRFV 5,22 6,26 
Altura =3,26 

Diámetro =1,59 

Tanque de 
sedimentación 

Concreto 10,89 13,07 
Largo=5,50 
Ancho=1,80 
Altura =1,10 

Tanque de 
neutralización 

PRFV 10,31 12,37 
Altura =3,28 

Diámetro =2,19 

Tanque del 
complejo 

PRFV 1,48 1,78 
Altura =2,15 

Diámetro =1,04 

  (PRFV= Fibra de Vidrio y Resina poliéster) 

En la Tabla 4.5 se presenta la presión de operación y la presión de diseño de los 

equipos principales del sistema complementario de tratamiento de aguas 

residuales con base en los cálculos realizados en el Anexo V. 
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Tabla64.5. Presiones de operación y de diseño de los equipos principales 
 

Equipo 
Presión de operación 

(kPa) 

Presión de diseño 

(kPa) 

Tanque de almacenamiento del efluente 44,84 117,79 

Tanque del complejo 21,10 94,05 

Reactor 31,90 104,85 

Tanque de sedimentación 10,76 83,72 

Tanque de neutralización 32,14 105,09 

 

En la Tabla 4.6 se presentan las especificaciones del sistema de tuberías (tramos 

de succión ( Tramos s) y tramos de descarga (Tramos d)), la presión de succión 

(Ps) y la presión de descarga (Pd) de bombas, el tipo y coeficiente de flujo de válvula 

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

residuales. 

 

Tabla74.6.  Especificaciones de las tuberías y sistema de bombeo para el sistema 
complementario de tratamiento de aguas residuales 

 

Tubería 
Diámetro 

nominal 
Tubería Válvula Bomba 

Tanque de 

almacenamiento 

a los reactores 

(TK-101 a R-101A y       

R-101B) 

5” cédula 40 

3” cédula 40 

2” cédula 10 

Tramo 1=4,50 m 

Tramo 2=13,00 m 

Tramo 3=5,80  m 

Material=PVC 

Tipo= Bola 

Cv=44,07 

TDH=101,81 kPa 

Ps=37,77 kPa 

Pd=139,58 kPa 

Tanque de 

almacenamiento 

a los reactores 

(TK-101 a R-102A y       

R-102B) 

5” cédula 40 

3” cédula 40 

2” cédula 10 

Tramo 1=4,50 m 

Tramo 2=18,00 m 

Tramo3=5,80  m 

Material=PVC 

Tipo= Bola 

Cv=44,07 

TDH=103,81 kPa 

Ps=37,77 kPa 

Pd=141,58 kPa 
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Tabla 4.6. Especificaciones de las tuberías y sistema de bombeo para el sistema 
complementario de tratamiento de aguas residuales (continuación…) 

 

Tubería 
Diámetro 

nominal 
Tubería Válvula Bomba 

 

Tanque de 

almacenamiento de 

NaOH a los 

reactores 

(TK-104 a R-101A,        

R-101B, R-102A y       

R-102 ) 

 

1” cédula 5 

3/4” cédula 40 

3/4” cédula 40 

Tramo 1=0,50 m 

Tramo 1=1,00 m 

Tramo 2=4,00 m 

Tramo 3=9,00  m 

Material=PVC 

Tipo= Bola 

Cv=3,42 

TDH=241,59 kPa 

Ps=16,13 kPa 

Pd=257,72 kPa 

 
Reactores al 

sedimentador 

(R-101A y R-101B  

a S-101) 

 

3” cédula 40 

1 1/2” cédula 40 

Tramo s=2,50 m 

Tramo d=7,00 m 

Tipo=PVC 

Tipo= Bola 

Cv=30,91 

TDH=91,95 kPa 

Ps=29,36 kPa 

Pd=121,31 kPa 

 
Reactores al 

sedimentador 

(R-102A  y R-102B 

a S-102) 

 

3” cédula 40 

1 1/2” cédula 40 

Tramo s=2,50 m 

Tramo d=7,00 m 

Tipo=PVC 

Tipo= Bola 

Cv=30,91 

TDH=91,95 kPa 

Ps=29,36 kPa 

Pd=121,31 kPa 

 
Sedimentador al 

tanque de 

neutralización 

(S-101 a TK-105) 

 

5” cédula 40 

3” cédula 40 

Tramo s=2,00 m 

Tramo d=5,60 m 

Tipo=PVC 

Tipo= Bola 

Cv=92,27 

TDH=92,92 kPa 

Ps=6,41 kPa 

Pd=99,33 kPa 

 
Sedimentador al 

tanque de 

neutralización 

(S-102 a TK-106) 

 

5” cédula 40 

3” cédula 40 

Tramo s=2,00 m 

Tramo d=5,60 m 

Tipo=PVC 

Tipo= Bola 

Cv=92,27 

TDH=92,92 kPa 

Ps=6,41 kPa 

Pd=99,33 kPa 

 

En la Tabla 4.7 se presentan las especificaciones del sistema de tuberías,  el tipo y 

coeficiente de flujo de válvula (Cv) y la presión de operación (Pop) para la 
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conducción por gravedad de los reactivos (complejo, H2O2 y H2SO4) para el sistema 

complementario de tratamiento de aguas residuales. 

 

Tabla84.7. Especificaciones de las tuberías y válvulas del sistema de bombeo para la 
alimentación de los reactivos (complejo, H2O2 y H2SO4) 

 

Tubería 
Diámetro 

nominal 
Tubería Válvula 

Presión de 

operación (kPa) 

Tanque de 
almacenamiento del 

complejo a los reactores 
(TK-102 a R-101A,       
R-101B, R-102A  y      

R-102B ) 

2” cédula 5 
1 1/2” cédula 40 
1 1/2” cédula 40 

Tramo1=1,00 m 
Tramo 2=2,00 m 
Tramo 3=2,50  m 

Material=PVC 

Tipo= Bola 
Cv=11,80 

Pop= 21,10  

Tanque de 
almacenamiento de     
H2O2 a los reactores 
(TK-103 a R-101A,       
R-101B, R-102A  y       

R-102B ) 

1” cédula 5 
3/4” cédula 40 
3/4” cédula 40 

Tramo 1=1,00 m 
Tramo 2=2,50 m 
Tramo 3=3,00  m 

Material=PVC 

Tipo= Bola 
Cv=4,11 

Pop= 16,61 

Tanque de 
almacenamiento de    

H2SO4 a los tanques de 
neutralización 

(TK-107 a TK-105 y 
TK-106) 

1/4” cédula 40 
Tramo 1=6,80 m 
Material=AISI 

304 

Tipo= Bola 
Cv=0,23 

Pop= 25,02 

 

4.1.7.2.  Especificaciones de los equipos propuestos 

 

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

información sobre el fabricante, material de construcción, etiqueta del equipo en 

planta, dimensiones, parámetros de diseño, principio de funcionamiento y un 

esquema del equipo. Los equipos se seleccionaron de catálogos en función de los 

resultados de balances de masa y energía.  

 

A partir de la Tabla 4.8 a la 4.19 se presentan las hojas de especificación 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). 
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Tabla94.8. Hoja de especificación del tanque de almacenamiento del efluente 
 

HOJA DE ESPECIFICACIONES N°1 

Nombre del equipo: Tanque de almacenamiento del efluente 

Material de construcción: Concreto 

Etiqueta de la planta: TK-101 

Dimensiones: 

Altura:4,58 m 

Diámetro: 5,09 m 

Características Técnicas: 

Presión de diseño: 10,58 psi 

Capacidad: 99,31 m3 

Principio de funcionamiento: 

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

Fenton modificado con EDTA, por un tiempo de retención de 24 h, además permite  

homogeneizar el  pH y el caudal del efluente mediante agitación 

 

Esquema del Equipo: 
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Tabla104.9. Hoja de especificación del reactor batch 
 

HOJA DE ESPECIFICACIONES N° 2 

Nombre del equipo: Reactor 

Fabricante: Fibra Glass 

Material de construcción:   

 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: 

Diámetro: 1,59 m 

Altura: 3,26 m 

Características Técnicas: 

Presión de diseño: 104,85 kPa 

Capacidad: 6,26  m3 

Principio de funcionamiento: 

En el reactor es un tanque de agitado de fondo toriesférico, en este se efectúa la reacción de 

oxidación (Fenton modificado) para la remoción de la carga contaminante presente en el efluente. 

El tanque opera a 18 °C y presión atmosférica. 

 
 

Esquema del Equipo: 
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Tabla114.10.  Hoja de especificaciones del tanque de sedimentación 
 

HOJA DE ESPECIFICACIONES N° 3 

Nombre del equipo: Tanque de Sedimentación 

Material de construcción:  Concreto 

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

Dimensiones: 

Longitud: 5,47 m 

Ancho: 1,80 m 

Profundidad: 1,10 m 

Características Técnicas: 

Presión de diseño: 12,15 psi 

Temperatura de diseño: 18,00 °C 

Capacidad: 10,83 m3 

Principio de funcionamiento: 

El sedimentador permite remover el material sedimentable del efluente por acción de la gravedad, 

en función de la diferencia de densidades. En el sedimentador se separa el hidróxido férrico, 

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

 

Esquema del Equipo: 
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Tabla124.11. Hoja de especificaciones del tanque de neutralización 
 

HOJA DE ESPECIFICACIÓN N° 4 

Nombre del equipo: Tanque de neutralización 

Fabricante: Fibra Glass 

Material de construcción:   

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

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

Dimensiones: 

Diámetro: 2,19  m 

Altura: 3,28 m 

 

Características Técnicas: 

Presión de diseño: 105,09 kPa 

Temperatura de diseño: 18,00 °C 

Capacidad: 12,37 m3 

Principio de funcionamiento: 

El tanque de neutralización ofrece una excelente resistencia química y durabilidad ante el ataque 

de soluciones químicas 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 H2SO4 

para la neutralización del efluente. Además el tanque dispone de un sistema de agitación para la 

mezcla del fluido. 
 

 

Esquema del Equipo: 
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Tabla134.12. Hoja de especificaciones del tanque de almacenamiento del complejo 
 

HOJA DE ESPECIFICACIÓN N° 5 

Nombre del equipo: Tanque de formación y acondicionamiento del complejo 

Fabricante: Fibra Glass 

Material de construcción:  

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

Etiqueta de la planta: TK-102 

Dimensiones: 

Diámetro: 1,04 m 

Altura: 2,16 m 

 

Características Técnicas: 

Presión de diseño: 94,05 kPa 

Temperatura de diseño: 18,00 °C 

Capacidad: 1,78 m3 

Principio de funcionamiento: 

El tanque ofrece una excelente resistencia química y durabilidad ante el ataque de soluciones 

químicas diluidas a temperatura ambiente. En el proceso de tratamiento de aguas residuales, al 

tanque se alimenta las soluciones concentradas de EDTA y FeSO4 para la formación del complejo 

y la solución de NaOH para el acondicionamiento del pH. El tanque dispone de un sistema de 

agitación para la mezcla de los reactivos. 

 

Esquema del Equipo: 
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Tabla144.13. Hoja de especificaciones del tanque de almacenamiento de H2O2 

 

HOJA DE ESPECIFICACIÓN N° 6 

Nombre del equipo: Tanque de almacenamiento de H2O2 

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

Etiqueta de la planta: TK-103 

Dimensiones: 

Diámetro: 0,87 m 

Altura: 1,21 m 

Características Técnicas: 

Capacidad: 0,60 m3 

Principio de funcionamiento: 

En el tanque se almacena el H2O2  que se alimenta a la etapa de reacción para el tratamiento a partir 

del proceso de oxidación avanzada, Fenton modificado. El tanque está equipado con una 

ventilación de filtro continuo para manejar la generación de oxígeno a través de la descomposición 

natural del peróxido de hidrógeno. 

 
Esquema del Equipo: 
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Tabla154.14. Hoja de especificaciones del tanque de almacenamiento de NaOH 
 

HOJA DE ESPECIFICACIÓN N° 7 

Nombre del equipo: Tanque de almacenamiento de NaOH 

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

Etiqueta de la planta: TK-104 

Dimensiones: 

Diámetro: 1,77 m 

Altura: 2,20 m 

Características Técnicas: 

Capacidad: 5,00 m3 

Temperatura de diseño: 40 °C 

Principio de funcionamiento: 

El tanque se almacena la solución de NaOH necesaria para el tratamiento del efluente. Este tanque 

presenta una excelente resistencia al ataque químico por acción de  NaOH. 
 

 

Esquema del Equipo: 
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Tabla164.15. Hoja de especificaciones del tanque de almacenamiento de H2SO4 

 

HOJA DE ESPECIFICACIÓN N° 8 

Nombre del equipo: Tanque de almacenamiento de H2SO4 

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

Etiqueta de la planta: TK-107 

Dimensiones: 

Diámetro: 0,81 m 

Altura: 1,62 m 

Características Técnicas: 

Capacidad: 0,53 m3 

Principio de funcionamiento: 

El tanque almacena H2SO4 al 98 % p/p para la neutralización del efluente durante el tratamiento 

de depuración. El tanque presenta una excelente resistencia al ataque químico por acción de H2SO4 

en concentraciones mayores al 75 % p/p. 
 

 

Esquema del Equipo: 
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Tabla.174.16. Hoja de especificaciones del tanque de almacenamiento agua 
 

HOJA DE ESPECIFICACIÓN N° 9 

Nombre del equipo: Tanque de almacenamiento agua 

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

Etiqueta de la planta: TK-108 

Dimensiones: 

Diámetro: 2,20 m 

Altura: 3,10 m 

Características Técnicas: 

Temperatura de diseño: 18,00 °C 

Capacidad: 10,00 m3 

Principio de funcionamiento: 

El tanque almacena el  volumen de agua de proceso, necesario para la preparación 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 días de operación. 

 

Esquema del Equipo: 
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Tabla184.17. Hoja de especificaciones bomba centrífuga 1 
 

HOJA DE ESPECIFICACIÓN N° 10 

Nombre del equipo: Bomba  centrífuga 

Fabricante: Pedrollo 

Material de construcción: Acero inoxidable AISI 304 

Modelo: MCm30/50 

Etiqueta de la planta: P-103 A/B 

Características Técnicas: 

Potencia: 0,75 kW  (1 HP) 

Caudal (mínimo-máximo): 20,0 a 180,0 L/min 

Altura (máxima-mínima): 31,0 a 16,0 m 

Principio de Funcionamiento: 

El fluido entra a través de una conexión de succión concéntrica al eje del elemento giratorio de la 

bomba llamado impulsor, este elemento incrementa la energía mecánica del fluido a partir del 

aprovechamiento de la acción de la fuerza centrífuga y la transforma en energía cinética y ésta a 

la vez en energía de presión. El fluido recibe la energía  del impulsor y es expulsado hacia  la 

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

 

Esquema del Equipo: 
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Tabla194.18.  Hoja de especificaciones bomba centrífuga 2 
 

HOJA DE ESPECIFICACIÓN N° 11 

Nombre del equipo: Bomba  centrífuga 

Fabricante: Bombas Hasa 

Material de construcción: Acero inoxidable AISI 304 

Modelo: M050-125ª 

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

Características Técnicas: 

Potencia: 4,0 kW (5,36 HP) 

Caudal (máximo): 42,0 m3/h 

Altura (máxima – mínima): 30,4 a 21,0  m 

Principio de Funcionamiento: 

El fluido entra a través de una conexión de succión concéntrica al eje del elemento giratorio de la 

bomba llamado impulsor, este elemento incrementa la energía mecánica del fluido a partir del 

aprovechamiento de la acción de la fuerza centrífuga y la transforma en energía cinética y ésta a 

la vez en energía de presión. El fluido recibe la energía  del impulsor y es expulsado hacia  la 

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

 
Esquema del Equipo: 
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Tabla204.19. Hoja de especificaciones bomba centrífuga 3 
 

HOJA DE ESPECIFICACIÓN N° 12 

Nombre del equipo: Bomba  centrífuga 

Fabricante: Bombas Hasa 

Material de construcción: Acero inoxidable AISI 304 

Modelo: DW0-400 T 

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

Características Técnicas: 

Potencia: 2,2 kW (2,95 HP) 

Caudal (mínimo-máximo): 1 200 a 54 000  L/h 

Altura (máxima – mínima): 18 a 5 m 

Principio de Funcionamiento: 

El fluido entra a través de una conexión de succión concéntrica al eje del elemento giratorio de la 

bomba llamado impulsor, este elemento incrementa la energía mecánica del fluido a partir del 

aprovechamiento de la acción de la fuerza centrífuga y la transforma en energía cinética y ésta a 

la vez en energía de presión. El fluido recibe la energía  del impulsor y es expulsado hacia  la 

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

 
 

Esquema del Equipo: 
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4.2.   PROCESO DE RECUPERACIÓN DE BIOGÁS 

 

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 

recuperación de biogás. El diagrama ilustra la operación diaria del sistema 

propuesto. 

 

 

Figura264.23. Diagrama de bloques del proceso de recuperación de biogás 

 

4.2.2.2.  Diagrama de flujo PFD
 

El diagrama de flujo (PFD) del sistema de recuperación de biogás, se presenta a 

través de la Figura 4.24. 

  
49,43 kg biogás /día 

 (61,13 m
3
 biogás/día) 

H2S = 0,01 % v/v 
(98,15 ppm H2S) 

 

 0,27 kg H2O /día 
  

  
49,43 kg biogás /día 

 (61,13 m
3
 biogás/día) 

H2S = 0,01 % v/v 
(98,15 ppm H2S) 

Humedad relativa=37,40 % 

 

 0,03 kg H2S /día 
  

49,70, kg biogás /día 
 (61,63 m3 biogás/día) 

H2S = 0,01 % v/v 
(97,36 ppm H2S) 

 
 

49,73  kg biogás/día   
(61,67 m3 biogás/día)  

 Vapor de agua = 1,80 % v/v  
H2S = 0,06 % v/v  
(648,61 ppm H2S) 

GENERACIÓN DE 
ENERGÍA 

49,73 kg biogás /día 
(61,67 m3 biogás/día) 

 
RECOLECCIÓN Y 

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

 

PURIFICACIÓN 
(Adsorción seca) 

CONDENSACIÓN 
(T=4,08 °C) 

ALMACENAMIENTO 
(P=50 mbarg; T=18 °C) 
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4.2.2.  BALANCE DE MASA 

 

Mediante el balance de masa se determinó la cantidad de biogás libre de impurezas 

(vapor de agua y ácido sulfhídrico) disponible para la generación de energía 

eléctrica de acuerdo a los cálculos realizados en el Anexo I. En la Tabla 4.20 se 

presenta la masa de la corriente de biogás que pasa a través del sistema de 

recuperación de biogás a las condiciones de 18 °C y 0,72 atm. 

 

Tabla214.20. Balance de masa en el proceso de recuperación de biogás 
 

 

Etapa 

Alimentación 

o Descarga 
Descripción 

Masa 

(kg/día) 

Volumen 

(m3/día) 

Acumulación 3 Masa de biogás 49,73 61,67 

Purificación --- 
Ácido sulfhídrico que 

se remueve 
0,03 ---- 

Condensación 7 Condensado 0,27 2,70 x 10-4 

Almacenamiento 9 Biogás desulfurado 49,43 61,13 

 

4.2.3.  PLANIFICACIÓN DE LA PRODUCCIÓN  

 

El sistema de recuperación de biogás está diseñado para tratar y aprovechar el 

poder energético del 61,67 m3/día de biogás generado a partir de la degradación 

anarobia de la materia orgánica presente en el efluente que ingresa a la PTAR del 

barrio Ubillús. 

 

Para iniciar la operación del sistema de recuperación de biogás, se acumula 

periódicamente 8,77 m3 de biogás en el biodigestor (FAFA). La capacidad de 

almacenamiento del FAFA se cubre en un periodo de tiempo de 3,43 h en función 

a la tasa de producción de biogás de 2,56 m3/h. Para el proceso de recuperación 

de biogás, se planteó realizar un control periódico del efluente que ingresa y que 

descarga del biodigestor para evitar la acumulación de lodo y un control de presión 

durante la operación. Para los equipos de impulsión, soplador y compresor se 

planteó realizar un mantenimiento periódico en función de las horas de operación. 
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En la etapa de purificación se estableció el cambio del material de adsorción (óxido 

de hierro Fe2O3) ubicado en el filtro de desulfuración cada 30 días, con la finalidad 

de evitar la saturación del óxido y asegurar la remoción del H2S a valores por debajo 

de 100 ppm a fin de evitar daños por corrosión en los equipos y accesorios ubicados 

en las etapas restantes del proceso, además para mantener niveles de emisión de 

SO2 en cumplimiento a la normativa de emisión al aire desde fuentes fijas de 

combustión (Ministerio del Ambiente, 2003, p. 399).  

 

La combustión del biogás en el microgenerador de energía, emite un gas de 

combustión con una concentración de 29,31 mg de SO2/m3 de gas a condiciones 

normales. Este valor está dentro del LMP de 1 500 mg de SO2/m3 de gas para la 

emisión del gas de combustión al aire desde fuentes fijas de combustión (Ministerio 

del Ambiente, 2003, p. 399). 

 

En la etapa de condensación se planteó realizar periódicamente la purga del 

condensado del vapor de agua, a través de trampas de agua ubicadas en los puntos 

bajo de la tubería de conducción del biogás. 

  

En los gasómetros de almacenamiento, se estableció realizar un control periódico 

de la presión durante su operación para evitar daños mecánicos. En estos equipos 

el biogás se almacena a baja presión (50 mbarg) previo al ingreso al 

microgenerador de energía eléctrica.  

 

El sistema de recuperación de biogás permite generar 101,23 kW-h de energía 

eléctrica. De este valor se estimó distribuir 24,02 kW-h a la línea de recuperación 

de biogás para el funcionamiento de los equipos de impulsión de biogás y                       

77,21 kW-h para cubrir el 43,70 % del requerimiento de energía eléctrica necesario 

para la operación diaria del sistema complementario de tratamiento de aguas 

residuales.  

El suministro de energía eléctrica al sistema complementario de tratamiento de 

aguas residuales, está disponible para su aprovechamiento, 15 días al mes (mes 

de 30 días), puesto que para la operación del microgenerador de energía, es 
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necesario almacenar la producción diaria de biogás en la etapa previa (etapa de 

almacenamiento). 

 

 
4.2.4.  BALANCE DE ENERGÍA  

 

De acuerdo a las condiciones de operación consideradas para la generación de 

biogás, en la Tabla 4.21 se muestra la temperatura del biogás y la temperatura de 

operación de los equipos que conforman parte del sistema de recuperación de 

biogás de acuerdo a los cálculos realizados en el Anexo IV. 

 

Tabla224.21. Temperaturas de operación de los equipos que conforman el sistema de 
recuperación de biogás 

 

Equipo 
Temperatura del 

biogás (°C) 

Temperatura de 

operación  (°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 

Gasómetro 18,00 18,00 

Compresor 211,80 211,80 

 

Para eliminar el vapor de agua mediante el proceso de condensación en la línea de 

recuperación de biogás, 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 

serpentín ubicado alrededor de la tubería de conducción de biogás. De acuerdo al 

cálculo realizado en el Anexo AII.2.1 el área de transferencia para el enfriamiento 

del biogás es 0,07 m2 para una tubería 1 ½” cédula 40 con un diámetro 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 

biogás. 

 
Tabla234.22. Calor que se transfiere en la etapa de condensación  

 

Equipo Calor  (kW) 

Serpentín 11,35 

 

En la etapa de almacenamiento se consideró que el biogás que ingresa a la 

temperatura de 34,31 °C a efecto de la compresión por el soplador S-102, se enfría 

hasta los 18 °C (temperatura ambiente promedio del sector de Ubillús) 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 m3 de 

biogás, en función al ciclo de operación del sistema de recuperación de biogás que 

consiste en: accionar la operación del sistema cada vez que en el FAFA se acumula 

8,77 m3 biogás. 

 

Tabla244.23.  Calor que se transfiere en el gasómetro para enfriamiento de biogás 
 

Equipo Calor  (kW) 

Gasómetro 8,14 

 

4.2.5.  DISPOSICIÓN EN PLANTA (LAYOUT) Y PLANOS DE ELEVACIÓN 

(VISTAS) 

  

4.2.5.1.  DISPOSICIÓN EN PLANTA (LAYOUT) 

 

Para la implementación del sistema de recuperación de biogás se consideró un 

área de 387,50 m2 del terreno que dispone la PTAR del barrio de Ubillús para 

proyectos de expansión.  
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En la Figura 4.25 se presenta el Layout del sistema de recuperación de biogás. En 

esta figura se muestra la disposición de los equipos: sopladores (K-101 A/B y             

K-102 A/B), filtro de desulfuración (FIL-101 A/B), gasómetros (TG-101 y TG-102), 

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

 

La distribución de los equipos se realizó bajo la consideración de factores como: 

costo de construcción y operación, comodidad de operación, seguridad,  

requerimientos del proceso y facilidad de mantenimiento.  

 

De acuerdo a PDVSA (1995b), los equipos de impulsión de gas como: sopladores 

y compresores, pueden ubicarse a una distancia de 1,5 m entre sí, la separación 

entre tanques de almacenamiento horizontales no debe ser menor a 1,5 m y la 

separación mínima entre tanques atmosféricos es 1,0 m (pp. 8, 29). Por lo tanto la 

separación entre los equipos que conforman la línea de recuperación de biogás 

varía entre 1,5 a 5,0 m. Además se consideró el área que dispone la PTAR del 

barrio Ubillús para proyectos de expansión.   
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4.2.5.2.  PLANOS DE ELEVACIÓN  
 

Los diagramas de elevación de los equipos del sistema de recuperación de 

biogás: biodigestor anaerobio (FAFA), filtro de desulfuración y gasómetro se 

muestran en las Figuras 4.26 a la 4.28. Estas muestran la vista  superior y la 

vista lateral del FAFA y gasómetro; y la vista frontal y superior del filtro de 

desulfuración. 

 

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

recuperación de biogás. 
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4.2.6.  DIAGRAMA DE TUBERÍAS E INSTRUMENTACIÓN (P&ID) Y 

CONTROL 

 

Los diagramas de tuberías e instrumentación (P&ID) y control del sistema de 

recuperación de biogás se presentan mediante las Figura 4.31 y 4.32. 

 

En la Figura 4.33 se presenta la simbología de instrumentos y tuberías para la 

elaboración 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 y 

secundarios del sistema de recuperación de biogás de acuerdo a los cálculos 

realizados en el Anexo III. 

 
Tabla 254.24. Dimensiones de los equipos principales y secundarios del sistema de 

recuperación de biogás 
 

Equipo Material 
Volumen de 

operación (m3) 

Volumen 

nominal (m3) 

Dimensiones 

(m) 

Biodigestor*  

FAFA 
Concreto ----- 74,58 

Altura=3,40  

Longitud=5,35 

Ancho=4,10 

Filtro de 

desulfuración 
PVC ----- ---- 

Longitud =0,72 

Diámetro =0,14 

Gasómetros de 

almacenamiento de 

biogás 

PVC 28,58 34,30 
Diámetro=2,80 

Longitud=5,60 

   (*Planos del FAFA, EPMAPS) 

  
En la Tabla 4.25 se presenta la presión de operación y la presión de diseño de los 

equipos principales y secundarios del sistema de recuperación de biogás con base 

en los cálculos realizados en el Anexo V. 

 

Tabla 264.25. Presiones de operación y de diseño de los equipos principales del sistema de 
recuperación de biogás 

 

Equipo 

Presión de operación 

(kPa) 

Presión de diseño 

(kPa) 

Biodigestor FAFA 78,02 150,97 

Filtro de desulfuración 88,02 160,97 

Gasómetros 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 función del balance de masa, energía y requerimientos del sistema 

de recuperación de biogás.  

 

Las especificaciones muestran la información relacionada a las dimensiones, la 

presión de operación, la presión de diseño, el material de construcción, 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 recuperación de biogás 

(MaproBioGas Technology, 2017, p. 10; Chongqing Wangliyuan Agricultural 

Development Co., Ltd., 2017; KW Energy, 2014, p. 1). 
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 Tabla274.26. Hoja de especificación del soplador 
 

HOJA DE ESPECIFICACIÓN N° 13 

Nombre del equipo: Soplador 

Fabricante: MaproBioGas 

Technology 

Material de construcción: Acero inoxidable AISI 304 

Modelo: CL 10/01 VG 

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

Características Técnicas: 

Potencia: 0,75-1,10 kW (1,00-1,48 HP) 

Flujo: 11 a 30 m3/h 

Presión de succión: 10 mbar 

Presión de descarga: 150 a 200 mbar 

Peso: 41,00 kg 
 

Principio de Funcionamiento:  

El incremento de la presión del gas aspirado se produce por la creación de una serie de vórtices 

provocados por los cilindros centrífugos del impulsor. Mientras el impulsor está girando, las 

paletas forzan al gas hacia abajo y debido al empuje centrífugo hacia afuera, produce un 

movimiento helicoidal. Durante este movimiento, el gas se vuelve a comprimir repetidamente con 

un consiguiente aumento de la presión. 

Esquema del Equipo: 
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Tabla.284.27. Hoja de especificación del gasómetro de almacenamiento de biogás 
 

HOJA DE ESPECIFICACIÓN N° 14 

Nombre del equipo: Bolsa de almacenamiento de biogás 

Fabricante: Chongqing Wangliyuan 

Agricultural Development Co. 

Material de construcción: Tejido de poliéster 

recubierto con PVC 

Etiqueta de la planta: G-101 

Características Técnicas: 

Capacidad: 37,51 m3 

Presión de diseño: 20 a 50 mbar 

Resiste a temperaturas entre 30 a 60 °C 

Dimensiones: 

D=3,34 m 

H=4,00 m 

Principio de Funcionamiento: 

El gasómetro almacena el biogás a bajas presiones previo a su utilización. La toma de gas y el 

llenado de la bolsa se lleva a cabo mediante conexiones en superficies fijas. La instalación de este 

sistema se ubica en construcciones de acero u hormigón para absorber las cargas externas. La bolsa 

de biogás está equipada con una válvula de seguridad y un sistema de control de presión. 
 

 

Esquema del Equipo: 
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Tabla294.28. Hoja de especificación del compresor de impulsión de biogás 
 

HOJA DE ESPECIFICACIÓN N° 15 

Nombre del equipo: Compresor de desplazamiento positivo 

Fabricante: MaproBioGas 

Technology 

Material de construcción: Acero inoxidable AISI 304 

Modelo: RF 4G 

Etiqueta de la planta: K-101 A/B 

Características Técnicas: 

Potencia: 2,30 kW (3,08 HP) 

Flujo: 22,00  m3/h 

Presión de descarga: 2,50 mbarg 

 

Principio de Funcionamiento: 

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

contenido en la cámara de compresión e incremento de la presión interna hasta llegar a la presión 

prevista. 
 

 

Esquema del Equipo: 
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Tabla30 4.29. Hoja de especificación microgenerador de energía a biogás 
 

HOJA DE ESPECIFICACIÓN N° 16 

Nombre del equipo: Generador 

Fabricante: KW Energy 

Material de construcción: Acero inoxidable AISI 304 

Modelo: Moto generador  BIOCYS C40 

Etiqueta de la planta:  MG-101 

Dimensionamiento: 

Ancho 228,00 cm 

Largo: 105,00 cm 

Altura: 12,00 cm 

 

Características Técnicas: 

Potencia: 7,50 kW 

Rendimiento eléctrico neto: 27,60 % 

Presión de entrada del combustible: 1,00 kPa-5,50 kPa 

Combustible: Biogás (CH4 > 55,00 %) 2,40 m3/h 

Principio de Funcionamiento: 

El generador es una máquina de combustión, en éste, el biogás que se alimenta se quema en una 

cámara de combustión, la energía de los gases de escape proporcionan fuerza a un alternador para 

producir energía eléctrica. La energía generada puede conectarse a la red eléctrica o puede 

aprovecharse para el uso diario industrial. 
 

 

Esquema del Equipo: 
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5. EVALUACIÓN ECONÓMICA  

 

La evaluación económica para el diseño del sistema complementario de tratamiento 

de aguas residuales mediante la aplicación del proceso Fenton modificado con 

EDTA y del sistema de recuperación de biogás, consiste en determinar los costos 

preliminares de implementación y de operación a partir del cálculo de los costos 

directos, los costos indirectos y los costos operativos. 

 

El cálculo 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 recuperación biogás. 

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

 

De acuerdo al Servicio Nacional de Aduana del Ecuador (SENAE) para productos 

de importación se debe considerar un incremento al valor de importación en 

función a la subpartida arancelaria del producto de interés. Sin embargo 

acogiéndose al artículo 125 de la Resolución 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 

público para la ejecución de proyectos orientados al servicio de la población 

(SENAE, 2012, p. 2).  

 

En las Tablas 5.1 y 5.2 se presentan los costos totales de los equipos principales, 

secundarios, tuberías y accesorios para el sistema complementario de tratamiento 

de aguas residuales y el sistema de recuperación de biogás respectivamente. 
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Tabla315.1. Costo directo para el sistema complementario de tratamiento de aguas 
residuales 

 

Equipos Cantidad 
Costo Unitario + IVA 

(USD) 

Costo total 

(USD) 

Equipos principales 

Reactor Batch 4 17 663,40 70 653,59 

Tanque-complejo 1 6 588,99 6 588,99 

Tanque de neutralización 2 18 671,40 37 342,79 

Equipos Secundarios 

Bomba centrífuga (1HP) 2 220,00 440,00 

Bomba centrífuga (2,95 HP) 2 246,13 492,26 

Bomba centrífuga (5,36 HP) 2 325,60 651,20 

Tanque - H2SO4 1 2 441,60 2 441,60 

Tanque – agua 1 394,96 394,96 

Tanque – NaOH 1 3 215,59 3 215,59 

Tanque - H2O2 1 1 380,21 1 380,21 

Tuberías y accesorios 1 1 732,75 1 732,75 

Sistema de válvulas 1 42 482,72 42 482,72 

Total 167 816,70 

 

Tabla325.2. Costo directo para el sistema de recuperación de biogás 
 

Equipos Cantidad 
Costo unitario  

(USD) 

Costo total 

(USD) 

Soplador 4 567,41 2 269,65 

Compresor 1 977,49 977,49 

Gasómetro 2 1 637,28 3 274,56 

Sistema de enfriamiento 1 1 183,84 1 183,84 

Motor generador a biogás 1 5 233,60 5 233,60 

Accesorios 1 9 708,16 10 252,48 

Tuberías 1 367,36 367,36 

Total 23 558,98 
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5.2.  COSTO INDIRECTO 

 

Dentro del análisis de los costos indirectos, se incluyeron los rubros técnicos y 

administrativos relacionados a la operación del sistema de tratamiento de aguas 

residuales y al sistema de recuperación de biogás. Este costo incluye el pago de 

seguros o pólizas a la mano de obra indirecta. 

 

El Ministerio del Trabajo a través del Acuerdo Ministerial No MDT-2016-0300 para 

el año 2017, estableció la remuneración básica 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 público y privado, tiene 

derecho a estar afiliado al Instituto Ecuatoriano de Seguridad Social (IESS) desde 

el primer día 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).  

 

En la Tabla 5.3 se presenta el valor del costo indirecto asociado a la implementación 

del sistema de tratamiento de aguas residuales, para un plazo de ejecución de siete 

meses. 

 

Tabla335.3. Costo indirecto mensual por pago de salarios 
 

Personal Número 
Salario individual 

(USD) 

Salario Total 

(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 

Aportación 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 consideró el valor asociado al pago de salarios 

al personal encargado de la operación del sistema complementario de tratamiento 

de aguas residuales, puesto que la operación y supervisión del sistema propuesto 

estaría a cargo del personal que dispone la EPMAPS, entidad a cargo de la planta 

de tratamiento del barrio Ubillús. 

 

 

5.3.   COSTO OPERATIVO 

 

Los costos operativos para el sistema complementario de tratamiento de 

aguas mediante la aplicación del proceso Fenton modificado con EDTA y para 

el sistema de recuperación de biogás, incluye el rubro por compra de insumos, 

consumo de energía eléctrica y agua. 

 

El costo por kW-h para el sector industrial de baja y media tensión de acuerdo a 

la tarifa establecida por la Agencia de Regulación y Control de Electricidad 

(ARCONEL) es de 0,09 USD (ARCONEL, 2016, p. 25). La energía eléctrica que 

se genera a partir del biogás permite cubrir una fracción de la energía eléctrica 

necesaria para la operación 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 energía eléctrica en 104,23 USD y un ahorro anual de                                 

1 250,80 USD de acuerdo al cálculo 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 Pública Metropolitana de Agua y Saneamiento (EPMAPS, 2015). 

 

Para reducir el costo operativo asociados a la operación del sistema 

complementario de tratamiento de aguas residuales, se estableció realizar la 

importación de reactivos. Se consideró que la importación de los reactivos se 

acoge al Artículo 125 de la Resolución 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 público para la ejecución de 

proyectos al servicio de la población (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 energía eléctrica y agua. 

 

Tabla345.4. Costo de operación mensual del sistema complementario de tratamiento de 
aguas residuales 

 

Costo operativo Valor (USD) 

Reactivos 13 042,34 

Energía 375,85 

Agua 100,53 

Total 13 518,72 

 

En función al costo operativo mensual del sistema complementario de 

tratamiento de aguas residuales, el costo de tratamiento es 5,80 USD/m3 para la 

depuración de 77,76 m3/día del efluente que descarga la planta de tratamiento 

existente en el barrio Ubillús. 

 

En la Tabla 5.5 se presenta el costo de implementación del sistema 

complementario de tratamiento de aguas residuales. Este valor incluye el 

costo directo asociado a la compra de equipos, tuberías y accesorios y el costo 

indirecto por mano de obra. 

 

Tabla355.5. Costo de implementación 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 implementación se determinó 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 implementación 

(Sinnott, 2005, p. 262). 

 

Para el sistema de recuperación de biogás el costo de operación incluye el 

rubro asociado a la compra del material de adsorción (pellets de Fe2O3) del 

filtro de desulfuración, el costo por consumo de energía eléctrica por el sistema 

de enfriamiento de biogás (serpentín) y la depreciación de los equipos 

(sopladores, compresores y microgenerador) a consecuencia de su utilización 

durante su vida útil (Barajas, 2008, p. 34; SRI, 2014, p. 19).  

 

En la Tabla 5.6 se presenta el costo de operación del sistema de recuperación 

de biogás. 

 

Tabla365.6. Costo de operación mensual del sistema de recuperación de biogás 
 

Costo Costo (USD/mes) 

Pellets Fe2O3 5,33 

Sistema de enfriamiento 94,39 

Depreciación de los equipos 80,54 

Total 180,26 

 

En la Tabla 5.7 se presenta el costo de implementación del sistema de 

recuperación de biogás, este valor incluye el costo directo asociado a la 

compra de equipos, tuberías y accesorios.  

 

Tabla375.7.  Costo de implementación del sistema de recuperación de biogás 
 

Tipo de costo Valor (USD) 

Costo directo 23 558,98 
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A partir del costo de implementación se determinó el costo de mantenimiento 

del sistema de recuperación de biogás. Este rubro asciende a 2 355,89 USD 

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

 

 

5.4.  ANÁLISIS COSTO-BENEFICIO 

 

Como parte de la evaluación económica de los sistemas propuestos, sistema 

complementario de tratamiento de aguas residuales y sistema de recuperación de 

biogás, se realizó el análisis costo beneficio (B/C). 

 

Para proyectos ambientales el análisis costo beneficio establece la relación entre 

el valor monetario que se evita por multas o sanciones, a consecuencia de la 

alteración de la calidad ambiental y el costo asociado al desarrollo del proyecto 

como: el costo de mantenimiento y el costo de operación (Cerón, 2005, p. 109; 

Sanjurjo y Espinosa, 2005, p. 193; De Rus, 2008, p. 29). Las infracciones y 

sanciones ambientales se tipifican de acuerdo al Código Orgánico Integral Penal y 

la legislación ambiental. 

 
El Código Orgánico Integral Penal Sección Segunda, establece en los Artículos 251 

y 258 para delitos contra el recurso agua, sanciones de carácter penal con la 

privativa de libertad de tres a cinco años, la clausura temporal,  la remediación de 

los daños ambientales y una sanción económica de doscientos a quinientos salarios 

básicos unificados del trabajador en caso de comprobarse responsabilidad penal 

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

 
La legislación ambiental a través del Código Orgánico del Ambiente, Registro Oficial 

No 983, clasifica en el Artículo 318 al incumplimiento de los límites permisibles 

sobre vertidos, descargas y emisiones, como una infracción ambiental muy grave. 

Para este tipo de infracciones en el Artículo 326 se establece una sanción 

económica de 200 salarios básicos unificados del trabajador a las personas 

naturales o jurídicas que en función a su capacidad económica se ubiquen en el 

grupo D de acuerdo al Artículo 323, grupo en el que se consideró se ubicaría la 
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EPMAPS institución a cargo del manejo de la PTAR del barrio Ubillús de acuerdo 

a sus niveles de ingresos anuales (Asamblea Nacional, 2017, pp. 82-84; EPMAPS, 

2016, p. 69). 

 
En cuanto al análisis costo beneficio para el sistema de recuperación de biogás, 

este se enfocó en determinar el beneficio ambiental de su implementación. El 

Ecuador es parte de la Convención Marco de las Naciones Unidas sobre Cambio 

Climático y es el primer país en el mundo en reconocer a la naturaleza como sujeto 

de derecho, e incorporar al cambio climático como parte de la política de Estado a 

través de su Constitución.  

 

El país no tiene obligación política de reducir los niveles de emisión de GEI, 

sin embargo al año 2017 existen lineamientos políticos e instrumentos de acción 

para reducir las emisiones. Entre estas el Plan Nacional de Cambio Climático 

(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 Climático incluye el desarrollo de proyectos de 

mitigación bajo el Mecanismo de Desarrollo Limpio (MDL) entre estos proyectos de 

recuperación de biogás y generación de energía a partir de biomasa. Por lo tanto 

se consideró que el sistema de recuperación de biogás, propuesto en el desarrollo 

de este proyecto, permitiría obtener un beneficio ambiental al reducir la 

contaminación por emisión directa de metano a la atmósfera y a la vez, aprovechar 

su valor energético para la generación de energía eléctrica, actividades que podrían 

otorgar un reconocimiento a la empresa pública a cargo por Buenas Prácticas 

Ambientales (Ministerio del Ambiente, 2012, p. 2).  

 

En la Tabla 5.8 se presenta relación costo beneficio de implementación del sistema 

complementario de tratamiento de aguas residuales y los rubros asociados a su 

estimación de acuerdo al Anexo AIX.2.4. 
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Tabla385.8. Análisis costo beneficio para diseño del sistema complementario de tratamiento 
de aguas residuales 

 

Rubro Valor 

Costo anual de mantenimiento (USD) 21 839,00 

Costo anual de operación (USD) 162 143,64 

Costo por multas (USD) 262 500,00 

Relación costo beneficio 1,43 

 

De acuerdo a los datos que se presentan en la Tabla 5.8 la relación costo beneficio 

(B/C) para la implementación 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). Además muestra de 

que el beneficio económico que se obtendrían al evitar el pago de multas y 

sanciones por incumplimientos ambientales, supera el costo asociado al 

mantenimiento y operación del sistema propuesto, además permitiría obtener un 

beneficio a nivel ambiental al mejorar la calidad del agua previo a su disposición 

final.      
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ANEXOS I 

 

BALANCE DE MASA 

 

AI.1. SISTEMA COMPLEMENTARIO DE TRATAMIENTO DE 

AGUAS RESIDUALES (FENTON MODIFICADO CON EDTA)  

 

Para el balance de masa, se determinó la densidad del efluente de la PTAR del 

barrio Ubillús, en el Laboratorio del Acelerador de Electrones del Departamento de 

Ciencias Nucleares de la Escuela Politécnica Nacional, mediante la medición de la 

masa de una muestra del efluente en un volumen determinado se obtuvo una 

aproximación del valor de la densidad, este ensayo se realizó por duplicado. Los 

valores obtenidos en así como el valor promedio de la densidad del efluente se 

presentan en la Tabla AI.1. 

 
Tabla39AI.1. Densidad del efluente doméstico de la PTAR del barrio Ubillús a 18 o C 

 

No Muestra Densidad (kg/m3) 

1 996,10 

2 998,56 

Promedio 997,33 

 

El balance de masa del sistema complementario de tratamiento de aguas 

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

 

 

AI.1.1. BALANCE DE MASA EN LA ETAPA DE FORMACIÓN  Y 

ACONDICIONAMIENTO DEL COMPLEJO 

 

Para la formación del complejo se determinó la masa de la solución saturada de 

EDTA y de sulfato ferroso heptahidratado (FeSO4.7H2O) a partir de la relación molar 

(H2O2:Fe2+: EDTA) de 20:1:1 y la concentración de H2O2 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 determinó la masa de solución de 

hidróxido de sodio (NaOH) 1 M.  

 

La Figura AI.1 presenta un esquema del balance de masa de la etapa de formación 

y acondicionamiento del complejo. 

 

  

Figura AI.1. Esquema del balance de masa en la etapa de formación y acondicionamiento 
del complejo 

 

Número de moles de H2O2 

 

La concentración del H2O2 en el efluente para la reacción Fenton modificado que 

recomienda el proyecto de referencia es de 124,4 mM. Si se trata 9,72 m3 de 

efluente por lote, el número de moles de H2O2 necesarios para el tratamiento de un 

lote es: 

 

#n,u�u = �5���� mo�
L##e���ente# ×

#�#���#L
�#m" × �5��#m" 

#n,u�u = �#���5��#mo� 
 

Solución saturada de EDTA, mSol EDTA:  

 

El número de moles de EDTA se determinó a partir de la relación molar                         

H2O2: EDTA de 20:1.  

 

n./q> = �#���5��#mo�#H!O! #× #�mo�#EDVG
��#mo�#H!O!# = ��5��#mo�#EDVG 

m Sol FeSO4  

m Sol EDTA 
Formación y 

acondicionamiento
pH=6,41 

m NaOH    

m Complejo  
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El masa molecular del EDTA es 372,29 g/mol (Acofarma, 2010, p. 1).  

 

m./q> = ��5��#mo�#EDVG ×# #3��5��#�#EDVG�#mo�#EDVG# × #�#��#
�#���#�# 

m./q> = ��5 �##��# 
 

Dado que la solubilidad del EDTA en agua es 10 g/ 100 mL (Instituto Minero y 

Geológico de España, 2006, p. 541).se puede calcular el volumen de agua 

necesario para producir la solución saturada de EDTA. 

 

La solubilidad del EDTA en agua es 10 g/100 mL  

 

¡,u� = ��5 �##��#EDVG × #�#���#�#
�#��## × #���#m�#H!O##

��#�#EDVG# × #�L
�#���#mL## = �� 5��#L 

 

La densidad del agua a 18 °C (temperatura ambiente en el sector de Ubillús) es 

999,00 kg/m3 (Mills, 1995, p. 874). La masa de agua necesaria para disolver el 

EDTA es: 

 

m,u� = �� 5��#L × #�m"####
�#���#L ×

#���#��#H!O##
�m"##  

#m,u� = ���5��#��# 
 

Por lo tanto la masa de la solución saturada de EDTA es: 

 

m-\'#./q> = m./q> +#m,u� 

m-\'#./q> = ��5 �#�� + ���5��#�� 
¢£¤¥#¦§¨© = ª«¬5 ­® ¯°

¥¤±² 

 

Solución saturada de FeSO4, mSol FeSO4: 

 

El número de moles de FeSO4·7H2O:H2O2 se determinó a partir de la relación 

molar H2O2: Fe2+ de 20:1.  



137  

 

n³Nu´ = �#���5��#mo�#H!O! × #�mo�#Fe!µ
��#mo�#H!O!# = ��5��#mo�#Fe!µ# 

 

El masa molecular del FeSO4·7H2O es 278,02 g/mol.  

 

m³Nu´ = ��5��#mo�#Fe!µ ×# #���5��#�#Fe
!µ

�#mo�#Fe!µ# × #�#��Fe!µ
�#���#�#Fe!µ## 

m³Nu´ = ��5�� ��
�ote 

 

La solubilidad del FeSO4·7H2O es de 1g /1,5 mL (Gennaro, 2000, p. 1495).  

 

¡,u� = ��5�� ��#Fe
!µ

�ote ##× #�#���#�#
�#��## × #�5 #mL#H!O##

�#�#Fe!µ × #�L
�#���#mL## = � 5��#L 

m,u� = � 5��#L#H!O# × #���#��#H!O##
�m"## × #�m"####

�#���#L = � 5��# ��#H!O
�ote # 

 

Por lo tanto la masa de la solución saturada de FeSO4 es: 

 

m-\'#³N-�¶# = (��5�� + #� 5��) ��
�ote = «ª5 ··# ¯°¥¤±²# 

 

Solución de NaOH 1 M. mSol NaOH: 

 

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 determinó a 

partir de la reacción estequiómetrica entre las distintas especies de EDTA y de 

FeSO4, con el NaOH. 

 

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

 

El EDTA (H4Y) es un ácido débil polifuncional, que en disolución acuosa sufre 

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

en las Ecuaciones AI.1 a AI.4 (Skoog et al., 2015, pp. 415-416).  
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HA¸ +#H!O## ¹ H"¸< + H"Oµ################�U1 = �5�� × ��<!                                                  [AI.1] 

H"¸< +#H!O# ¹ H!¸!< + H"Oµ############�U! = �5�� × ��<"                                                 [AI.2] 

H!¸!< +#H!O# ¹ H¸"< + H"Oµ############�U" = �5�� × ��<�                                                 [AI.3] 

H¸"< +#H!O# ¹ ¸A< + H"Oµ#################�UA =  5 � × ��<11                                                [AI.4] 

 

Por tanto en solución, el EDTA puede existir en la forma de cinco especies: H4Y, 

H3Y-, H2Y2-, HY3- y Y4-, la proporción de cada especie es función del pH. 

 

La proporción de las especies de EDTA en la disolución se pudo visualizar al 

graficar la concentración de equilibrio relativa (α) de las especies en función del pH 

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

 

 

Figura37AI.2. Composición de las disoluciones de EDTA en función del pH  

 

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

obtienen a través de las Ecuaciones AI.5 a AI.9. 
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º2 = [,4�´]¶
[,4�´]¶µ[,4�´]4»¼fµ[,4�´]u»¼f»¼uµ[,4�´]»¼f»¼u»¼4µ»¼f»¼u»¼4»¼¶# =

[,¶½]
J?                  [AI.5] 

º1 = »Uf×[,4�´]4
[,4�´]¶µ[,4�´]4»¼fµ[,4�´]u»¼f»¼uµ[,4�´]»¼f»¼u»¼4µ»¼f»¼u»¼4»¼¶# =

[,4½�]
J?                [AI.6] 

º! = »¼f×»Uu×[,4�´]u
[,4�´]¶µ[,4�´]4»¼fµ[,4�´]u»¼f»¼uµ[,4�´]»¼f»¼u»¼4µ»¼f»¼u»¼4»¼¶ =

[,u½u�]
J?              [AI.7] 

º" = »Uf×»¼u×»¼4×[,4�´]
[,4�´]¶µ[,4�´]4»¼fµ[,4�´]u»¼f»¼uµ[,4�´]»¼f»¼u»¼4µ»¼f»¼u»¼4»¼¶# =

[,½4�]
J?                [AI.8] 

ºA = »¼f×»Uu×»¼4×»U¶
[,4�´]¶µ[,4�´]4»¼fµ[,4�´]u»¼f»¼uµ[,4�´]»¼f»¼u»¼4µ»¼f»¼u»¼4»¼¶# =

[½¶�]
J?                 [AI.9] 

 

Donde: 

 

αi: concentraciones de equilibrio relativo (i = 0,1,2,3,4) (adimensional) 

[H3O+]:  concentración molar del ion hidronio (M) 

kaj: constantes de acidez (j = 1,2,3,4) 

CT: concentración analítica del EDTA (M) 

 

Cálculo del número de moles de las especies de EDTA a pH 2,80 y 6,41: 

 

Para determinar el número de moles de las especies de EDTA en disolución, se 

realizó el cálculo previo del valor de las concentraciones de equilibrio relativas (αo, 

α1, α2, α3 y α4) a valor de pH de 2,80 y 6,41 a través de las Ecuaciones AI.5 a la 

AI.9.  

 

A partir de la Ecuación AI.6 se presenta el ejemplo de cálculo de α1 a valor de pH 

2,80.  

 

º1 = �U1 × [H"Oµ]"
[H"Oµ]A + [H"Oµ]"�U1 + [H"Oµ]!�U1�U! + [H"Oµ]�U1�U!�U" + �U1�U!�U"�UA# 

 

Para resolver la Ecuación AI.6 se conoce que a valor de pH 2,80 la concentración 

del ión hidronio  [H3O+] es: 



140  

 

[H"Oµ]" = � × ��`�5��#¾ 

 

Además se determinó 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:  

 

�U1 = �5�� × ��<!                                              
�U! = �5�� × ��<"                                             
�U" = �5�� × ��<�                                             
�UA =  5 � × ��<11                                         
 

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

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

 

G = �U1�U! = �5�� × ��<7 
¿ = �U1�U!�U" = �5 � × ��<11 
g = �U1�U!�U"�UA = �53� × ��<!! 
D = [H"Oµ]A + [H"Oµ]"�U1 + [H"Oµ]!�U1�U! + [H"Oµ]�U1�U!�U" + �U1�U!�U"�UA 

 

Cálculo de la variable D 

 

D = (� × ��`�5��#)A + (� × ��`�5��#)" × �5�� × ��`� + (� × ��`�5��)! × �5�� × ��`  + �
× ��`�5�� × �5 � × ��`�� + �53� × ��`�� = �5�� × ��`�� 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AI.6, se determinó α1  

  

º1 = �5�� × ��<! × [� × ��<!562]3
�5�� × ��<12# = �5�� 

 

Posterior al cálculo de α1 se determinó el número de moles de la especie H3Y- a 

partir de la segunda equivalencia de la Ecuación AI.6.  

 

º1 = [H"¸<]
gq  
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Esta ecuación en función al volumen de la mezcla (Vmezcla), se define como: la 

relación entre el número de moles de la especie H3Y- (n H3Y-) y el número de moles 

de EDTA (nEDTA). 

 

º1 = [H"¸<]
gq =#

#n,4½� ##¡wNÀT'Un./q>¡wNÀT'U
= #n,4½�
n./q>  

 

Por lo tanto, 

 

º1 = #cÁ4Â�
cÃÄ?@                         [AI.10] 

 

Donde: 

 

n H3Y-  : número de moles de H3Y- (mol) 

n EDTA: número de moles de EDTA (mol) 

 

Al reordenar la Ecuación AI.10, el número de moles de H3Y- es: 

 

n,4½� = º1 × n./q> 

n,4½� = �5�� × ��5��#mo� 
n,4½� = ��5��#mo� 

 

De manera similar se determinó el valor de las concentraciones equivalentes 

relativas αo, α2, α3, α4 y los números 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 

 

n,¶½ #= �5�� × ��5��#mo� = #35�3#mo� 
n,4½� = �5�� × ��5��#mo� = ��5��#mo� 
n,u½u� = �5 � × #��5��#mo� = 3�5� #mo� 
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n,½4� = � × #��5��#mo� = �#mo� 
n½¶� = � × #��5��#mo� = �#mo� 

 

Si el valor de pH es 6,41 

 

n,¶½ #= � × ��5��#mo� = #�#mo� 
n,4½� = � × ��5��#mo� = �#mo� 

n,u½u� = �53� × ��5��#mo� = #��5��#mo� 
n,½4� = �5�� × ��5��#mo� = 3�5��#mo� 

n½¶� = � × #��5��#mo� = �#mo� 
 

Una vez que se determinó el número de moles de las especies de EDTA a los 

valores de pH de 2,80 y 6,41, se calculó el número de moles de NaOH. El cálculo 

del número de moles de NaOH se realizó a través de las reacciones químicas entre 

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

 

HA¸ + 3#OH< & H¸"< + 3#H!O                                         [AI.11] 

H"¸< + �#OH< & H¸"< + �#H!O                                  [AI.12] 

H!¸< +#OH< & H¸"< + H!O                                    [AI.13] 

 

A partir de los mencionados cálculos se determinó cuando el pH de la disolución 

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 HY3- al valor de pH 6,41, mientras que la especie H2Y2- 

presente a valor de pH 2,80 se transforma parcialmente a HY3- cuando el pH de la 

disolución alcanza el valor de 6,41. De acuerdo a lo enunciado el número de moles 

de NaOH es: 

 

nÅU�,#:Æ#ÃÄ?@ = Ç35�3#mo�#HA¸ × 3#mo�#OH<
�#mo�#HA¸ + ��5��#mo�#H"¸< × �#mo�#OH<

�#mo�#H"¸<
+ (3�5�  ` ��5��)#mo�#H!¸!< × �#mo�#OH<

�#mo�#H!¸!<È #×
�#mo�#ÉaOH
�#mo�#OH<  

nÅU�,#:Æ#ÃÄ?@ = ��5�3#mo� 
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b) Reacción entre las especies del FeSO4 y el NaOH: 

 

En disolución acuosa, el FeSO4 se disocia en el catión ferroso (Fe2+) y el anión 

sulfato (SO4
2-). El anión SO4

2-, a su vez, podría abstraer un protón y producir el 

anión bisulfato (HSO4
-), esto en soluciones muy ácidas. Por tanto, a partir del valor 

de pH, se puede tener en solución tanto los aniones HSO4
- como los aniones               

SO4
2-. La proporción de los aniones en la disolución se pudo visualizar al graficar 

la concentración de equilibrio relativa (αo) en función del pH de la disolución (Skoog 

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

 

 

Figura38AI.3. Composición de las disoluciones de H2SO4 en función del pH 

 

Con base al gráfico de la Figura AI.3 se identificaron las especies presentes a 

valores de pH de 2,80 y 6,41 producto de la disolución del FeSO4. De acuerdo a 

esta figura, a un valor de pH de 2,80 coexisten en solución el anión sulfato (SO4
2-) 

y el anión bisulfato (HSO4
–), este último, capaz de reaccionar con una base fuerte. 

Además, el gráfico de la Figura AI.3 muestra que a un valor de pH de 6,41 la única 

especie presente en disolución es el anión sulfato. 

 

La concentración de equilibrio relativa para el anión HSO4
– (αo) a valor de pH  2,80 

se determinó mediante la Ecuación AI.14. 
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º\ = [,4�´]
[,4�´]µ»¼# =# [,-�¶�]J?                                                                                   [AI.14] 

 

Donde: 

 

αo: concentración de equilibrio relativa (adimensional) 

[H"Oµ]: concentración de radical hidronio (M) 

ka : constante de acidez 

CT: concentración analítica del FeSO4 (M)  

 

Para determinar la concentración de equilibrio relativa (αo) la constante de acidez 

(ka1) del HSO4
- es 1,02x10-2 (Skoog et al., 2015, p. A-11) 

 

Si el valor de pH es 2,80 

 

º\ = � × ��<!562
� × ��<!562 + �5�� × ��<!# 

º\ = �5�3 

 

Por lo tanto el número de moles del anión HSO4
- es: 

 

n,-�¶� #= º\ × n³N-�¶ # 
n,-�¶� = �5�3# × ��5��#mo� 

n,-�¶� = �5��#mo� 
 

Una vez determinadas las moles del anión HSO4
- a valor de pH de 2,80, se planteó 

la reacción química entre HSO4
- y el NaOH para el cálculo del número de moles de 

NaOH. 

 

La reacción química entre HSO4
- y el NaOH se representa a través de  la Ecuación 

AI.15. 

 

HSOA< +#OH< & SOA!< + H!O                                  [AI.15] 
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nÅU�,#:Æ#ÁÊË¶� = �5��#mo�#HSOA< × �#mo�#OH<
�#mo�#HSOA< ×

�#mo�#ÉaOH
�#mo�#OH<  

nÅU�,#:Æ#ÁÊË¶� = �5��#mo� 
 

c) Masa total de NaOH para acondicionamiento del complejo   

 

A partir del número de  moles de NaOH que reacciona con las especies de EDTA 

y con el HSO4
-, se determinó la masa de la solución de NaOH 1 M para el 

acondicionamiento del complejo. 

 

nÅU�,#q = nÅU�,#:Æ#ÃÄ?@ + nÅU�,#:Æ#ÁÊË¶�  

nÅU�,#q = (��5�3 + �5��)#mo� 
nÅU�,#q = ��5��#mo� 

 

La concentración de la solución de NaOH es 1 M y la densidad  del NaOH 18 °C 

es 1,0433 g/cm3 (Perry, 2001, p. 2-112). 

 

m-\'#ÅU�, = ��5��#mo� ×# �#L
�#mo� ×

�#���#Ìm"
�#L × �5��33#�

�#Ìm" × �#��
�#���#� 

m-\'#ÅU�, = ��53�#�� 
 

Por lo tanto la masa de complejo que debe alimentarse por lote a la etapa de 

reacción, es la suma de la masa de las soluciones saturadas de EDTA y FeSO4 y 

la masa de la solución de NaOH que se adiciona para el acondicionamiento del 

complejo. 

mJ\wM'NÍ\ = m-\'#./q> +m-\'#³N-�¶ +m-\'#ÅU�, 

mJ\wM'NÍ\ = (���53� + ��5�� + ��53�)#�� 
¢Î¤¢Ï¥²Ð¤ = ­¬·5 ¬Ñ# ¯°#¥¤±² 

 

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

reactores ubicados en la etapa de reacción. 
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AI.1.2. BALANCE DE MASA EN LA ETAPA DE REACCIÓN 

 

La Figura AI.4 representa el esquema del balance de masa de la etapa de reacción, 

para el balance de masa. 

 

 

 
Figura AI.4. Esquema del balance de masa de la etapa de reacción 

 

Efluente, m Efluente: 

 

La masa de efluente que ingresa a la etapa de reacción por cada lote es de            

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

Subsección AI.1).  

 

m.R'KNcÒN = �5��#m" × ���533 ��m" 

m.R'KNcÒN = �#���5� # ��#�ote 
 

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

A cada reactor ingresa un volumen de 4,86 m3 de efluente. 

 

Peróxido de hidrógeno (H2O2), m Sol H2O2: 

 

La masa de H2O2 al 50 % p/p que se debe adicionar para el tratamiento de                    

9,72 m3 de efluente, se determinó a partir del número de moles de H2O2 

previamente calculado en la Subsección AI.1.1. La masa molecular del peróxido 

es 34 g/mol. 

 

m Complejo  

m Efluente  

Reacción 

m Sol H2O2  

m Efluente tratado    
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m-\'#,u�u = �#���5��mo�#H!O! × 3�#�#H!O!#
�#mo�#H!O! ×

���#�#Óo�#H!O!
 �#�#H!O! × �#��

�#���#� 

¢£¤¥#ÔªÕª = ®ª5 ªª# ¯°#¥¤±² 

 

La masa de H2O2 por lote de efluente se divide en cantidades iguales para la 

alimentación a los dos reactores ubicados en la etapa de reacción. 

 

Efluente que se descarga de la etapa de reacción, Efluente tratado: 

 

m.R'KNcÒN#ÒQUÒU�\# = mJ\wM'NÍ\ +m.R'KNcÒN +m,u�u 
m.R'KNcÒN#ÒQUÒU�\# = (3��5 �  + �#���5�  + ��5��)��# 

¢¦Ö¥Ø²Ù±²#±ÚÛ±ÛÜ¤# = Ý·#Ý«¬5 ·ª# ¯°¥¤±² 

 

Para los cálculos posteriores, se consideró que el efluente posterior a la etapa de 

reacción alcanza un valor de pH de 6,79. Este valor se determinó mediante la 

medición 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 reacción.   

 

 

AI.1.3. BALANCE DE MASA EN LA ETAPA DE COAGULACIÓN 

La Figura AI.5 presenta el esquema del balance de masa de la etapa de 

coagulación.  

 

 

Figura AI.5. Esquema del balance de masa de la etapa de coagulación 
 

m Efluente tratado (pH 6,79) Coagulación 

(pH=12,00)

m Sol NaOH    

m Efluente pH (12,00) 
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En la etapa de coagulación se adiciona una solución 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 reacción producto 

de la oxidación del ion Fe2+. 

 

Solución de  NaOH 1 M, mSol NaOH:  

 

La masa de la solución de NaOH  que se adiciona a la etapa de coagulación 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 ión férrico (Fe3+) para formar Fe(OH)3 (Coso, 2004, p. 361), 

compuesto sólido que posteriormente se separa en el proceso de sedimentación. 

Por tanto, se calcularon dos contribuciones de NaOH. 

 

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

a 12,00  

 

A partir de la construcción de las curvas  de concentración de equilibrio relativa (α) 

presente en la Figura AI.2, se identificó 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, además se identificó 

que a valores de pH mayores a 6,79 las especies que se encuentran en disolución 

son: H2Y2-, HY3- y Y4-. 

 

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

se realizó un cálculo similar al descrito en la Subsección AI.1.1. 

 

Si el valor de pH es 6,79 

 

Las concentraciones de equilibrio relativas para las especies H2Y2-, HY3-  y Y4-  (α2, 

α3 y α4) son:  
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º! = �5�� 

º" = �5�� 

ºA = � 

 

Por lo tanto el número de moles de las especies H2Y2-, HY3-  y Y4- son: 

 

n,uÞu� = �5��# × ��5��#mo� = ��5��#mo� 
n,Þ4� = �5��# × ��5��mo� = ��5��#mo� 

nÞ¶� = �#mo� 
 

Si el valor de pH es 12,00 

 

Las concentraciones de equilibrio relativas para las especies H2Y2-, HY3-  y Y4-  (α2, 

α3 y α4) son:  

 

º! = � 

º" = �5�� 

ºA = �5�� 

 

Por lo tanto el número de moles de las especies H2Y2-, HY3-  y Y4- son: 

   

n,uÞu� = �#mo� 
n,Þ4� = �5��# × ��5��#mo� = �5��#mo� 
nÞ¶� = �5��# × ��5��#mo� =  �5� #mo� 

 

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 químicas entre las 

especies del EDTA y el NaOH. Esto permitió el cálculo del número 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  AI.16 y AI.17. 
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H!ß!< + �#OH< & ¸A< + �#H!O                                             [AI.16] 

H¸"< + OH< & ¸A< +#H!O                                              [AI.17] 

 

nÅU�, = Ç��5��#mo�#H!ß!< × �#mo�#OH<
�#mo�#H!ß!< + (��5�� ` �5��) × �#mo�#OH<

�#mo�#Hß"<È

× �#mo�#ÉaOH
�#mo�#OH< = ��5��#mo� 

 
A partir del cálculo del número de moles de NaOH se determinó la masa de la 

solución de NaOH 1 M que se debe adicionar para llevar el pH del efluente a 12,00. 

La densidad de la solución de NaOH a 18 °C es 1 043,3 kg/m3 (Perry, 2001,                      

p. 2-112). 

 

m#-\'#ÅU�, = ��5��##mo�#ÉaOH × �#L
�#mo�#ÉaOH × �#m"

�#���#L × �#��353 ��m" 

m#-\'#ÅU�, = �35��#�� 
 

b) Masa de la solución de NaOH, que reacciona con el ion férrico (Fe3+): 

 

Para determinar la cantidad de NaOH que reacciona con el Fe3+, se consideró que 

la totalidad del ión ferroso (Fe2+) que se adiciona como parte del complejo se 

transforma a ión férrico (Fe3+) por lo tanto: 

 

n³N4´ = n³Nu´ = ��5��#mo� 
 

La ecuación química de formación de hidróxido férrico (Fe(OH)3) se presenta en la 

Ecuación AI.18. 

 

Fe"µ + 3OH< & Fe(OH)"######                                       [AI.18] 

 

nÅU�, = ��5��##mo�#Fe"µ × 3#mo�##OH<
�mo�#Fe"µ# ×

�#mo�#ÉaOH
�#mo�#OH<  

nÅU�, = ���53�#mo� 
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A partir del número de moles de NaOH se determinó la masa de la solución de 

NaOH 1 M que debe adicionarse para precipitar el Fe 3+. La densidad de la solución 

de NaOH  a 18 oC  es de 1 043,30 kg/m3 (Perry, 2001, p. 2-112). 

 

m#-\'#ÅU�, = ���53�###mo�#ÉaOH × �#L
�#mo�#ÉaOH × �#��353 ��m" ×

�#m"
�#���#L 

m#-\'#ÅU�, = ���5�3#�� 
 

Una vez que se determinó la masa de la solución de NaOH para llevar el pH de 

6,79 a 12,00, y la masa de la solución de NaOH para precipitar el Fe3+, se calculó 

la masa total de la solución de NaOH que debe alimentarse en la etapa de 

coagulación. 

 

m-\'##ÅU�, = (�35�� + ���5�3) ��
�ote = ��35�3# ��#�ote 

 

Para el tratamiento del efluente la masa de la solución de NaOH 1 M (263,03 kg) 

se adiciona a los dos reactores ubicados en la etapa de reacción (131,51 kg de la 

solución, NaOH 1 M por reactor). 

 

Efluente que se descarga de la etapa de coagulación, m Efluente pH 12: 

 

La masa de efluente que se descarga a la etapa de coagulación (m Efluente pH 12) se 

determinó mediante la suma de la masa del efluente tratado y la masa de la solución 

de NaOH. 

 

m.R'KNcÒN#M,#1! = m.R'KNcÒN#ÒQUÒU�\ +m-\'##ÅU�, 

m.R'KNcÒN#M,#1! = (��#���5�� + ��35�3)#�� 

¢¦Ö¥Ø²Ù±²#ÏÔ#Ýª = Ý·#«Ý·5 ·Ñ ¯°
¥¤±² 

 

La masa del efluente a pH 12,00 se descarga de los dos reactores ubicados para 

la etapa de reacción y coagulación (5 205,02 kg de efluente por reactor) a la etapa 

de sedimentación. 
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AI.1.4. BALANCE DE MASA EN LA ETAPA DE SEDIMENTACIÓN 

 

La Figura AI.6 representa el esquema del balance de masa de la etapa de 

sedimentación. 

 

 

Figura AI.6. Esquema del balance de masa de la etapa de sedimentación 

 

Lodo sedimentado, m Lodo: 

 

Para determinar la masa de los lodos de sedimentación, se consideró que el lodo 

está constituido únicamente por hidróxido férrico (Fe(OH)3) y un porcentaje de 

humedad del 95 % (en base húmeda). Este porcentaje está dentro rango del 

porcentaje de humedad para lodos químicos, entre 75 a 99 % (Perry, 1999, p. 25-

109).  

 

La masa de hidróxido férrico (Fe(OH)3) se determinó estequiometricamente,  

mediante la Ecuación AI.18 presente en la Subsección AI.1.3. Para este cálculo se 

consideró que todo el ion Fe2+ que se adiciona como parte del complejo evoluciona 

a Fe3+ posterior a la reacción Fenton modificado. 

 

Fe"µ + 3OH< & Fe(OH)"### ## 
n³N4´ = n³Nu´ = ��5�� mo� 

m³N(�,)4 = ��5��##mo�#Fe"µ × �#mo�Fe(OH)"#
�mo�#Fe"µ# × ���5��#�#Fe(OH)"

�#mo�#Fe(OH)" × ���
�#���� 

m#³N(�,)4 = �5��##�� 
 

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

(en base húmeda) es: 

m Efluente (pH 12,00)   
Sedimentación 

(pH=12,00) 

m Lodo 
 

m Efluente clarificado  
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Hà = mU%KU
m$NTU +mU%KU

× ��� 

mU%KU =#Hà ×m$NTU
��� ` Hà = �  × �5��#��

��� ` �  = ���5��#�� 
 
Por tanto la masa de lodo es: 

 
m�\�\## = m�\�\#$NT\## +mU%KU 

m�\�\#$NT\## = m#³N(�,)4 
m�\�\## = (�5��# + ���5��)#�� 

¢á¤Ü¤## = Ýªâ5 ª·# ¯°¥¤±² 

 
Efluente clarificado, 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 

sedimentación. 

 
m#.R'KNcÒN#T'UQ0R0TU�\ = m.R'KNcÒN#(M,#1!) `m�\�\ 

m#.R'KNcÒN#T'UQ0R0TU�\ = (��#���5�  ` ���5��)#�� 

¢#¦Ö¥Ø²Ù±²#ã¥ÛÚäÖäãÛÜ¤ = Ý·#ª®·5 ®Ñ ¯°
¥¤±² 

 

 

AI.1.5. BALANCE DE MASA EN LA ETAPA NEUTRALIZACIÓN 

 

La Figura AI.7 representa el esquema del balance de la etapa de neutralización del 

efluente. 

 

 

Figura AI.7. Esquema del balance de masa de la etapa de neutralización 

m Efluente clarificado  

Neutralización 

pH=7,00 

 

m H2SO4  

m Efluente de descargas 
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Solución de H2SO4  al 98 % p/p, m Sol H2SO4: 

 

Para la neutralización del efluente y cumplir con los límites máximos 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 neutralización.  

 

La masa de H2SO4 que debe adicionarse en la etapa de neutralización se 

determinó mediante la reacción química 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 número de moles de las especies presentes a valor de pH de 12,00 y 7,00 se 

determinaron acorde al procedimiento descrito en la Subsección AI.1.1. 

 

Si el valor de pH es 7,00 

 

n,¶½ = �#mo� 
#n#,4½� = �#mo� 

n,u½u� = �5�3 × ��5��#mo� = �5��##mo� 
n,½4� = �5�� × ��5��#mo� =  �5��#mo� 

n½¶� #= �#mo� 
 

Si el valor de pH es 12,00 

n,¶½ = �#mo� 
n#,4½� = �#mo� 
n,u½u� = �#mo� 

n,½4� = �5��# × ��5��#mo� = �5��#mo� 
n½¶� = �5��# × ��5��#mo� =  �5� #mo� 

 

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

ambos valores de pH, se plantearon las reacciones químicas entre las especies 
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del EDTA y el H2SO4 para el cálculo del número de moles de H2SO4. Las 

reacciones químicas entre las especies del EDTA y el H2SO4 se presentan en las 

Ecuaciones AI.19 y AI.20. 

 

¸A< + H!SOA & H!¸!< + SOA!<                                      [AI.19] 

�¸A< + H!SOA & �H¸"< + SOA!<                                              [AI.20] 

 

n,u-�¶ = �5��#mo�#H!¸!< × �#mo�#H!SOA
�#mo�#H!¸!< + ( �5�� ` �5��)mo�#H¸"< × �#mo�#H!SOA

�#mo�#H¸"<  

n,u-�¶ = 335 �#mo�#H!SOA 
 

A partir del número de moles de H2SO4 se determinó la masa de la solución 

concentrada de ácido sulfúrico al 98 % p/p (18,4 M). La densidad del H2SO4 es 

1,836 g /cm3 (Perry, 2001, p. 2-115). 

 

#m#-\'#,u-�¶ = 335 �#mo�#H!SOA × �#L
��5�#mo� × �5�3� �

Ìm" ×
�#���#Ìm"

�#L × �#��
�#���#� 

¢#£¤¥#Ôª£Õ« = ­5 ­Ñ# ¯°¥¤±² 

 

Efluente de descarga m Efluente de descarga: 

 

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

clarificado y a la masa de ácido sulfúrico. 

 

m#.R'KNcÒN#�N#�N$TUQ%U = m#.R'KNcÒN#T'UQ0R0TU�\ +m-\'#,u-�¶ 
m#.R'KNcÒN#�N#�N$TUQ%U = (��#���5�  + 353 )#�� 

¢#¦Ö¥Ø²Ù±²#Ü²#Ü²åãÛÚ°Û = Ý·#ª®«5 ª·# ¯°¥¤±² 

 

Adicionalmente se determinó la concentración de sulfatos (SO4
2-) en el efluente de 

descarga. 
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Concentración de sulfatos (SO4
2-) en el efluente de descarga  

 

La concentración de SO4
2- en el efluente de descarga es la suma de los aportes de 

este ion por parte del sulfato ferroso (FeSO4) y del ácido sulfúrico (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 límite máximo 

permisible de SO4
2- es 1 000 mg/L (Ministerio del Ambiente, 2015a, p. 22). 

 

a) Sulfato a partir de la adición  de FeSO4.7H2O 

 

m#-�¶##�u = ��5��#��#FeSOA æ �H!O × �#���#�
�#�� × �#mo�

���5��#�##Fe$SOAç �H!O ×
�#mo�#SOA##<!#

�mo�
× ��#�#SOA##<!

�#mo� # 
m#-�¶##�u =  #���5��#� 

 

b) Sulfato a partir de la adición de H2SO4 

 

m#-�¶##�u = 335 �#mo�#H!SOA #× �#mo�#SOA##<!
�#mo�#H!SOA ×

��#�#SOA##<!
�#mo�#SOA##<! = 3#���5��#� 

 

La concentración de sulfatos en el efluente se determinó mediante la Ecuación 

AI.21. 

 

[SOA##<!] = w#-�¶##�u
X                                 [AI.21] 

 

Donde: 

 

[SO4
-2]: concentración de sulfatos (mg/L) 

m SO4
-2 : masa de sulfatos (mg) 

V: volumen del efluente de descarga (L) 

 

Se consideró la densidad del efluente de descarga de 997,33 kg/m3. 
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[SOA##<!] = ( #���5�� + 3#���5��#)#�
��#���5��##�� × �#m"

���533#�� × �#���#L
�#m"

× �#���#m�
�#�  

[SOA##<!] = �� 5� # #m�L  

 

 

AI.2. SISTEMA DE RECUPERACIÓN DE BIOGÁS 

 

AI.2.1 PRODUCCIÓN DIARIA DE BIOGÁS 

 

La producción diaria de biogás se estimó a partir de la relación teórica de 

producción de metano por kilogramo de DQO removida, 0,38 m3 CH4/kg DOQ 

removida. Esta relación se aplica bajo condiciones normales de presión y 

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

 

La remoción promedio de la DQO en el proceso de digestión anaerobia es                    

900,55 mg DOQ/L y con base al flujo (caudal) del efluente a través del reactor 

biológico anaerobio (0,90 L/s), proporcionado por la EPMAPS en sus informes de 

caracterización, se determinó la carga de DQO removida por hora: 

La carga de DQO removida es: 

 

DèO# = ���5  m�L × �5�� LÓ ×
�#�

�#���#m� ×
�#��

�#���#� ×
3#���#Ó
�#h = �5��# ��#DèOh  

 

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

es: 

 

¡J,¶ = �53� m"
��#DèO × �5��## ��#DèOh  

¡J,¶ = �5��m
"
h  

 

En la Tabla AI.3 se presenta la composición teórica del biogás para el cálculo de la 

producción diaria de biogás a partir del proceso de digestión anaerobia.  
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Tabla 40AI.3. Composición del biogás 
 

Compuesto Composición % v/v 

CH4 60,00 

CO2 38,14 

Vapor de agua 1,80 

H2S 0,06 

Total 100,00 

                                     (Mogemex, 2017, p. 1) 

 

Por lo tanto la producción diaria de biogás es: 

 

¡é0\%ê$ = �5��m
"
h × ���

�� × ��#h
�#ëía = ��5��m

"
ëía 

 

Este volumen, se estimó a condiciones normales de presión y temperatura (0 °C y 

1 atm), sin embargo en función a las condiciones ambientales en el sector de Ubillús 

(18 °C y 0,72 atm), el volumen de biogás se corrigió a partir de la multiplicación del 

valor calculado por la relación entre la presión de referencia (1 atm) y la presión de 

operación (presión ambiental en el sector de Ubillús). 

 

¡é0\%ê$ = #��5��m
"

ëía ×
�#atm

�5��#atm = ��5��#m
"

ëía 
 

A partir del volumen diario de producción de biogás se determinó la tasa de 

producción por hora. 

 

¡#é0\%ê$# = ��5��#m"
ëía × �#ëía

��#h = �5 �#m
"
h  

 

La densidad del biogás para el posterior cálculo de la masa, se determinó mediante 

la Ecuación AI.22 a las condiciones ambientales del sector de Ubillús (0,72 atm  y 

18 °C). 
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P × ¡ = ì × n × î × V                                                                                       [AI.22] 

 

Donde: 

 

P: presión (atm) 

V: volumen (L) 

Z: factor de compresibilidad 

n: número de moles (mol) 

R: constante universal de los gases (0,081 atm L/mol K) 

T: temperatura (K) 

 

Al reordenar la Ecuación AI.22 la expresión para el cálculo de la densidad es la 

Ecuación AI.23. 

 

s = 8×8ï
{×:×q                         [AI.23] 

 

Donde: 

 
ρ: densidad (g/L) 

P: presión (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 biogás para el cálculo de la densidad es 26,73 g/mol, este 

valor se determinó mediante la Ecuación AI.24. 

 

P|#wNÀT'U = ð P|#0 × ñ0c0ò1                                                                                      [AI.24] 

 

Donde: 

 
PMmezcla: masa molecular de la mezcla (g/mol) 



160  

 

PMi:  masa molecular del compuesto (i=1, 2, 3, n) 

yi: fracción molar (i=1, 2, 3, n) 

 

Para el cálculo de la densidad se consideró el comportamiento ideal del biogás 

(Z=1). Según Moran y Shapiro (2004), el factor de compresibilidad (Z) tiende a 1 

cuando la presión tiende a cero a temperatura constante (p. 114). En la Figura AI.8 

se muestra la tendencia del valor de Z a la unidad, bajo las condiciones antes 

descritas. 

 

 

 
Figura39AVI.8. Variación del factor de compresibilidad con la presión a temperatura 

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

 

La Ecuación AI.23 se reemplazó en la Ecuación AI.25 para determinar la masa de 

biogás. 

 

m = s × ¡               [AI.25] 

 

Donde: 

 

m: masa (kg) 

ρ: densidad (kg/m3) 

V: volumen (m3) 
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Por lo tanto la Ecuación AI.23 para el cálculo de la masa de biogás se define como 

la Ecuación AI.26: 

 

m = 8×8ï
{×:×q × ¡                                                                                                    [AI.26] 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AI.26, la masa se biogás 

es: 

 

m =
�5��#atm × ��5�3 �

mo� × �#���#���#�
� × �5���# atm#Lmo�#p × �#m"

�#���#L × ���#p
× ��5��m

"
ëía 

m = ��5�3 ��ëía 
 

A partir de la producción diaria de biogás, se realizó el cálculo de la composición 

másica del biogás (CH4, CO2, vapor de agua y H2S) en función a la composición 

teórica del biogás presente en la Tabla AI.3. 

 

Composición  molar y másica del biogás 

 

Base de cálculo, 1 día.  

 

Producción diaria de biogás de 61,67 m3/día. 

 

Cálculo del número de moles y masa de CH4: 

 

¡J,¶ = ��5��#m" × ��#
��� = 3�5��#m" 

 

El cálculo del número de moles de CH4 se realizó mediante la Ecuación AI.22. 

 

nJ,¶ = P × ¡
ì × î × V 
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nJ,¶ =
�5��#atm × 3�5��#m" × �#���#L

�#m"
� × �5���# #L × atmmo� × #p × ���#p

= �#���5��#mo� 

 

La masa molecular del CH4 es 16 g/mol. 

 

mJ,¶ = �#���5��#mo�#gHA × ��#�#gHA
�#mo�#gHA

× �#��
�#���#� 

mJ,¶ = ��5��#�� 
 

En la Tabla AI.4 se presenta la composición másica y molar del biogás a 18 °C y 

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

 

Tabla41AI.4.  Composición del biogás a condiciones de 18 °C y 0,72 atm 
 

Composición 
Moles 

(mol/día) 

PM 

(g/mol) 

Masa 

(kg/día) 
% p/p % v/v 

CH4 1 116,42 16,00 17,86 35,91 60,00 

CO2 709,67 44,00 31,23 62,80 38,14 

Vapor de agua 33,49 18,00 0,60 1,20 1,80 

H2S 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 AI.4 se determinó la 

concentración de ácido sulfhídrico (H2S) y la humedad absoluta del biogás antes 

del ingreso a la etapa de purificación y condensación. 

 

La concentración de H2S en el biogás se calculó mediante la Ecuación AI.27. 

 

g,u- = w##,u-#
X#é0\%ê$#                                                                                                   [AI.27] 

 

Donde: 
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CH2S: concentración de H2S (ppm) 

mH2S: masa de H2S (mg) 

Vbiogás: volumen de biogás (m3) 

 

De acuerdo al cálculo previo se conoce la producción diaria de biogás de                    

61,67 m3/día. Por lo tanto la concentración de H2S es:                 

  

g,u- =
�5��#�� × �#���#��#�� × �#���#m��#�

��5��##m"  

g,u- = ���5��#óóm 

 

La humedad absoluta del biogás se determinó mediante la Ecuación AI.28. 

 

¸ = 8|!�
8|!% × 8�

8<8�                                                                      [AI.28] 

 

Donde: 

 

Y: humedad absoluta (kg de H2O/kg de biogás) 

PM v: masa molecular del vapor (g/mol) 

PM g: masa molecular del gas (g/mol) 

Pv:  presión parcial de vapor (bar) 

P:  presión de operación (bar) 

 

La presión parcial del vapor se determinó mediante la Ecuación AI.29. 

 

P� = P × ñ0                                                                                                        [AI.29] 

 

Donde: 

 

P: presión de operación (bar) 

Pv: presión parcial de vapor (bar) 

yi: fracción molar          
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Para determinar la Pv se conoce la presión de operación de 0,72 atm y la fracción 

molar del 1,80 % con base a los datos presentes en la Tabla AI.4. 

 

P� = �5��#atm × �5��
���  

P� = �5��3#atm 

 

 Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AI.28 la humedad 

absoluta del biogás es: 

 

¸ = ��
��5�3 ×

�5��3#atm
�5��#atm ` �5��3#atm 

¸ = �5��� ��#ëe#H!O
��#ëe#ôõo�êÓ#ÓeÌo 

 

 

AI.2.2. BALANCE DE MASA EN LA ETAPA DE PURIFICACIÓN 

 

Para determinar la cantidad de ácido sulfhídrico (H2S) que se remueve en la etapa 

de purificación mediante el método de adsorción seca sobre el óxido de hierro 

(Fe2O3), se consideró la remoción del 85 % del H2S presente y la relación entre el 

adsorbente (Fe2O3) y el adsorbato (H2S) de 0,56 kg H2S/kg Fe2O3 (Abatzoglou y 

Boivin, 2009, p. 46).  

 

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

purificación. Este valor es: 

 

m#,u- = �5��# #��#H!S
ëía  

 

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

 

m#,u-#QNw\�0�\ = m#,u- × �5� # 
m#,u-#QNw\�0�\ = �5��# #��#ëía × �5�  = �5�3�# #��#ëía# 
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Por lo tanto se estima que la masa de H2S en la corriente de biogás posterior al 

proceso de purificación es: 

 

m#,u-# = (�5�� ` �5�3�)##��#ëía 

m#,u-# = �5���# ��#ëía 
 

En la Tabla AI.5 se presenta la composición másica y molar del biogás posterior a 

la etapa de purificación. 

 

Tabla42AI.5. Composición de biogás posterior a la etapa de purificación a condiciones de 
18 °C y 0,72 atm 

 

Composición 
Moles 

(mol/día) 
PM (g/mol) 

Masa 

(kg/día) 
% p/p % v/v 

CH4 1 116,42 16,00 17,86 35,94 60,03 

CO2 709,67 44,00 31,23 62,83 38,16 

Vapor de agua 33,49 18,00 0,60 1,20 1,80 

H2S 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 AI.5 se determinó la 

concentración de ácido sulfhídrico (H2S). Para determinar este valor se realizó el 

cálculo previo del volumen de biogás a 18 °C y 0,72 atm (condiciones ambientales 

del sector de Ubillús) mediante la Ecuación AI.22. 

 

¡#é0\%ê$# =
� × �#� �5��#mo�#ôõo�êÓ × �5��� L#atmmo�#p × ���#p

�5��#atm  

¡#é0\%ê$# = ��#�3 5 �#L = ��5�3#m"# 
 

Al sustituir los valores correspondientes en la Ecuación AI.27 la concentración de 

H2S es: 
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g,u- =
�5���##�� × �#���#��#�� × �#���#m��#�

��5�3##m"  

g,u- = ��53�#óóm 

 

Según FAO (2011), concentraciones de H2S menores a 100 ppm en el biogás 

permiten evitar daños por corrosión en los equipos de cogeneración de energía                 

(p. 56). 

 

 

AI.2.3. BALANCE DE MASA EN LA ETAPA DE CONDENSACIÓN 

 

Para evitar la formación del condensado en las etapas de almacenamiento y 

generación de energía, se condensa el vapor de agua que compone parte del 

biogás mediante un enfriamiento a presión constante, hasta alcanzar una humedad 

relativa (Yr) por debajo al 60 % (Nogués et al., 2010, p. 291).  

 

Cálculo de la masa de condensado 

 

La masa de condensado se determinó bajo la suposición que el 40 % del vapor de 

agua condensa para alcanzar una Yr  inferior al 60 % al enfriar el biogás.  

 

La masa de condensado se determinó mediante el cálculo de la humedad molar 

(Ym) del biogás a partir de Ecuación AI.30 

 

¸w = 8ö
8<8ö                                                                                                           [AI.30] 

 

Donde: 

 

Ym: humedad molar (mol H2O/mol biogás) 

Pv: presión parcial de vapor (bar) 

P: presión de operación (bar) 
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La presión parcial del vapor (Pv) se determinó mediante la Ecuación AI.28. Para 

este cálculo la presión de operación a la que ingresa el biogás a la etapa de 

condensación es 0,75 bar y la fracción molar es de agua en el biogás es 0,18 %, 

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

 

PX = �5� #ôar# × �5��� 

PX = �5���#ôar 
 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AI.30 se determinó la 

humedad molar inicial del biogás (Ym). 

 

¸w = �5���#ôar
(�5� � ` �5���)#atm = �5��� mo�#H!O

mo�#ôõo�êÓ 
 

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

 

¸w÷ = �5��� mo�#H!O
mo�#ôõo�êÓ × (� ` �5��) 

¸w÷ = �5���# mo�#H!O
mo�#ôõo�êÓ 

 

Por lo tanto, el número de moles de agua que condensan por mol de biogás es: 

 

¸w ` ¸w÷ = (�5��� ` �5���#) mo�#H!O
mo�#ôõo�êÓ 

¸w ` ¸w÷ = �5� × ��<" mo�#H!O
mo�#ôõo�êÓ 

 

A partir de esta relación se determinó la masa de condensado. En la Tabla AI.5 se 

presenta el número de moles de biogás posterior a la etapa de purificación de             

1 859,76 mol.  

 

n,u� = �5� × ��<" mo�#H!O
mo�#ôõo�êÓ × �#� �5��#mo�#ôõo�êÓ 
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n,u� = ��5��#mo�##H!O 

 

La masa molecular del agua es 18 g/mol. 

 

m,u� = ��5��#mo�##H!O × ��#�#H!O
�#mo�#H!O# = ���5��#�##H!O 

m,u� = ���5��# #�#H!O
ëía = �5��# #��#H!O

ëía # 
 

Posterior a la condensación del vapor de agua por enfriamiento a presión constante, 

el biogás queda saturado con una humedad molar de 0,011 mol H2O/mol biogás,   

a esta condición la Ecuación AI.30 se define como:  

 

¸w÷ = P�ø
P ` P�ø 

 

Donde la Pv* es la presión de vapor a la temperatura de saturación después del 

enfriamiento. Para determinar la temperatura de saturación, se empleó la ecuación 

de Antoine,  previo al cálculo de Pv*. 

 

P�ø = ¸w÷ × P
� + ¸w÷  

P�ø = #�5��� × �5� #
� + �5���#  

P�ø = �5�� × ��<"#ôar = �5��#�Pa 
 

La ecuación de Antoine se representa mediante la Ecuación AI.31. 

 

�o�(P�ø) = G ` Y
qµJ       [AI.31] 

 

Donde: 

 

Pv*:  presión de vapor a la temperatura de saturación (bar) 

T: temperatura de saturación (°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) 

 

G =  5�� ��#######ù #######¿ = �#���5 3�#######ù #########g = �3�5��� 

 

Al reordenar la Ecuación AI.31 la temperatura de saturación es: 

 

V = ` ¿
�o�(P�ø) ` G ` g 

V = ` �#���5 3�#########
�o�#(�5�� × ��<") `  5�� �� ` �3�5��� 

V = �5��#úg 

 

La masa de biogás posterior a la etapa de condensación es: 

 

mé0\%ê$#$NT\ = mé0\%ê$ `m,u� 

mé0\%ê$#$NT\ = (��5��# ` �5��)#�� 
mé0\%ê$#$NT\ = ��5�3# ��ëía# 

 

En la Tabla AI.6 se reporta la composición del biogás posterior al proceso de 

condensación. 

 

Tabla43AI.6. Composición del biogás, posterior al proceso de condensación 
 

Composición 
Moles 

(mol/día) 
PM (g/mol) 

Masa 

(kg/día) 
% p/p % v/v 

CH4 1 116,42 16,00 17,86 36,13 60,52 

CO2 709,67 44,00 31,23 63,18 38,47 

Vapor de agua 18,33 18,00 0,33 0,66 0,99 

H2S 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 AI.6 se determinó la 

concentración de ácido sulfhídrico (H2S). Para determinar este valor se realizó el 

cálculo previo del volumen de biogás a 18 °C y 0,72 atm (condiciones ambientales 

del sector de Ubillús) mediante la Ecuación AI.22.  

 

¡#é0\%ê$# =
� × �#���5��#mo�#ôõo�êÓ × �5��� L#atmmo�#p × ���#p

�5��#atm  

¡#é0\%ê$# = ��#�335��#L = ��5�3#m"# 
 

Al sustituir los valores correspondientes en la Ecuación AI.27 la concentración de 

H2S es: 

 

g,u- =
�5���##�� × �#���#��#�� × �#���#m��#�

��5�3##m"  

g,u- = ��5� #óóm 

 

Según FAO (2011), concentraciones de H2S menores a 100 ppm en el biogás 

permiten evitar daños por corrosión en los equipos de cogeneración de energía              

(p. 56). 

 

El biogás posterior a la etapa de condensación ingresa a la etapa de 

almacenamiento. En esta etapa el biogás se almacena a la temperatura ambiente 

del sector de Ubillús (18 °C) y a 50 mbarg. 

 

La presión absoluta a la que se almacena el biogás es: 

 

P =  �#môar × �#ôar
�#���#môar + �5��#atm × �5��3#ôar

�#atm  

P1 = �5��#ôar = ��5��#�Pa 
 

A las condiciones de almacenamiento (18 °C y a 50 mbarg) se determinó la 

humedad relativa y la humedad absoluta del biogás. 
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La humedad relativa del biogás se determinó mediante la Ecuación AI.32. 

 

Q̧ = 8ö
8ûø × ���#à                                                                                                [AI.32] 

 

Donde: 

 

Yr: humedad relativa (%) 

Pv: presión parcial de vapor (bar) 

Pv
*: presión de vapor a la temperatura de saturación (bar) 

 

La presión parcial del vapor (Pv) se determinó mediante la Ecuación AI.29, a partir 

de la fracción molar del vapor de agua en el biogás presente en la Tabla AI.6 y la 

presión de operación de 0,78 bar. 

 

P� = �5�� × �5��
��� = �5�� × ��<"#ôar 

 

La presión de vapor a la temperatura de saturación (18 °C) es 0,02064 bar. Al 

sustituir los valores correspondientes en la Ecuación AI.32 la humedad relativa es:  

 

Q̧ = �5�� × ��<"#ôarr
�5�����#ôar × ��� 

Q̧ = 3�5��#à 

 

La Yr  del 37,40 % permite evitar formación de condensado en las tuberías y evitar 

daños por corrosión en equipos y accesorios (Nogués et al., 2010, p. 291). 

 

La humedad absoluta (Y) se determinó mediante la Ecuación AI.28. Para el cálculo 

de Y la masa molecular del biogás es 26,79 g/mol, este valor se determinó mediante 

la Ecuación AI.24, con base a la composición del biogás presente en la Tabla AI.6. 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AI.28 la humedad 

absoluta es: 
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¸ = ��
��5�� ×

�5�� × ��<"#ôar
�5��#ôar ` �5�� × ��<"#ôar 

¸ = �5�� × ��<" ��#ëe#H!O
��#ëe#ôõo�êÓ#ÓeÌo 

 

 

AI.2.4. CONCENTRACIÓN DE DIÓXIDO DE AZUFRE EN LOS GASES DE 

COMBUSTIÓN 

 

El dióxido de azufre (SO2), 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 emisión de SO2 al aire es 1 500 mg/m3 de gas, para 

fuentes fijas de combustión, medido a condiciones normales de presión y 

temperatura (0 °C y 1 atm) (Ministerio del Ambiente, 2003, p. 399).  

 

Cálculo de la masa de los gases de combustión 

 

En la Tabla AI.6 se presenta el número de moles de CH4 y de H2S para el cálculo 

de la masa de los gases de combustión.  

Base de cálculo 1 día.     

 

a) Combustión del metano (CH4) 

 

La reacción de combustión del CH4 se presenta mediante la Ecuaciones AI.33. 

 

gHA#(%) + �O!#(%) & gO!#(%) + �H!O(%)                                                                 [AI.33] 

 

El número de moles de CH4 para el cálculo de los gases de combustión es                      

1 116,42 mol de acuerdo a los datos que se reportan en la Tabla AI.6. 

 

A partir de la combustión del CH4 se genera: 

 

nJ�u = #�#���5��#mo�#gHA × �#mo�#gO!
�#mo�#gHA

= �#���5��##mo� 
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mJ�u = �#���5��##mo�#gO! × ��#�#gO!
�#mo�#gO! ×

�#��
�#���#� = ��5��#�� 

n,u� = #�#���5��#mo�#gHA × �#mo�#H!O
�#mo�#gHA

= �#�3�5��#mo� 

m,u� = �#�3�5��#mo�#H!O × ��#�#H!O
�#mo�#H!O ×

�#��
�#���#� = ��5��#�� 

n�u = #�#���5��#mo�#gHA × �#mo�#O!
�#mo�#gHA

= �#�3�5��#mo� 

m�u = #�#�3�5��mo�#O! × 3�#�#O!
�#mo�#O! ×

�#��
�#���#� = ��5� #�� 

 

b) Combustión del H2S 

 

La reacción de combustión del H2S presenta mediante la Ecuaciones AI.34. 

 

�H!S#(%) + 3O!#(%) & �SO!#(%) + �H!O#(%)                                                             [AI.34]       

 

El número de moles de H2S para el cálculo de los gases de combustión es                      

0,18 mol de acuerdo a los datos que se reportan en la Tabla AI.6. 

A partir de la combustión del H2S se genera: 

 

n-�u = #�5��#mo�#H!S × �#mo�#SO!
�#mo�#H!S = �5��#mo� 

m-�u = �5��#mo�#SO! × ��#�#SO!
�#mo�#SO! ×

�#��
�#���#� = �5��#�� 

n,u� = #�5��#mo�#H!S × �#mo�#H!O
�#mo�#H!S = �5��#mo� 

m,u� = �5��#mo�#H!O × ��#�#H!O
�#mo�#H!O × �#��

�#���#� = 35�� × ��<"#�� 

n�u = �5��#mo�#H!S × 3#mo�#O!
�#mo�#H!S = �5��#mo� 

m�u = #�5��#mo�#O! × 3�#�#O!
�#mo�#O! ×

�#��
�#���#� = �5�� × ��<"#�� 
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A partir del cálculo realizado para determinar el número de moles y la masa de los 

gases generados por la combustión de CH4 y H2S, se determinó la composición del 

gas de combustión que se genera por la quema de biogás. 

 

Masa de CO2 

 

La masa de CO2 en el gas de combustión incluye la cantidad de CO2 que compone 

parte del biogás y la cantidad de CO2 que se genera por la combustión del CH4. En 

la Tabla AI.6 se presenta el número de moles y  la masa de CO2 que compone parte 

del biogás. 

 

mJ�u = mJ�u#ü9_�ê� +mJ�u#ýC#þÁ¶  

mJ�u = (3�5�3 + ��5��)#�� = ��53 #�� 
 

Masa de vapor de agua 

 

La masa de vapor de agua en el gas de combustión incluye la cantidad de vapor de 

agua que compone parte del biogás y la cantidad de vapor de agua que se genera 

por la combustión del CH4 y H2S. De acuerdo a los datos que se reportan en la 

Tabla AI.6 el número de moles y masa del vapor de agua en el biogás es 18,33 mol 

y 0,33 kg. 

 

n,u� = m,u�ü_�ê� +m,u�ýC#þÁ¶ +m,u�ýC#ÁuÊ 

m,u� = (�533 + ��5�� + 35�� × ��<")#��� 
m,u� = ��5 �#�� 

 

Masa de oxígeno 

 

La masa de O2 en el gas de combustión incluye la cantidad de O2 que reacciona 

con el CH4 y el H2S. Se consideró un exceso de oxígeno del 5 % para alcanzar una 

combustión completa (Sánchez, 2007, pp. 423-424). 
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m�u = (��5� # + �5�� × ��<")#�� × �5�  

m�u = � 5�3#�� 
 

Masa de nitrógeno  

 

La masa de N2 en los gases de combustión, corresponde a la cantidad de N2 

asociada a la masa de O2 que se suministra como parte del aire para la combustión 

del CH4 y el H2S. 

 

mÅu = � 5�3#��#O! × �#���#�
�#�� × �#mo�#O!

3�#�#É!
× �5��#mo�#É!
�5��#mo�#O! ×

��#�#É!
�#mo�#É!

× �#��
�#���#� 

mÅu = ���5��#�� 
 

En la Tabla AI.7 se presenta la composición del gas de combustión que se genera 

a partir de la quema de biogás. 

 

Tabla 44 AI.7. Composición de los gases de combustión 
 

Compuestos 
Masa 

(kg/día) 

PM 

(g/mol) 
Moles (mol) v/v % p/p % 

CO2 80,35 44 1 826,14 11,98 18,14 

O2 75,03 32 2 344,69 15,38 16,94 

H2O 40,52 18 2 251,11 14,77 9,15 

SO2 0,01 64 0,16 1,05x10-3 2,26x10-3 

N2 246,97 28 8 820,36 57,87 55,77 

Total 517,92  15 242,45 100,00 100,00 

 

El volumen de los gases de combustión (Vgc) a condiciones normales (0°C y 1 atm) 

se determinó mediante la Ecuación AI.22. Para este cálculo se consideró el 

comportamiento ideal del gas. Según Moran y Shapiro (2004), el factor de 

compresibilidad (Z) tiende a 1 cuando la presión tiende a cero a temperatura 

constante (p. 114). 
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¡#%T =
� × � #���5� #mo�#�Ì × �5��� L#atmmo�#p × ��3#p

�#atm × �#m"
�#���#L 

¡#%T = 3��5��#m" 
 

La concentración de SO2 es: 

 

g-�u =
�5��##��# × �#���#��#�� × ����#m��#�

3��5��#m"  

g-�u = ��53�m�m" 

 

Este valor está dentro del LMP de 1 500 mg de SO2/m3 de gas para la emisión de 

gases al aire desde fuentes fijas de combustión, medido a condiciones normales de 

presión y temperatura,  (Ministerio del Ambiente, 2003, p. 399).   
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ANEXO II 

 

BALANCE DE ENERGÍA 

 

AII.1. BALANCE DE ENERGÍA EN EL SISTEMA 

COMPLEMENTARIO DE TRATAMIENTO DE AGUAS 

RESIDUALES (FENTON MODIFICADO CON EDTA) 

 

Durante el proceso complementario de tratamiento de aguas residuales, se 

consideró posible el incremento de la temperatura del efluente en la etapa de 

reacción y en la etapa de neutralización. 

 

En la etapa de reacción la variación de la temperatura se produce por efecto de la 

descomposición del H2O2 que se adiciona para la reacción Fenton modificado. Sin 

embargo esta variación se consideró despreciable de acuerdo a los siguientes 

criterios:  

 

a) La presencia de agentes quelantes en la reacción Fenton modificado, aumenta 

la estabilidad del H2O2 y retarda la formación de radicales hidroxilo reactivos 

(Escolástico y Pérez, 2011, p. 80), aspecto que repercute en la estabilidad de 

la temperatura de la reacción, a diferencia de la violenta descomposición del 

H2O2 en el proceso Fenton tradicional, que involucra un incremento de la 

temperatura, producto de la naturaleza exotérmica de la reacción de 

descomposición del H2O2.  

 

b) El incremento de la temperatura en la reacción Fenton tradicional se puede 

controlar en función de la cantidad de H2O2 que se adicione para la reacción 

(Martínez y López, 2001, p. 238), este aspecto que se consideró influyente para 

la reacción Fenton modificado. 

 

Trabajos de investigación que aplican el proceso Fenton tradicional para el 

tratamiento de aguas residuales, permitieron evidenciar la influencia de la 
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concentración de H2O2 sobre la temperatura que alcanzan sistemas 

reaccionantes. Martínez, Fernández, Segura y Sánchez (2003) reportaron que a 

concentraciones de H2O2 mayores a 3 M, la reacción 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 concentración de H2O2 alrededor de 

0,05 M es diferente, puesto que el incremento máximo de temperatura que alcanzó 

en el sistema de estudio  fue de 4 oC, en relación a la temperatura con la que se 

inició el tratamiento (p. 1060).  

 

De acuerdo a lo enunciado, la influencia del EDTA (al formar el complejo) y la 

concentración de H2O2 de 124,4 mM (0,124 M) definida para el tratamiento del 

agua residual inferior a 3 M y próximo a 0,05 M; permiten considerar despreciable 

la variación de la temperatura en la etapa de reacción. 

 

 

AII.1.1.BALANCE DE ENERGÍA EN LA ETAPA DE NEUTRALIZACIÓN 

 

En la etapa de neutralización se realizó el balance de energía para determinar la 

variación de la temperatura del efluente producto de la reacción de neutralización 

ácido base fuerte y la reacción de dilución del ácido sulfúrico.  

 

El cálculo del calor de neutralización y del calor de dilución del ácido se determinó 

mediante un análisis termodinámico a presión constante (Q = ΔH). 

 

a) Calor de neutralización 

 

Para el cálculo del calor de neutralización se consideró la reacción ácido fuerte  

base fuerte entre el NaOH y el H2SO4. Según Maron y Prutton (2002), el calor de 

neutralización asociado a la reacción entre soluciones diluidas de un ácido fuerte y 

una base fuerte es un valor constante e independiente a la identidad del ácido y de 

la base fuete, puesto que en solución, éstos se disocian completamente dando 

lugar a la combinación del ión hidrógeno (H+) e hidroxilo (OH-) para la formación de 

un mol de agua (p. 156). Esta reacción se expresa a través de la Ecuación  AII.1.  
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Hµ + OH< & H!O############jH!7ÿ\ #= `�3#3��5��#Ìa�Zmo�#                                     [AII.1] 

 

De acuerdo al análisis termodinámico a presión constante (Q = ΔH), la entalpía de 

formación de un mol de agua equivale al calor de neutralización del efluente.  

 

La variación de la entalpía de formación (calor de neutralización) con la 

temperatura se determinó a partir de la Ecuación de Kirchhoff, que se presenta a 

través de la Ecuación AII.2. 

 

 ëjHj,u
j,f =  jgM#ëVqu

qf                                              [AII.2] 

 

Donde: 

 

jH1: entalpía a la T1 (cal/mol) 

jH!: entalpía a la T2 (cal/mol) 

jCp:  diferencia entre el calor específico de productos y reactivos (cal/mol °C) 

T1:  temperatura 1  (°C) 

T2:  temperatura 2 (°C) 

 

A través de la integración de la Ecuación AII.2 bajo la consideración de ΔCp  

constante a la temperatura media, se obtuvo la Ecuación AII.3.  

 

jH! ` jH1 = jgó × (V! ` V1)                                                                                            [AII.3] 

 

A partir de la Ecuación AII.3 se determinó la entalpía ΔH2 a la temperatura del 

medio reaccionante de 17,5 °C. Para este cálculo el valor de ΔH1 corresponde a la 

entalpía de formación de un mol de agua a la temperatura de 25 °C (temperatura 

estándar). 

 

El jCp se determinó mediante la Ecuación AII.4 

 

jgó = #ð !MQ\�KTÒ\#0 × góMQ\�KTÒ\#0c0ò1 ` ð !QNUTÒ0�\#0 × góQNUTÒ0�\#0c0ò1                        [AII.4] 
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Donde: 

 

jgó: diferencia entre el calor específico de productos y reactivos (cal/mol °C) 

vproductos i: coeficiente estequiométrico de los productos 

vreactivos i: coeficiente estequiométrico de los reactivos 

Cp: calor específico a la temperatura media (cal/mol °C) 

 

Para el cálculo del jCp, se consideró la reacción de neutralización entre el NaOH 

y el H2SO4, a través de la Ecuación AII.3. 

 

##�ÉaOH(') + H!SOA(') ###& ##### Éa!SOA($) + �H!O(')                                              [AII.5] 

 

El calor específico (ΔCp) de los productos y reactivos se determinó a la 

temperatura media. 

 

Vw = (� 5� + ��5 )ÿ
� = ��53#ÿ 

 

Calor específico de productos y reactivos (Perry, 2001, pp.2-175, 2-192). 

 

NaOH: Cp =0,9366 cal/g oC (37,46 cal/mol oC)  

H2SO4 al 98%: Cp = 0,3404 cal/g oC  (33,36 cal/ mol oC)  

Na2SO4: Cp =32,8 cal/mol °C 

H2O: Cp= 18,0 cal/mol °C 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AII.4 el valor de ΔCp 

es: 

 
jgó = � × ��5� + 3�5� ` (3353� + � × 3�5��) 

jgó = `3�5�� Ìa�
mo�#úg 

 

Cálculo de la entalpía de formación de un mol de agua a la temperatura de             

17,5 °C mediante la Ecuación AII.3. 
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jH1�572#úJ = jH!7522#úJ" + jgó × (V1�572#úJ ` V!7522#úJ) 
jH1�572#úJ = `�3#3��5��# Ìa�mo� + Ç`3�5�� Ìa�

mo�#úgÈ × (��5 � ` � 5��)úg 

jH1�572#úJ = `�3#��35�� Ìa�
mo� 

 

A partir de la entalpía de formación se determinó el calor de neutralización (QN) 

mediante la Ecuación AII.6. 

 

èÅ = jH1�572#úJ × n,u�                                                                                                     [AII.6] 

 

Donde: 

 

QN: calor de neutralización (kcal) 

ΔH: entalpía (kcal/mol) 

nH2O: número de moles de agua (mol) 

 

El número de moles de agua (nH2O) se determinó estequiometricamente a partir de 

la Ecuación AII.5. Para el cálculo del número de moles de agua, se conoce el 

número de moles de H2SO4 que se adiciona a la etapa de neutralización para la 

reacción. 

 

El número de moles de H2SO4 para la reacción es 33,55 mol de acuerdo al balance 

de masa presente en el Anexo I. 

 

n,u� = 335  ##mo�#H!SOA × �#mo�#H!O
�#mo�#H!SOA# 

n,u� = ��5��#mo�#H!O 

 

Por lo tanto el calor de neutralización es: 

 

èÅ = `�3#��35�� Ìa�
mo� ×

�#�Ìa�
�#���#Ìa� × ��5��##mo� 

èÅ = `���5 �#�Ìa� 
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b) Calor de dilución del ácido sulfúrico 

 

Mediante el análisis termodinámico a presión constante (Q = ΔH) el calor de 

disolución del ácido sulfúrico equivale a la entalpía de dilución del ácido. En función 

a la proporción ácido y efluente en la etapa de neutralización, se consideró el valor 

de la entalpía a dilución infinita.  

 

De acuerdo a la variación mínima de la entalpia de formación de un mol de agua, 

de 25,00 °C a 17,50 °C para el cálculo del calor de neutralización, se consideró que 

la entalpía a dilución infinita del H2SO4 a 17,50 °C equivale a la entalpía a dilución 

infinita a la temperatura de 25,00 °C, este valor es -0,879 kJ/mol (Himmelblau, 1997, 

p. 670).  

 

jH!7522#úJ\ = `�5��� �J
mo� ×

�#�Ìa�
�5��#�J 

jH!7522#úJ\ = `�5�� �Ìa�mo� 
 

El calor de dilución se determinó mediante la Ecuación AII.7. 

        

è�0$ = jH�0' × n,u-�¶                                                                                         [AII.7] 

 

Donde: 

 

Qdil: calor de dilución  (kcal) 

ΔH: entalpía (kcal/mol) 

nH2SO4: número de moles de H2SO4 (mol) 

 

Para el cálculo de Qdil  el número de moles de H2SO4 es 33,55 moles de acuerdo 

al balance de masa presente en el Anexo I. 

 

è�0$ = `�5�� �Ìa�mo� × 335  #mo� 
è�0$ = `�5��#�Ìa�# 
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A partir del cálculo del calor de neutralización y el calor de dilución, se determinó el 

calor total que se genera en la etapa de neutralización. 

 

èq = èÅ + è�0$ 
èq = (`���5 �## ` �5��)#�Ìa� 

èq = `��35 �#�Ìa� 
 

El calor que se genera se transfiere al medio reaccionante (efluente) lo que genera 

una variación en la temperatura del efluente. La variación de la temperatura se 

determinó mediante un proceso iterativo a través de la Ecuación AII.8. 

 

èq = m× gó × (V! ` V1)                                                                                          [AII.8] 

 

Donde: 

 

QT: calor (kcal) 

m: masa del efluente (kg) 

Cp: calor específico (kcal/kg K) 

T1:   temperatura 1 (K) 

T2:   temperatura 2 (K) 

 

Al reordenar la Ecuación AII.8 se obtuvo la Ecuación AII.9 para el cálculo de la 

temperatura 2. 

 

V! = I?
w#d�$#�%#×JM+ V1                                                            [AII.9] 

 

Primera iteración:  

 

Si la temperatura 1 es 17,50 °C (290,50 K) 

 

El calor específico (Cp) del efluente se consideró equivalente al Cp del agua de          

4 186,00 J/kg K (Mills, 1995, p. 874). 
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V!÷ = ��35 �###�Ìa�
��#���5��##�� × �#���5��# J��#p × �#Ìa��5��#J × �#�Ìa��#���#Ìa�

+ ���5 �#p 

V!÷ = ���5 �#p = ��5 �#úg 

 
Segunda Iteración:  

 

Vw = (��5 � + ��5 �)#úg
� = ��5  #úg#################ù gó1�577#úJ = �#��� J

��#p 

V!& = ���5 �#p = ��5 �#úg 

 

V!& = V!÷  
 

La temperatura que se obtiene a través de la primera y segunda iteración no 

presenta variación considerable. Por lo tanto se estableció el valor de T2  

equivalente a 290,59 K.  

 

La variación de la temperatura que se genera mediante la trasferencia del calor 

generado por neutralización y dilución del H2SO4 es: 

 

jV = (��5 � ` ��5 �)#úg 

jV = �5��#úg 

 

La variación de la temperatura de 0,09 °C se encuentra dentro de los límites 

máximos permisibles por la normativa ambiental vigente para descarga de 

efluentes a cuerpos de agua dulce. Esta norma establece una variación máxima 

permisible de ± 3 °C de la condición natural (Ministerio del Ambiente, 2015a, p. 22).   
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AII.2. BALANCE DE ENERGÍA EN EL SISTEMA DE 

RECUPERACIÓN DE BIOGÁS 

 

AII.2.1. BALANCE DE ENERGÍA EN LA ETAPA DE CONDENSACIÓN 

 

En la etapa de condensación la temperatura del biogás varía de 30,92 °C 

(temperatura del biogás posterior a la compresión en el soplador S-101) a 4,08 °C 

(temperatura a la que se enfría el biogás para inducir la condensación del vapor de 

agua que compone parte del biogás). A partir del balance de energía se determinó 

el calor de trasferencia y la longitud de la tubería necesaria para la condensación. 

 

El volumen de control para el balance de energía se representa mediante la Figura 

AII.1. 

                               

Figura AII.1. Volumen de control para el balance de energía en la etapa de condensación 
del sistema de recuperación de biogás 

 

El calor de trasferencia para la condensación del vapor de agua, se determinó 

mediante la Ecuación AII.10.  

 

è = W× '                                                                                                          [AII.10] 

 

Donde: 

 

Q: flujo de calor (W) 

W: flujo másico del condensado (kg/s) 

TSat=30,92 °C 

  E= mλ 

Tp=4,08 °C

L 
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λ: calor latente (J/kg) 

  

El área de trasferencia en la tubería de conducción de biogás se determinó 

mediante la Ecuación AII.11. 

 

è = hÌ × G × (V$UÒ ` VM)                   [AII.11] 

 

Donde: 

 

Q: flujo de calor (W) 

hc: coeficiente pelicular para condensación (W/m2 °C) 

A: área de trasferencia (m2) 

Tsat:  temperatura de saturación (°C) 

Tp:   temperatura de pared (°C) 

 

Para el cálculo del coeficiente pelicular para condensación (hc) se determinó el 

régimen de flujo, laminar o turbulento, en función al número de Reynolds (Re).  

 

El número de Re se determinó mediante la Ecuación AII.12.  

 

îe = A×�
8×�;                                                                                                         [AII.12] 

 

Donde: 

 

Re:  número de Reynolds (adimensional) 

W: flujo másico del condensado (kg/s) 

P: perímetro (m) 

μc: viscosidad del condensado a temperatura de película (Pa.s) 

 

Para el cálculo del número de Reynolds, las propiedades del condensado se 

determinan a la temperatura de película. La temperatura de película se determinó 

mediante la Ecuación AII.13.  
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VR = q�¼%µq�
!                                                                                                       [AII.13] 

 

Donde: 

 

Tf:  temperatura de película (°C) 

Tsat: temperatura de saturación (°C) 

Tp: temperatura de pared (°C) 

 

La temperatura de saturación es 30,92 °C y la temperatura de pared es 4,08 °C. 

 

VR = (3�5�� + �5��)#úg
�  

VR = ��5 �#úg 

 

Se consideró que el flujo másico del condensado equivale al flujo másico del biogás 

a través de la tubería. Esté valor se determinó a partir del flujo volumétrico del 

biogás a través de la tubería de 20 m3/h y la densidad de 0,82 kg/m3 a  las siguientes 

condiciones: 30,92 °C y 0,74 bar. 

 

La densidad del biogás se determinó mediante le Ecuación AII.14. 

 

s = 8×8ï
:×q                                                                             [AII.14] 

 

Donde: 

 

ρ: densidad del gas (g/L) 

P: presión (atm) 

PM: masa molecular (g/mol) 

R: constante universal de los gases (L atm/mol K) 

T: temperatura (K) 

 

El flujo másico del condensado es: 
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mT\c�Nc$U�\ = ��5�� #m
"
h × �5�� ��m" 

mT\c�Nc$U�\ = ��5��# ��h  

 

La viscosidad del condensado a la temperatura de película es 11,00x10-4 kg/m.s 

(Mills, 1995, p. 874).  

 

Para el cálculo del perímetro, la tubería de conducción de biogás dispone de un 

diámetro nominal de 1 ½” cédula 40 y un diámetro interno de 1,57 pulg                        

(39,847 mm) (ASME B 31.8, 2003, p. 42) de acuerdo al dimensionamiento de la 

tubería de conducción de biogás en el Anexo AIV.2.3. 

 

Al sustituir los valores correspondientes en la Ecuación AII.12 el número de Re es: 

 

îe = � × ��5��# ��h
^ × 3�5���mm× �#m���#Ìm × �#Ìm��#mm × ��5�� × ��<A ��m#Ó × 3#���#Ó�#h

 

îe = �3�533 

 

El número es Re < 2 400 por lo tanto se considera al flujo del condensado en 

régimen laminar.   

 

Para régimen laminar el coeficiente pelicular de condensación (hc) se determinó 

mediante la Ecuación AII.15. 

 

hÌ = g × [*;×(*;<*û)×»;4×(×%×-Nc)�×�;×�q�¼%<q�� ]1ZA                                                                [AII.15] 

 

Donde: 

 

hc: coeficiente pelicular para condensación (W/m2 °C) 

C:    constante adimensional  
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ρc: densidad del condensado (kg/m3) 

μc: viscosidad del condensado (kg/m s) 

ρv: densidad del vapor (kg/m3) 

kc: conductividad térmica de conductividad (W/m °C) 

λ: calor latente (J/kg) 

g: aceleración gravitacional (9,81 m/s2) 

Senθ: cilindros: verticales y horizontales, superficies verticales es 1 

L: longitud característica (para tubos circulares, el diámetro) (m) 

μc: viscosidad del condensado (kg/m s) 

Tsat:  temperatura de saturación (°C) 

Tp:   temperatura de pared (°C) 

 

Para resolver la Ecuación AII.15 se conoce:  

 

Las propiedades del condensado a T=18 °C (291 K) son: ρc= 999 kg/m3;                         

kc= 0,591 W/m K; μc= 11,00x10-4 kg/ms. Las propiedades del vapor a la temperatura 

de saturación 4,08 °C (277,08 K) son: ρv=0,00673 kg/m3; λ= 2,492x106 J/kg. El valor 

de C para régimen laminar de 0,729 y la longitud característica para tubos 

horizontales (diámetro) (Cengel, 2011, p. 605).  

 

El diámetro interno de la tubería de conducción de biogás 1 ½” cédula 40 es                 

1,57 pulg (39,847 mm) de acuerdo al dimensionamiento de la tubería de conducción 

de biogás en el Anexo AIV.2.3 (ASME B 31.8, 2003, p. 42). 

 

hÌ = �5��� × [
���# ��m" × (��� ` �5����3) ��m" × (�5 ��# Wm#p)" × �5���x��* J�� × �5��mÓ! × �

�5�3��#m × ��5�� × ��<A ��m#Ó × (3�5�� ` �5��)#ÿ
]1ZA 

hÌ =  #���5�� W
m!#úg 

 
Calor de transferencia 

 

Para determinar el calor de transferencia se reemplazó los valores 

correspondientes en la Ecuación AII.10. 
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è = ��5�� ��h × �#h
3#���#Ó × �5��� × ��*## J�� 

è = ��#3 �5��#W = ��53 #�W 

 

Área de trasferencia 

 

Para determinar el área de trasferencia se reordenó la Ecuación AII.11 y se realizó 

el cálculo correspondiente. 

 

G = ��#3 �5��##W
 #���5��# W

m!#úg × (3�5�� ` �5��)#úg
= �5��#m! 

 

A partir del área de transferencia, se determinó la longitud de la tubería necesaria 

para la condensación del vapor de agua que compone parte del biogás. 

 

El área de trasferencia de la tubería se determinó mediante la Ecuación AII.16. 

 

G = � × ^ × r × L                                                                                 [AII.16] 

 

Donde: 

 

A: área de trasferencia (m2) 

r: radio externo de la tubería (m) 

L: longitud de la tubería (m) 

 

A partir del área de transferencia se determinó la longitud de la tubería. Para éste 

cálculo el radio externo de la tubería de conducción de biogás de 1 ½” cédula 40 

es 1,660 pulg (0,0423 m) acuerdo al dimensionamiento de la tubería de conducción 

de biogás en el Anexo AIV.2.3 (ASME B 31.8, 2003, p. 42). 

 

L = G
� × ^ × r 
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L = �5��#m!

� × ^ × �5���3� #m
= �5 3#m 

 

 

AII.2.2. BALANCE DE ENERGÍA EN EL GASÓMETRO DE ALMACENAMIENTO

 

Para el almacenamiento de 61,13 m3/día de biogás, de acuerdo al cálculo realizado 

en el Anexo AI.2.3 se emplean dos gasómetros de características semejantes. 

 

A partir del balance de energía, se determinó la cantidad de calor que debe 

transferirse por convección natural para disminuir la temperatura del biogás. 

 

La temperatura disminuye de 34,31 °C (temperatura que alcanza el biogás a efecto 

de la compresión en el soplador S-102) a 18,00 °C (temperatura ambiente del sector 

de Ubillús). El volumen de control para el balance de energía se representa 

mediante la Figura AII.2. 

 

 

 

Figura AII.2. Volumen de control-gasómetro para el balance de energía en la etapa de 
almacenamiento de biogás 

 

El calor que se trasfiere por convección se determinó mediante la Ecuación AII.17. 

 

qT\c� = hT\c� × G × (V$ ` VUwé)                                                                               [AII.17] 

q conv 

T=34,31 °C 

T amb =18,00 °C 

Aire 

 

h 
conv 20 W/m2k 

L 
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Donde: 

 

qconv: calor de transferencia por convección (W) 

hconv: coeficiente de trasferencia de calor por convección (W/m2 °C) 

A: área de trasferencia (m2) 

Ts: temperatura de la superficie (°C) 

Tamb: temperatura ambiente (°C) 

 

Para el cálculo de qconv se determinó el área de trasferencia en función de las 

dimensiones de los gasómetros de almacenamiento. Las dimensiones de los 

gasómetros son: diámetro 2,80 m y largo 5,60 m para una capacidad de 34,30 m3 

cada uno, de acuerdo al cálculo realizado en el Anexo AIII.2.2.  

 

En función a la planificación de producción del sistema de recuperación de biogás, 

se consideró el almacenamiento progresivo de 8,77 m3 de biogás en los 

gasómetros durante el tiempo de operación del sistema propuesto.  

 

Por lo tanto se determinó el calor de transferencia para enfriar 8,77 m3 biogás 

durante el día de tratamiento. A partir de la Ecuación AIII.1 se determinó el diámetro 

del gasómetro cuando almacena 8,77 m3 bajo la consideración, que gasómetro 

dispone una geometría cilíndrica y que el largo de 5,60 m no cambia. 

 

D = +�5��#m" × �
^ ×  5��#m  

D = �5��#m 

 

Por lo tanto el radió es: 

 

r = �5��#m 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AII.16 el área de 

trasferencia del gasómetro es: 
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G = � × ^# × r × L 

G = � × ^# × �5��#m ×  5��#m 

G = ��5��#m! 

 

Por lo tanto el calor de trasferencia por convección es:  

 

qT\c� = �� W
m!p × ��5��#m! × (3��53� ` ���5��)#p 

qT\c� = �#���5��#W = �5��#�W 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



194  

 

ANEXO III 

DISEÑO DE LOS EQUIPOS PRINCIPALES 

 

AIII.1. DISEÑO 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 determinó el volumen de 

operación y el volumen nominal, con base en el balance de masa presente en el 

Anexo II. 

 

 

AIII.1.1. TANQUE DE AGITACIÓN PARA FORMACIÓN Y PREPARACIÓN DEL 

COMPLEJO  

 

El volumen de operación del tanque de formación y acondicionamiento del 

complejo, corresponde a cuatro veces el volumen del complejo necesario para el 

tratamiento de un lote de efluente. Para este cálculo se consideró la densidad del 

complejo equivalente a la densidad del agua a 18 °C (temperatura ambiente del 

sector de Ubillús) de 999,00 kg/m3. 

 

¡\M = mT\wM'NÍ\ × sT\wM'NÍ\ 

¡\M = 3��5��#��# × � × �#m"
���5��#�� 

¡\M = �5��#m" 
 

De acuerdo a los criterios de diseño de la Subsección 3, para el cálculo del volumen 

nominal se consideró un incremento del 20 % sobre el dimensionamiento 

(Lombeida, 2015, p. 111). 

 

¡c\w = ¡\M × �5�� 
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¡c\w = �5��#m" × �5�� 

¡c\w = �5��#m"# 
 

Para el diseño del tanque se consideró la relación diámetro altura H/D de 2 de 

acuerdo a los criterios de diseño de la Subsección 3.  

 

El diámetro del tanque se determinó mediante la  Ecuación AIII.1. 

 

¡ = ^ /
A
! H                                                                                                                  [AIII.1] 

 

Donde: 

 

V: volumen del tanque (m3) 

D:  diámetro del tanque (m) 

H: altura del tanque (m) 

 

D = +�5��##m" × �
^ × �

4
 

D = �5��#m 

 

A partir del diámetro del tanque, la altura del tanque es: 

 

H = �5��#m × � 

H = �5��#m# 
 

La altura del tanque se corrigió en función a la geometría toriesférica del fondo del 

tanque.  

 

La altura del tanque (Hq) se determinó mediante la Ecuación AIII.2  

 

Hq = LR + H + L�                                                                                              [AIII.2] 
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Donde: 

 

Lf altura del fondo del tanque (m)  

H: altura del cuerpo cilíndrico del tanque (m) 

Lv : altura libre (m)  

 

La altura del fondo cóncavo del tanque (Lf) se determinó mediante la Ecuación 

AIII.3. 

 

L� = �5�3� × D                                                                                                         [AIII.3] 

 

Donde: 

 

Lf: altura del fondo del tanque (pies) 

D: diámetro del tanque (pies) 

 

L� = �5�3� × 35��#óõeÓ 
L� = �5��#óõeÓ = �5��#m 

 

Cálculo de la altura del cuerpo cilíndrico del tanque (H), a través de la Ecuación 

AIII.4. 

 

H = (X�_��<(XRµX')),×Qu #                                                                                           [AIII.4] 

 

Donde: 

 

H: altura del cuerpo cilíndrico del tanque (m) 

¡c\w:    volumen nominal (m3) 

Vf: volumen del fondo del tanque (m3) 

Vl: volumen del libre del tanque (m3) 

r:  radio del tanque (m) 

 

El volumen del fondo del tanque se determinó mediante la Ecuación AIII.5. 
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¡� = �5��� × D"                                                                                                           [AIII.5] 

 

Donde: 

 

Vf: volumen del fondo del tanque (gal) 

D: diámetro del tanque (pies) 

 

¡� = �5��� × (35��#óõeÓ)" 
¡� = ��5� #�a� = �5��##m" 

 

Para determinar la altura del cuerpo cilíndrico del tanque, se consideró una altura 

libre (Lv) de 0,25 m para evitar derrames (OPS, 2005b, p. 24). 

 

H =
�5��##m" ` -�5�� + ^# × .�5��#m� /! × �5� 0m"

^ × .�5��#m� /!  

H = �5��#m 

 

 La altura del tanque (HT) es: 

 

Hq = L� + H + Lv 

Hq = (�5�� + �5�� + �5� )#m# 
Hq = �5� #m 

 

El espesor de la pared del tanque de agitación se determinó mediante la Ecuación 

3.1 presente en la Subsección 3. El material de selección para el tanque es fibra de 

vidrio con poliéster reforzado (P.R.F.V), material altamente resistente al ataque 

químico (Brenes, 2013, p. 8). El esfuerzo máximo permisible del P.R.F.V es               

63,07 MPa (Paredes et al., 2017, p. 10). 

 

t = s × H × �
� × #S × E ×

Dõ
��" 
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t = ���5�� ��m" × �5� ##m × #�5�� mÓ!
� × �35�� É

mm! × �
× �5��
��" = �5��#mm 

 

Para el espesor de la pared del tanque se consideró un espesor de tolerancia 

mínima a la corrosión de 4,00 mm de acuerdo a los criterios descritos en la 

Subsección 3 (Towler y Sinnott, 2008, p. 985).  

 

t = (�5�� + �5��)#mm 

t = �5��#mm 

 

El espesor de la pared del fondo del tanque se determinó mediante la Ecuación  

3.2 presente en la Subsección 3. La presión interna del tanque (Pi) corresponde a 

la presión hidrostática del fluido.  

 

El cálculo de la presión se determinó mediante la Ecuación AIII.6. 

 

P0 = s × � × H                                                                                                  [AIII.6] 

 

Donde: 

 

Pi: presión interna (Pa) 

ρ: densidad (kg/m3) 

g:  aceleración gravitacional (9,81 m/s2) 

H: altura (m) 

 

P0 = s × 1 × H 

P0 = ���5�� ��m" × �5�� mÓ! × �5��#m 

P0 = ��#���5��#Pa 
 

Se consideró un factor de seguridad del 10 % por encima de la presión de 

operación (Towler y Sinnott, 2008, p. 992). 
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P0 = ��#���5��Pa × �5�� 

P0 = �3#�� 5� ##Pa = �5��3 É
mm! 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación  3.2 presente en la 

Subsección 3, se determinó el espesor del fondo toriesférico del tanque. 

!

t = �5��  × �5��3 É
mm! × �5��#m ×#��"mmm

�35�� É
mm! ` �5�# × �5��3 É

mm!
 

t = �53�#mm 

 

Para el espesor de la pared del tanque se consideró un espesor de tolerancia 

mínima a la corrosión de 4,00 mm de acuerdo a los criterios descritos en la 

Subsección 3 (Towler y Sinnott, 2008, p. 985).  

 

t = (�53� + �5��)#mm 

t = �53�#mm 

 

 

AIII.1.2. TANQUE DE ALMACENAMIENTO DE EFLUENTE 

 

El volumen de operación del tanque de almacenamiento de efluente se determinó 

mediante la Ecuación AIII.7. 

 

¡ = è × Vr                                                                                                       [AIII.7]                                                                                                            

 

Donde: 

 

V: volumen (m3) 

Q: caudal (m3/h) 

Tr: tiempo (h) 
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Para el cálculo del volumen de operación, el caudal de ingreso del efluente al 

tanque de almacenamiento es de 0,90 L/s (caudal de diseño de la PTAR del barrio 

Ubillús) y el tiempo de retención es de 24 h. 

 

¡\M = �5�# LÓ ×
3���#Ó
�#h × ��#h × �#m"

�#���#L 

¡\M = ��5��##m" 
 

Para determinar el volumen nominal se consideró un incremento del 20 % sobre el 

dimensionamiento (Lombeida, 2015, p. 111). 

 

¡c\w = ��5�� × �5��##m" 
¡c\w = �353�##m" 

 

Para el diseño del tanque se consideró la relación diámetro altura H/D de 0,9 de 

acuerdo a los criterios de diseño de la Subsección 3.  

 

H
D = �5� 

H = �5�D 

 

El diámetro y la altura del tanque se determinaron mediante la Ecuación AIII.1 

 

D = +�353�#m" × �
^ × �5�

4
 

D =  5��#m 

 

A partir del diámetro del tanque, la altura del tanque es: 

 

H = D × �5�#m 

H =  5��#m × �5� 

H = �5 �#m 

 



201  

 

El espesor de las paredes del tanque se determinó mediante la Ecuación 3.1 

presente en la Subsección 3. Se consideró como material de construcción al 

concreto, material ampliamente utilizado para la construcción de tanques de 

almacenamiento potable y aguas residuales (Delgado, 2011, p. 14). El esfuerzo 

máximo permisible a la tensión para el concreto está entre 0,08 y 0,47 MPa. Para 

el cálculo se seleccionó un esfuerzo máximo permisible de 0,47 MPa (Carrillo y 

Alcoser, 2013, p. 294). 

 

t = ���533 ��m" × �5 �#m × #�5�� mÓ!
� × �5��# É

mm! × �
×  5��
��"  

t = ���5��#mm 

 

 

AIII.1.3. REACTOR BATCH 

 

Se diseñaron cuatro reactores de iguales características para la etapa de reacción. 

El volumen de operación se determinó con base en el balance de masa de la etapa 

de reacción. La masa de efluente que ingresa a cada reactor es de 5 205,04 kg y 

la densidad es 997,33 kg/m3 (densidad del efluente determinado en la Subsección 

AI.1). 

 

¡\M =  #�� 5��#�� × �#m"
���533#�� 

¡\M =  5��#m" 
 

De acuerdo a los criterios de diseño de la Subsección 3, para el cálculo del volumen 

nominal se consideró un incremento del 20 % sobre el dimensionamiento 

(Lombeida, 2015, p. 111). 

 

¡c\w = ¡\M × �5�� 

¡c\w =  5��#m" × �5�� 

¡c\w = �5��#m" 
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Para el cálculo del diámetro y la altura del reactor se consideró la relación diámetro 

altura H/D de 2 de acuerdo a los criterios de diseño en la Subsección 3.  

 

El diámetro del reactor se realizó mediante la Ecuación AIII.1. 

 

D = +#�5��#m" × �
^ × �

4
 

D = �5 �#m 

 

A partir del diámetro del tanque, la altura del tanque es: 

 

H = �5 �#m# × � 

H = 35��#m 

 

La altura del tanque se corrigió en función a la geometría toriesférica del fondo del 

tanque.  

 

La altura del tanque (Hq) se determinó mediante la Ecuación AIII.2. La altura del 

fondo cóncavo del tanque (Lf) se determinó mediante la Ecuación AII.3. 

 

L� = �5�3� ×  5��#óõeÓ 
L� = �5��#óõeÓ = �5��#m 

 

El volumen del fondo del tanque se determinó mediante la Ecuación AIII.5. 

 

¡� = �5��� × ( 5��#óõeÓ)" 
¡� =  �5��#�a� = �5��##m" 

 

Se consideró altura libre de 0,25 m para evitar derrames (OPS, 2005b, p. 24). 

 

H = �5��##m" ` (�5�� + ^# × (�5 �#m#)!� × �5� )#m"

^ × (�5 �#m)�
!  
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#H = �5��#m 

 

La altura (HT) del reactor es: 

 

Hq = L� + H + Lv 

Hq = �5��#m + �5��#m + �5� #m# 
Hq = 35��#m 

 

El espesor de la pared lateral del reactor se determinó mediante la Ecuación 3.1 

presente en la Subsección 3. El material del reactor es fibra de vidrio con poliéster 

reforzado (P.R.F.V), materia altamente resistente al ataque de químico (Brenes, 

2013, p. 8). El esfuerzo máximo permisible del P.R.F.V es 63,07 MPa (Paredes et 

al., 2017, p. 10). 

 

t = ���533 ��m" × 35��#m × #�5�� mÓ!
� × �35�� É

mm! × �
× �5 �
��"  

t = �5��#mm 

 

Se consideró un espesor adicional de tolerancia a la corrosión de 4,00 mm de 

acuerdo a los criterios de diseño descritos en la Subsección 3.  

 

t = (�5�� + �5��#)#mm 

t = �5��#mm 

 

El espesor de la pared del fondo del reactor se determinó mediante la Ecuación 

3.2 presente en la Subsección 3. Para este cálculo se determinó la presión interna 

en el reactor mediante la Ecuación AIII.6. 

 

P0 = ���533 ��m" × �5�� mÓ! × 35��#m 

P0 = 3�#�� 5�� É
m! = �5�3� É

mm! 
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Se consideró un factor de seguridad del 10 % por encima de la presión de 

operación (Towler y Sinnott, 2008, p. 992). 

 

P0 = �5�3� É
mm! × �5�� 

P0 = �5�3  É
mm! 

 

El reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación 3.2 presente en la 

Subsección 3 el espesor del fondo toriesférico del reactor es: 

 

t = �5��  × �5�3  É
mm! × �5 �#m ×#��"mmm

�35�� É
mm! ` �5�# × �5�3  É

mm!
 

t = �5��#mm 

 

Se consideró un espesor adicional de tolerancia a la corrosión de 4,00 mm de 

acuerdo a los criterios de diseño descritos en la Subsección 3. 

 

t = (�5�� + �5��)#mm 

t = �5��#mm 

 

 

AIII.1.4. TANQUE DE SEDIMENTACIÓN  

 

Para el diseño del sedimentador se realizó con base a los criterios de diseño 

presentes en la Subsección 3. 

 

Cálculo del área superficial de la zona de sedimentación 

 

El área superficial de la zona de sedimentación, se determinó mediante la 

Ecuación 3.8 de la Subsección 3. Para este cálculo el flujo máximo de 

descarga del efluente es 3,00 L/s y la carga superficial es 30 m3/día/m2 

(Romero, 2002, pp. 639-642). 
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G$ =
35��# LÓ × �#m"

�#���#L
3� #m"

ëía × �#ëía��#h × �#h3#���#Ó
 

G$ = �5��#m!# 
 

Dimensionamiento del sedimentador 

 
El dimensionamiento del sedimentador se realizó en cumplimiento de las 

relaciones geométricas de proporcionalidad L/B entre 3 a 6 y L/H entre 5 a 20 

(OPS, 2005a, p. 18). 

 
La longitud del sedimentador se determinó mediante las Ecuaciones  AIII.8 y 

AIII.9. 

 

L! = >�
Y #                                                                                                              [AIII.8] 

 

Donde: 

 

L2: distancia, salida del sedimentador y pantalla difusora (m)  

As: área superficial (m2) 

B: ancho del sedimentador  (m) 

 

L = L1+L!                                                                                                           [AIII.9] 

 

Donde: 

 

L: longitud del sedimentador  (m) 

L1: distancia, entrada del sedimentador y  pantalla difusora (m) 

L2: distancia, salida del sedimentador y pantalla difusora (m)  

 

Para determinar L2, se consideró el valor de B igual a 1,80 m con la finalidad 

de cumplir con la relación L/B entre 3 a 6 (OPS, 2005a, p. 18). 

 



206  

 

L! = �5��#m!
�5��#m = �5��#m 

 

Para determinar la longitud total del sedimentador se consideró la distancia 

entre la zona de alimentación y la pantalla difusora de 0,70 m (OPS, 2005a, 

p.18). 

 

L = (�5�� + �5��#)#m 

L =  5 �#m 

 

A partir del valor de L y B se verificó el cumplimiento de la relación  L/B entre 3 

a 6. 

 
L
¿ =

 5 �##m
�5��#m  

L
¿ = 35��#m 

 

Para determinar la profundidad del tanque de sedimentación se consideró el 

valor de H de 1,10 m y se verificó el cumplimiento de la relación L/H entre 5 a 

20 (OPS, 2005a, p.18). 

 

L
H =  5 �#m

�5��#m 

L
H =  5�� 

 

Para facilitar la recolección de lodos, se consideró una pendiente del 10 %  en el 

fondo del sedimentador (OPS, 2005a, p. 18). 

 

H1 = �5�� + �5�� × �5� 

H1 = �5��#m 

 

La altura del agua sobre el vertedero se determinó mediante la Ecuación 3.11 

de la Subsección 3. 
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H! = [35��#
LÓ × �#m"

�#���#L
�5��# × �5��#m ]!Z" = �5��#m 

 

Para lograr una distribución uniforme del efluente en la zona de sedimentación, se 

dimensionó una pantalla difusora entre la zona de alimentación y la zona de 

sedimentación. 

 

La pantalla difusora está conformada por un número determinado de orificios, a 

través de éstos fluye el efluente a velocidades menores a 0,15 m/s para evitar la 

formación de perturbaciones dentro de la zona de sedimentación (OPS, 2005a, p. 

18).  

 

El área total de los orificios de la pantalla difusora se determinó mediante la 

Ecuación 3.12 de la Subsección 3. Para este cálculo se consideró la velocidad del 

efluente de 0,13 m/s (OPS, 2005a, p. 18). 

 

Go = 35�� LÓ × �#m"
�#���#L

�5�3#mÓ
= �5��3#m! 

 

El área de los orificios en la pantalla difusora se determinó mediante la Ecuación 

3.13 de la Subsección 3. Se consideró el radio del orificio de 0,02 m (OPS, 2005a, 

p. 18). 

 

a\ = ^ × (�5��#m)! 
a\ = �5�  × ��<"#m! 

 

En función al área del orificio (ao) se determinó el número de orificios (n) mediante 

la Ecuación 3.14 presente en la Subsección 3. 

 

n = �5��3#m!
�5�  × ��<"#m!# 
n = ��5�� 
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De acuerdo al valor de n, la placa difusora está conformada por 18 orificios. Se 

consideró la distribución de los orificios en la pantalla difusora en 3 filas y 5 

columnas.  

 

El espaciamiento de los orificios entre filas (a1) se determinó mediante las 

Ecuaciones 3.16 expuestas en la Subsección 3. Para resolver esta ecuación 

se realizó el cálculo previo de la altura de la pantalla difusora (h). 

 

La altura de la pantalla difusora (h)  se determinó mediante la Ecuación 3.15 

expuesta en la Subsección 3.  

 

h = �5�� ` �
  × �5�� = �5��#m 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación 3.16 se determinó 

el espaciamiento entre filas en la pantalla difusora. 

 

a1 = �5��#m
3 = �5��#m 

 

El espaciamiento entre columnas en la pantalla difusora se determinó mediante 

la Ecuación 3.17 expuesta en la Subsección 3. 

 

a! = �5�� ` �5�� × (  ` �)
� = �5��#m 

 

El tiempo de retención del efluente dentro del sedimentador se determinó 

mediante la Ecuación 3.9 de la Subsección 3. 

 

Vr = (�5�� ×  5 � × �5��) × �5��#m"

35�� LÓ × �#m"
�#���#L × 3#���#Ó�#h

 

Vr = �5��#h = ��5��#mõn 
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AIII.1.5. TANQUE DE NEUTRALIZACIÓN 

 

El volumen de operación del tanque de neutralización se determinó en función a la 

masa de efluente que ingresa a la etapa de neutralización. La densidad del efluente 

para el cálculo del volumen de operación es 997,33 kg/m3 (este valor se determinó 

en la Subsección AI.1). 

 

¡\M = ��#���5�3#�� × �#m"
���533#�� 

¡\M = ��53�#m" 
 

De acuerdo a los criterios de diseño de las Subsección 3, para el cálculo del 

volumen nominal se consideró un incremento del 20 % sobre el dimensionamiento 

(Lombeida, 2015, p. 111). 

 

¡c\w = ��53�##m" × �5�� 

¡c\w = ��53�#m"# 
 

Para el diseño del tanque se consideró la relación diámetro altura H/D de 1,5 

presente en la Subsección 3. El diámetro del tanque se determinó mediante la  

Ecuación AIII.1. 

 

D = +##��53�##m" × �
^ × �5 

4
 

D = �5��#m 

 

A partir del diámetro del tanque la altura del tanque es: 

 

H = �5��#m × �5  

H = 35��#m 

 

El espesor de las del tanque de neutralización se determinó mediante la Ecuación 

3.1 presente en la Subsección 3.  
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Para el tanque de neutralización se seleccionó como material de construcción fibra 

de vidrio con poliéster reforzado (P.R.F.V), material altamente resistente al ataque 

de químico de sustancias como el ácido sulfúrico (H2SO4), reactivo que se adiciona 

para la neutralización del efluente (Brenes, 2013, p. 8; Owens Corning, 2011, p.14). 

El esfuerzo máximo permisible del P.R.F.V es 63,07 MPa (Paredes et al., 2017,            

p. 10). 

 

t = ���533 ��m" × 35��#m × #�5�� mÓ!
� × 3�# É

mm! × �
× �5��
��"  

t = �5��#mm 

 

Para el espesor de la pared del tanque se consideró un espesor de tolerancia 

mínima a la corrosión de 4,00 mm de acuerdo a los criterios descritos en la 

Subsección 3 (Towler y Sinnott, 2008, p. 985).  

 

t = (�5�� + �5��#)#mm 

t =  5��#mm 

 

 

AIII.2. DISEÑO DE LOS EQUIPOS PRINCIPALES PARA LA LÍNEA 

DE RECUPERACIÓN DE BIOGÁS 

 

AIII.2.1. GASÓMETRO DE CUBIERTA FLOTANTE PARA EL 

ALMACENAMIENTO DE BIOGÁS 

 

EL diseño del gasómetro de cubierta flotante se realizó para un volumen de 

almacenamiento entre el 50 al 60 % de la producción diaria del biogás (Villegas, 

2006, p. 10). La producción diaria de biogás es 61,67 m3. Por lo tanto el volumen 

de operación es: 

 

¡\M = ��5��#m" × �5   

¡\M = 335��##m" 
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De acuerdo a los criterios de diseño de las Subsección 3, para el cálculo del 

volumen nominal se consideró un incremento del 20 % sobre el dimensionamiento 

(Lombeida, 2015, p. 111). 

 

¡c\w = 335��##m" × �5�� 

¡c\w = ��5��##m"# 
 

Dimensionamiento del gasómetro 

 

El tanque cilíndrico de la parte superior e inferior se diseñó mediante la relación H/D 

de 2 y se consideró una diferencia entre los diámetros de los tanques del 5 % para 

el acople invertido de acuerdo a los criterios de diseño en la Subsección 3. 

 

El diámetro de los tanques se determinó mediante la  Ecuación AIII.1. 

 

· Dimensionamiento del tanque cilíndrico de la parte inferior. 

 

D = +##��5��##m" × �
^ × �

4 = �5��#m 

 

A partir del diámetro se determinó la altura del tanque. 

 

H = �5��#m × �5  

H = �5��#m 

 

· Dimensionamiento del tanque cilíndrico de la parte superior. 

 

D = �5��#m × �5�  = 35��#m 

 

A partir del diámetro se determinó la altura del tanque. 

 

H = 35��#m × �5  
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H = �5��#m 

 

El espesor de la pared lateral del tanque inferior del gasómetro se determinó 

mediante la Ecuación 3.1 presente en la Subsección 3. El material del tanque es 

acero inoxidable AISI 304, material resistente al contacto con ácido sulfhídrico 

(componente del biogás). El esfuerzo máximo permisible del acero inoxidable AISI 

304 es 165 N/mm2 (Sinnott, 2005, p. 812). 

 

t = �5�� ��m" × �5��#m × #�5�� mÓ!
� × ��  É

mm! × �
× 35��
��"  

t = �533#mm 

 

Se consideró un espesor adicional de tolerancia a la corrosión de 4,00 mm de 

acuerdo a los criterios de diseño descritos en la Subsección 3.  

 

t = (�533 + �5��#)#m = �533#mm 

 

El espesor de la pared del tanque superior (tapa toriesférica) se determinó 

mediante la Ecuación 3.2 presente en la Subsección 3. Para este cálculo se 

determinó la presión interna en el reactor mediante la Ecuación AIII.6. 

 

P0 = �5�� ��m" × �5�� mÓ! × �5��#m 

P0 = 3�5�� É
m! = 35�� × ��<7 É

mm! 

 

Se consideró un factor de seguridad del 10 % por encima de la presión de 

operación (Towler y Sinnott, 2008, p. 992). 

 

P0 = 35�� × ��<7 É
mm! × �5�� 

P0 = �5�� × ��<7 É
mm! 
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El reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación 3.2 presente en la 

Subsección 3 el espesor del fondo toriesférico es: 

 

t = �5��  × �5�� × ��<7 É
mm! × 35��#m ×#��"mmm

��  É
mm! ` �5�# × �5�� × ��<7 É

mm!
 

t = �5�� × ��<Amm 

 

Se consideró un espesor adicional de tolerancia a la corrosión de 4,00 mm de 

acuerdo a los criterios de diseño descritos en la Subsección 3. 

 

t = (�5�� × ��<A + �5��)mm = �5��#mm 

 

En función a la baja tasa de producción de biogás (2,56 m3/h), se descartó incluir 

este sistema de almacenamiento en la línea de recuperación de biogás, en su lugar 

se planteó almacenar el biogás en el biodigestor previo a los procesos de 

purificación y condensación. 
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ANEXO IV 

 

DIMENSIONAMIENTO DE LOS EQUIPOS SECUNDARIOS 

 

AIV.1.  DIMENSIONAMIENTO DE LOS EQUIPOS SECUNDARIOS PARA EL 

SISTEMA COMPLEMENTARIO DE TRATAMIETNO DE AGUAS RESIDUALES 

(FENTON MODIFICADO CON EDTA) 

 

Para el dimensionamiento y posterior selección de los equipos secundarios, se 

determinó el volumen de operación y el volumen nominal con base en los balances 

masa, presentes en el Anexo I. 

 

 

AIV.1.1.  TANQUE DE ALMACENAMIENTO DE PERÓXIDO DE HIDRÓGENO 

 

El volumen de operación del tanque, corresponde al volumen diario de peróxido de 

hidrógeno necesario para el tratamiento del efluente de acuerdo al balance de 

masa en el Anexo AI.1. La densidad del peróxido al 50 % p/p es 1,3996 g/cm3 

(Perry, 2001, p. 2-113). 

 

¡\M = ��5��#��# × �#Ìm"
�53���#� ×

�#L
�#���#Ìm" ×

�#���#�
�#�� × � 

¡\M = #���5��#L = �5��#m"# 
 

De acuerdo a los criterios de diseño de la Subsección 3, para el cálculo del volumen 

nominal se consideró un incremento del 20 % sobre el dimensionamiento 

(Lombeida, 2015, p. 111). 

 

¡c\w0cU' = �5��##m" × �5��# 
¡c\w0cU' = �5 �#m"# 
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En función del volumen nominal se seleccionó del mercado local un tanque de 

polietileno de alta densidad (PEAD). Este material es resiste a la acción química 

del H2O2  hasta concentraciones del 60 % p/p (Evonik Industries AG, 2010, p. 1).  

 

 

AIV.1.2.  TANQUES DE ALMACENAMIENTO DE LA SOLUCION DE NaOH 

 

El volumen de operación del tanque, corresponde al volumen diario de solución de 

NaOH necesario para el tratamiento de 8 lotes de efluente.  

 

De acuerdo al balance de masa presente en el Anexo I, la masa de NaOH por lote 

de tratamiento es 344,40 kg (263,03 kg para la etapa de coagulación y 81,37 kg 

para el acondicionamiento del complejo Fe-EDTA).  

 

La densidad de la solución de NaOH 1 M a 18 °C es 1,0433 g/cm3 (Perry, 2001,             

p. 2-112). 

 

¡\M = 3��5��#�� × �#���#�
�#�� #× �#Ìm"

�5��33#� ×
�#L

�#���#Ìm" × � 

¡\M = �#�3�5��L = �5��##m" 
 

De acuerdo a los criterios de diseño de las Subsección 3, para el cálculo del 

volumen nominal se consideró un incremento del 20 % sobre el dimensionamiento 

(Lombeida, 2015, p. 111). 

 

¡c\w0cU' = �5��#m" × �5�� 

¡c\w0cU' = 35��#m"# 
 

En función del volumen nominal se seleccionó del mercado local un tanque de 

polietileno de alta densidad (PEAD). Este material es resiste a la acción química 

del NaOH en bajas concentraciones (Sinnott, 2005, p. 921). 
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AIV.1.3.  TANQUE DE ALMACENAMIENTO DE ÁCIDO SULFÚRICO 

 

El volumen de operación del tanque corresponde al volumen mensual (30 días) de 

ácido sulfúrico (H2SO4) para el tratamiento del efluente.  

 

De acuerdo al balance de masa en la etapa de neutralización, 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/cm3 (Perry, 2001, p. 2-115). 

 

¡\M = 353  ��
�ote #×

�#���#�
�#�� × �#Ìm"

�5�3��#� ×
�#L

�#���#Ìm" × �#�oteÓ × 3�# 
¡\M = �3�5��#L = �5�3#m"# 

 

De acuerdo a los criterios de diseño de la Subsección 3, para el cálculo del volumen 

nominal se consideró un incremento del 20 % sobre el dimensionamiento 

(Lombeida, 2015, p. 111). 

 

¡c\w0cU' = �5�3##m" × �5�� = �5 �#m"## 
 

En función del volumen nominal se seleccionó del mercado local un tanque de 

acero inoxidable AISI 304. Este material resiste el contacto con ácido sulfúrico 

hasta concentraciones por encima del 85 % (Tersainox S.A, 2012, p. 3).  

 

 

AIV.1.4.  TANQUE DE ALMACENAMIENTO DE AGUA 

 

El volumen de operación del tanque, corresponde al volumen de agua de proceso 

necesaria para preparar el complejo y la solución de NaOH para dos días de 

tratamiento. 

 

El volumen de operación se determinó mediante la Ecuación AIV.1 

 

¡\M = ¡,u� × n'\ÒN$                                                                                      [AIV.1] 
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Donde: 

 

Vop: volumen de operación (m3) 

V H2O: volumen de agua (m3) 

n lotes: número de lotes 

 

El volumen de agua se determinó mediante la Ecuación AIV.2 

 

¡,u� =
wÁuË;_���#2_µwÁuËÊ_�#3¼ËÁ

*ÁuË × � × �                    [AIV.2] 

 

Donde: 

 

V H2O:  volumen de agua (m3) 

m H2O complejo:  masa de agua para la formación del complejo (kg) 

m H2O Sol NaOH: masa de agua para la formación de la solución de NaOH 1 M (kg) 

ρH2O:    densidad del agua (kg/m3) 

 

El número 8 corresponde al número de lotes de tratamiento por día de operación 

y el número 2, el número de días de operación. 

 

La masa de agua necesaria para la preparar la solución de NaOH 1M se determinó 

mediante la Ecuación AIV.3. 

 

m,u�Ê_�#3¼ËÁ = m-\'#ÅU�, `mÅU�,                             [AIV.3] 

 

De acuerdo al balance de masa en el Anexo I, el valor de mSol NaOH para el 

tratamiento de un lote de efluente es 344,40 kg y el número de moles de NaOH 

para el cálculo de la masa de NaOH (m NaOH) es 330,11 mol. 

 

m,u�Ê_�#3¼ËÁ = (3��5��#�� ` 33�5��#mo�#ÉaOH × ��#�#ÉaOH
�#mo�#ÉaOH#×

�#��
�#���#�) 

m,u�Ê_�#3¼ËÁ = 33�5��#�� 
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Para resolver la Ecuación AIV.2 la masa de agua necesaria para la preparación del 

complejo es 250,06 kg/lote de acuerdo al balance de masa en el Anexo AI.1  

 

La densidad del agua a 18 °C es 999,00 kg/m3 

 

¡\M = (� �5�� + 33�5��)#��
���5�� ��m"

× � × � 

¡\M = �53�##m"# 
 

El volumen nominal, considera un incremento del 20 % sobre el dimensionamiento 

(Lombeida, 2015, p. 111). 

 

¡c\w0cU' = �53�##m" × �5�� 

¡c\w0cU' = ��5��#m"# 
 

Se seleccionó del mercado local un tanque de polietileno de alta densidad de                    

10 m3 de capacidad.  

 

 

AIV.1.5.  DISEÑO DE AGITADORES 

 

Los agitadores se dimensionaron mediante las Ecuaciones 3.3 a la 3.7 presentes 

en la Subsección 3.  

 

Ejemplo de cálculo para el dimensionamiento y potencia del agitador de uno de los 

reactores. Para el dimensionamiento del agitador se conoce el diámetro del reactor 

de 1,59 m de acuerdo a su dimensionamiento en el Anexo AIII.1.3 

 

El diámetro del agitador se determinó mediante la Ecuación 3.3. 

 

D> = �5 �#m
3 = �5 3#m##### 
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La altura del agitador respecto al fondo del tanque se determinó mediante la 

Ecuación 3.4. 

 
E = D> = �5 3#m 

 

El ancho de las palas del agitador se determinó mediante la Ecuación 3.5. 

 

W = �5 3#m
  = �5��#m 

 

La longitud de las palas del agitador se determinó mediante la Ecuación 3.6. 

 

L = �5 3#m
� = �5�3#m 

 

Para eliminar la formación de vórtices y zonas sin agitación, el reactor dispone de 

cuatro deflectores verticales. El ancho del deflector se determinó mediante la 

Ecuación 3.7. 

 

P = �5 �#m
�� = �5��#m 

 

De acuerdo a las características del fluido se seleccionó un agitador con un impeler 

del tipo turbina de cuatro palas inclinada a 45 °. La configuración 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 mecánico y mezcla del fluido, se 

determinó de forma teórica mediante la Ecuación 3.8 de la Subsección 3. La 

ecuación se aplica para Reynolds superiores a 104 y tanques con placas 

deflectoras (McCabe et al., 2007, p. 278). Previo al cálculo de la potencia, se 

determinó el número de Reynolds a partir de la Ecuación AIV.4. 

 

îe = /UuÅ*
�                                                                                                        [AIV.4]   
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Donde: 

 

Re: número de Reynolds (adimensional) 

DA: diámetro del impulsor del agitador (m) 

N: velocidad de rotación (rev/s) 

ρ: densidad del fluido (kg/m3) 

μ: viscosidad dinámica (Pa.s) 

P: potencia (W) 

 

Para el cálculo del número de Re, la propiedades del efluente son: viscosidad 

1,1X10-3 Pa.s y densidad 997,33 kg/m3. La velocidad de rotación del impulsor es 

130 rpm (2,16 rev/s) de acuerdo a las condiciones de operación establecidas como 

parte de los mejores resultados para el tratamiento del efluente de acuerdo al 

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

 

îe = (�5 3#m)#! × �5�� revÓ × ���533 ��m"
�5� × ��<" ��

m × Ó!
 

îe = # 5 � × ��7 
 

Por tanto Re > 104 

 

Para el cálculo de la potencia se consideró un agitador tipo turbina de cuatro palas 

inclinada. La constante KT para este tipo de agitador es 1,27 (McCabe et al., 2007, 

p. 243). Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación 3.19 de la 

Subsección 3 la potencia del agitador es: 

 

P = �5�� × .�5�� revÓ /
" × (�5 3#m)7 × ���533# 

P =  335��#W 

 

Se consideró un factor de seguridad del 20 % sobre el requerimiento energético 

del sistema de agitación (Peters y Timmerhaus, 2002, p. 37). 
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P =  335��#W × �5�� 

P = ���5 �#W = �5��#HP 

 

En la Tabla AIV.1  se reportan las dimensiones, potencia  y tipo de agitador para 

el tanque de formación y acondicionamiento del complejo, reactores, tanques de 

neutralización y tanque de almacenamiento del efluente. 

 
Tabla45AIV.1. Dimensiones, potencia y tipos del tipo de agitador de los equipos 

propuestos 
 

Dimensiones Reactor 
Tanque para 

el complejo 

Tanque de 

neutralización 

Tanque de 

almacenamiento 

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 

Tipo de 
impeller 

Turbina de 
cuatro palas 
inclinadas 

Turbina de 
cuatro palas 
inclinadas 

Turbina de 
cuatro palas 
inclinadas 

Turbina de 
cuatro palas 
inclinadas 

Material 
Acero 

inoxidable 
316 

Acero 
inoxidable 

316 

Acero 
inoxidable 

304 

Acero inoxidable 
316 

 

 

AIV.1.6.  DIMESIONAMIENTO DE TUBERÍAS Y BOMBAS 

 

Para el dimensionamiento de las tuberías se consideró el rango de velocidades 

permisibles para la succión y descarga de fluidos de acuerdo a la norma API 

Recommended Practice for Design and Installation of Offshore Production Platform 

Piping Systems (API RP 14E, 2000, p. 14). 
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En la Tabla AIV.2 se presenta el rango de velocidades para la succión y descarga 

del fluido en función del tipo de bomba.  

 

Tabla46AIV.2. Velocidades permisibles de succión y descarga para el diseño de 
tuberías 

 

Tipo de Bomba 
Velocidad de 

succión (pies/s) 
Velocidad de 

descarga (pies/s) 

Reciprocantes 1-2 3-6 

Centrífugas 2-3 6-9 

                       (API RP 14E, 2000, p. 14) 

 

Las velocidades de succión y de descarga se determinaron mediante la 

Ecuación AIV.5. 

 

v = I
>                                                                                                                               [AIV.5]  

 

Donde: 

 

v:  velocidad (m/s) 

Q:  caudal del fluido (m3/s) 

A:  área trasversal de la tubería (m2) 

 

Para el dimensionamiento de las bombas se determinó la altura de bomba (HB), 

la potencia y la altura adinámica de bomba (TDH). 

 

La altura de bomba (HB) se determinó a partir de la Ecuación de Bernoulli, 

expresada a través de la Ecuación AIV.6. 

 

8f
x + z1 + �f###u

!% + HY = 8u
x + z! + �u###u

!% + hR#1&!# + hUTTN$\Q0\$#                                   [AIV.6] 

 

Donde: 

 

P1:  presión en el punto 1 (N/m2) 
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P2 :  presión en el punto 2 (N/m2) 

y:  peso específico (kg/m2.s2) 

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:  aceleración gravitacional (9,81 m/s2) 

HB:  altura de bomba (m) 

hf 1→2:  cabeza de pérdida por fricción (m) 

haccesorios: cabeza de pérdida por accesorios (m) 

 

La cabeza de pérdidas por fricción se determinó mediante la Ecuación AIV.7. 

 

hR = � × �×�u#
!#% #                                                                                             [AIV.7] 

 

Donde: 

 

hf :   cabeza de pérdidas por fricción (m) 

f:   coeficiente de fricción 

L:   longitud de la tubería (m) 

D: diámetro interno de la tubería (m)        

v:   velocidad del efluente (m/s) 

g: aceleración gravitacional (9,81 m2/s) 

 

El coeficiente de fricción (f) se determinó gráficamente en función al número de 

Reynolds (Re) y la relación entre el coeficiente de rugosidad y el diámetro de la 

tubería (ε/D), a través del diagrama de Moody presente en la Figura AVIII.5 en el 

Anexo VIII. 

 

El número de Reynolds se determinó mediante la Ecuación AIV.8. 

 

îe = �×*×/
�                                                                                                 [AIV.8] 



224  

 

Donde: 

 

Re:  número de Reynolds 

v:  velocidad del efluente (m/s) 

ρ:  densidad del efluente (kg/m3) 

μ:  viscosidad del efluente (kg/ms) 

 

La cabeza de pérdidas por los accesorios se determinó mediante la Ecuación 

AIV.9. 

 

hUTTN$\Q0\$ = �u#
!#% ×ð �0c0ò1 #                                                                                      [AIV.9] 

 

Donde: 

 
haccesorios: cabeza de pérdidas por accesorios (m) 

v: velocidad del efluente (m/s) 

g:  aceleración gravitacional (9,81 m2/s) 

ki:  constante de descarga del accesorio (i=1,2,3..) 

 
La potencia de la bomba se determinó mediante la Ecuación AIV.10. 

 

P#é\wéU = ,4×x×I
.d #                                                                                      [AIV.10] 

 

Donde: 

 
Pbomba: potencia de la bomba (W) 

HB:  altura de bomba (m) 

y:  peso específico (kg/m2.s2) 

Q:  caudal del fluido (m3/s) 

Ef: eficiencia 

 
La altura dinámica total (TDH) se determinó mediante la Ecuación AIV.11. 
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VDH = P� ` P$                                                                                                        [AIV.11] 

 

Donde: 

 

TDH:  altura dinámica total (psi) 

Pd:  presión de descarga (psi) 

Ps:  presión de succión (psi) 

 

La presión de succión se determinó mediante la Ecuación AIV.12. 

 

PÓ = jH$$ ` jHR$                                                                                                     [AIV.12] 

 

Donde: 

 

jH$$: cabezal estático en la succión (psi) 

jHR$:  pérdidas de fricción y accesorios en la succión (psi) 

 

El cabezal estático en la zona de succión se determinó a mediante la Ecuación 

AIV.13. 

 

jH$$ = s × Hq$                                                                                                        [AIV.13] 

 

Donde: 

 

ΔHss: cabezal estático en la succión (psi) 

ρ: densidad del fluido (lb/pulg3) 

HTs: altura en la línea de succión (pulg) 

 

Las pérdidas de fricción y accesorios en la zona de succión se determinó mediante 

la Ecuación AIV.14. 

 

jHR$ = s × (hR + hUTTN$\Q0\$)                                                                             [AIV.14] 
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Donde: 

 

ΔHfs: cabezal estático en la succión (psi) 

ρ: densidad del fluido (lb/pulg3) 

hf: cabeza de pérdidas por fricción (pulg) 

haccesorios: cabeza de pérdidas por accesorios (pulg) 

 

La presión de descarga se determinó mediante la Ecuación AIV.15. 

 

Pë = jH$� + jHR�                                                                                                       [AIV.15] 

 

Donde: 

 

ΔHsd: cabezal estático en la descarga (psi) 

ΔHfd: pérdidas de fricción y accesorios en la descarga (psi) 

 

El cabezal estático en la descarga se determinó a mediante la Ecuación AIV.16. 

 

jH$� = s × Hq�                                                                                                          [AIV.16] 

 

Donde: 

 

ΔHfd: cabezal estático en la descarga (psi) 

ρ: densidad del fluido (lb/pulg3) 

HTd: altura en la línea de descarga (pulg) 

 

Las pérdidas de fricción y accesorios en la zona de descarga se determinó 

mediante la Ecuación AIV.17. 

 

jHR� = s × (hR + hUTTN$\Q0\$)                                                                             [AIV.17] 

 

Donde: 
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ΔHfd: cabezal estático en la descarga (psi) 

ρ: densidad del fluido (lb/pulg3) 

hf: cabeza de pérdidas por fricción (pulg) 

haccesorios: cabeza de pérdidas por accesorios (pulg) 

 

Sistema tanque de almacenamiento del efluente (TK-101) – reactores 

 

Para el dimensionamiento de la bomba y de la tubería 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 parámetros que se describen en la 

Tabla AIV.3.  

 

En la  Tabla AVI3 se indica que la tubería 1 y la tubería 4 se dividen en dos 

tuberías paralelas para la conducción del efluente del tanque (TK-101) a los 

reactores. La tubería 1 se divide en las tuberías 2 y 3, y la tubería 4 en las 

tuberías 5 y 6. 

 

Tabla47AIV.3. Parámetros para el dimensionamiento de la tubería que conecta el 
tanque de almacenamiento de efluente (TK-101) con los reactores 

 

Tubería 
Tramo de 

tubería 
Parámetros Magnitud 

TK-101 a 

R-101A, R-101B 

 

TK-101 a 

R-102A, R-102B 

1 

Caudal 7,90 L/s 

Longitud de la tubería de succión 4,50 m 

Longitud de la tubería de descarga 13,00 m 

 

2 y 3 

Caudal 3,95 L/s 

Longitud de la tubería de descarga 5,80 m 

4 

 

Caudal 7,90 L/s 

Longitud de la tubería de succión 4,50 m 

Longitud de la tubería de descarga 21,00 m 
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Tabla  AIV.3. Parámetros para el dimensionamiento de la tubería que conecta el 
tanque de almacenamiento de efluente (TK-101) con los reactores (continuación…) 

 

Tubería 
Tramo de 

tubería 
Parámetros Magnitud 

TK-101 a 

R-101A, R-101B 

TK-101 a 

R-102A, R-102B 

5 y 6 
Caudal 3,95 L/s 

Longitud de la tubería de descarga 5,80 m 

Material  PVC 

 

En la Tabla AIV.4 se presenta la cantidad de accesorios y el valor de los 

coeficientes de pérdida (K) en la tubería que conecta el tanque (TK-101) con los 

reactores. 

 

Tabla48AIV.4. Accesorios y constante K presentes en la tubería, tanque                    
(TK-101)- reactores 

 

Tubería Accesorio Cantidad K 

TK-101 a 

R-101A, R-101B 

TK-101 a 

R-102A, R-102B 

Válvula de pie (con colador) 1 0,8 

Pérdidas de entrada a la tubería 1 0,5 

Codo estándar 3 0,9 

Tee estándar 3 1,8 

Válvula de retención 2 2,5 

Válvula de bola (media vuelta) 3 10,0 

Pérdidas a la salida de la tubería 1 1,0 

(Streeter, 2000, p. 300) 

 

Dimensionamiento de la tubería 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 tubería, se realizó el cálculo de la velocidad de 

succión (Vs) y la velocidad de descarga (Vd) mediante la Ecuación AIV.5. 



229  

 

Para el cálculo de la velocidad de succión, se consideró una tubería de 

diámetro nominal 4” cédula 40  con un diámetro interno de 102,26 mm (Mills, 

1995, p. 889). 

 

v$ =
�5��# LÓ × �m"

�#���#L
^ × (���5��#mm� )! × �#Ìm!

(��#mm)! ×
�#m!

(���#Ìm)!
 

v$ = �5��mÓ = 35��# óõeÓÓ  

 

Por lo tanto la tubería de diámetro nominal 4” cédula 40  permitió cumplir con 

el rango de velocidad de succión para una bomba centrífuga de acuerdo a los 

datos expuesto en la Tabla AIV.2.  

 

Para el cálculo de la velocidad de descarga, se consideró una tubería de 

diámetro nominal de 3” cédula 80 con un diámetro interno de 73,66 mm (Mills, 

1995, p. 889). 

 

v� =
�5��# LÓ × �m"

�#���#L
^ × (�35��#mm� )! × �#Ìm!

(��#mm)! ×
�#m!

(���#Ìm)!
 

v� = �5� mÓ = �5��# óõeÓÓ  

 

Por lo tanto la tubería de diámetro nominal 3” cédula 80  permitió cumplir con 

el rango de velocidad de descarga para una bomba centrífuga de acuerdo a 

los datos expuesto en la Tabla AIV.2. 

 

Una vez que se determinó el diámetro de la tubería y las velocidades de 

succión y descarga, se calcularon las pérdidas por fricción y por accesorios. 

 

Pérdidas por fricción y por accesorios en la zona de succión: 

 

Las pérdidas por fricción en la tubería se determinaron mediante la Ecuación 
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AIV.3. Para determinar las pérdidas por fricción en la tubería se determinó el 

valor del coeficiente de fricción (f), en función al número de Reynolds (Re) y ԑ/D, 

mediante el diagrama de Moody presente en la Figura AVIII.5 del Anexo VIII. 

 

El número de Reynolds se determinó a partir de la Ecuación AIV.8. El diámetro 

interno de la tubería 4” cédula 40 es 102,16 mm (Mills, 1995, p. 889). 

 

îe = �5��mÓ × ���533 ��m" × ���5��#mm × �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm
�� × ��<A ��m#Ó

 

îe = �5�� × ��A 

 

Para la relación ԑ/D se consideró una tubería de PVC, material con un 

coeficiente de rugosidad (ε) de 0,0015 mm (Soriano y Pancorbo, 2012, p. 38). 

 5
D = �5��� #mm

���5��#mm = �5�� × ��<7 
 

A partir del número de Reynolds  y la relación ԑ/D, se determinó gráficamente el 

coeficiente de fricción (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura 

AVIII.5 del Anexo VIII. 

 
� = �5��� 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIV.7 para la tubería 

de diámetro nominal 4” cédula 40, la cabeza de pérdida por fricción es: 

 

hR$#1 = �5��� × �5 �#m × (�5��mÓ )#!#
���5��#mm × �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm × �# × �5��# mÓ!

 

hR$#1 = �5��#m 

 

Posteriormente se determinó la cabeza de pérdidas por accesorios en la tubería 

mediante la Ecuación AIV.9.  
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hUTTN$\Q0\$#$#1 =
(�5��mÓ )!#
�# × �5��# mÓ!

× (� × �5� + � × �5  + � × �5� + � × �5��)#m 

hUTTN$\Q0\$#$#1 = �5��#m 

 

Pérdidas de cabeza por fricción y accesorios en la zona de descarga: 

 

A partir del procedimiento detallado para el cálculo de las pérdidas por fricción 

en la zona de succión, se determinó el coeficiente de fricción (f). 

 

El número de Reynolds se determinó a partir de la Ecuación AIV.8. El diámetro 

interno de la tubería 3” cédula 80 es 73,66 mm (Mills, 1995, p. 889).  

 

îe = �5� mÓ × ���533 ��m" × �35��#mm× �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm
�� × ��<A ��m#Ó

 

îe = �5�� × ��7 

 

Para la relación ԑ/D se consideró una tubería de PVC, material con un 

coeficiente de rugosidad (ε) de 0,0015 mm (Soriano y Pancorbo, 2012, p. 38). 

 5
D = �5��� #mm

�35��#mm  

5
D = �5�� × ��<7 

 

A partir del número de Reynolds  y la relación ԑ/D, se determinó gráficamente el 

coeficiente de fricción (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura 

AVIII.5 del Anexo VIII. 

 

� = �5��� 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIV.7 para la tubería 

de diámetro nominal 3” cédula 80, la cabeza de pérdida por fricción es: 
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hR�#1 = �5��� × �35��#m × (�5� mÓ )#!#
�35��#mm × �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm × �# × �5��# mÓ!

 

hR�#1 = �5 �#m 

 

Posteriormente se determinó la cabeza de pérdidas por accesorios, mediante la 

Ecuación AIV.9. 

 

hUTTN$\Q0\$#�#1 =
(�5� mÓ )!#
�# × �5��# mÓ!

× (� × ��5� + � × �5� + � × �5 )#m 

hUTTN$\Q0\$#�#1 = �5��#m 

 

Dimensionamiento de los tramos 2 y 3  

 

Para el dimensionamiento de la tubería, se calculó la velocidad de descarga 

(Vd) mediante la Ecuación AIV.5. Para el cálculo de la velocidad de descarga, 

se consideró una tubería de diámetro nominal 2” cédula 40 con un diámetro 

interno de 52,50 mm (Mills, 1995, p. 889). 

 

v� =
35� # LÓ × �m"

����#L
^ × ( �5 �#mm� )! × �#Ìm!

(��#mm)! ×
�#m!

(���#Ìm)!
 

v� = �5��mÓ = �5��# óõeÓÓ  

 

Por lo tanto la tubería de diámetro nominal 2” cédula 40  permitió cumplir con 

el rango de velocidad de descarga para una bomba centrífuga de acuerdo a 

los datos expuesto en la Tabla AIV.2. 

 

Una vez que se determinó el diámetro de la tubería y la velocidad de succión 

y descarga se calculó la cabeza de pérdidas por fricción y por accesorios de 

acuerdo al procedimiento descrito para el Tramo 1. 



233  

 

îe = �5��mÓ × ���533 ��m" ×  �5 �#mm× �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm
�� × ��<A ��m#Ó

 

îe = �5�� × ��A 

 

Para la relación ԑ/D se consideró una tubería de PVC, material con un 

coeficiente de rugosidad (ε) de 0,0015 mm (Soriano y Pancorbo, 2012, p. 38). 

 5
D = �5��� #mm

 �5 �#mm  

5
D = �5� × ��<7 

 

A partir del número de Reynolds y la relación ԑ/D, se determinó gráficamente el 

coeficiente de fricción (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura 

AVIII.5 del Anexo VIII. 

 

� = �5��� 

 

El valor f se sustituyó en la Ecuación AIV.3 para el cálculo de la pérdida de carga 

por fricción en la tubería de diámetro nominal 2” cédula 40 (Mills, 1995, p. 889). 

 

hR�#!# = �5��� ×  5��#m × (�5��mÓ )#!#
 �5 �#mm× �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm × �# × �5��# mÓ!

 

hR�#! = �53�#m 

 

Los tramos de tubería 2 y 3 tienen las mismas características físicas por lo 

tanto: 

 

hR�#! = hR�#" = �53�#m 

 

Posteriormente se realizó el cálculo de la cabeza de pérdidas por accesorios 

mediante la Ecuación AIV.9. 
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hUTTN$\Q0\$#�#! =
(�5��mÓ )!#
�# × �5��# mÓ!

× (� × ��5� + � × �5� + � × �5� + � × �5 )#m 

hUTTN$\Q0\$#�#! = �5 �#m 

 

Los tramos de tubería 2 y 3 tienen las mismas características físicas por lo 

tanto: 

 

hUTTN$\Q0\$#�#! = hUTTN$\Q0\$#�#" = �5 �#m 

 

En la Tabla AIV.5 se presenta la velocidad de flujo del fluido en las tuberías, el 

diámetro nominal y las pérdidas por fricción y por accesorios. 

 

Tabla49AIV.5. Especificaciones de las tuberías que conectan al tanque                                   
(TK-101)–reactores  

 

Tubería 
Velocidad 

(m/s) 

Diámetro 

nominal 

Pérdidas por 

fricción (m) 

Pérdidas por 

accesorios (m) 

Tramo 1-succión 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 selección de la bomba (P-101) se determinó la 

altura de bomba (HB),  altura dinámica total (TDH) y potencia. 

 

Cálculo de la altura de bomba (HB) 

 

Para el cálculo de HB la Ecuación de Bernoulli expresada a través de la 

Ecuación AIV.6 se simplificó a la Ecuación AIV.18. 

 

HY = z! + hR##1&!# + h#UTTN$\Q0\$#                                                                       [AIV.18] 

 

Para simplificar la ecuación de Bernoulli se realizó las siguientes 
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consideraciones: se tomó como nivel de referencia la altura en el punto 1, se 

consideró para el tanque T-101 y los reactores (tanques atmosféricos) la presión 

en el punto 1 y 2 equivalentes e iguales a la presión atmosférica y se simplificó la 

velocidad en ambos puntos debido al gran diámetro de los tanques en comparación 

con el diámetro de la tubería. 

 

Para resolver la Ecuación AIV.18 se consideró 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 más altor del reactor. Además se 

reemplazó el valor de las pérdidas de carga por fricción y por accesorios en la 

zona de succión (s) y de descarga (d).  

 

HY = 6! + hR$#1 + hR�#1 + hR�#! + hR�#" + hUTTN$\Q0\$#$#1 + hUTTN$\Q0\$#�#1 + hUTTN$\Q0\$#�#!
+ hUTTN$\Q0\$#�#" 

 

HY = (�53�# + �5��# + �5 �# + �53� + �53� + �5��# + �5�� + �5 � + �5 �)#m 

HY = ��5��#m 

 

Cálculo de la altura dinámica total (TDH) 

 

El valor de TDH se determinó mediante la  Ecuación AIV.11, previo al cálculo de la 

presión de succión y la presión de descarga. 

 

La presión de succión se determinó mediante la Ecuación  AIV 12. Para determinar 

la presión de succión se realizó el cálculo previo del cabezal estático de succión y 

de las pérdidas por fricción y por accesorios en la zona de succión. 

 

El cabezal estático de succión se determinó mediante la Ecuación AIV.13. Para 

este cálculo se conoce la altura del tanque de almacenamiento del efluente en 

la línea de succión de 4,00 m. 

 

jH$$ = �5��#m × ���533 ��m" ×
�5�#�ô
�#�� × (�5 � × ��<!#m)#!

�#ó���!  
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jH$$ =  5��#óÓõ 
 

Posteriormente se realizó el cálculo de las pérdidas por fricción y accesorios en la 

zona de succión mediante la Ecuación AIV.14. 

 

jHR$ = (hR$ + hUTTN$\Q0\$##$) × s 

jHR$ = (�5�� + �5��)#m × ���533 ��m" ×
�5�#�ô
�#�� × (�5 � × ��<!#m)#!

�#ó���!  

jHR$ = �5��#óÓõ 
 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIV.12, la presión de 

succión es: 

 

PÓ = ( 5�� ` �5�3)#óÓõ 
PÓ = �5�3##óÓõ = 335��#�Pa 

 

La presión de descarga se determinó mediante la Ecuación AIV.15. Para 

determinar  la presión de descarga se realizó el cálculo previo del cabezal estático 

de descarga mediante la Ecuación AIV.16. Para este se conoce la altura del reactor 

en línea de descarga de 3,26 m. 

 

jH$� = #35��#m# × ���533# ��m" ×
�5�#�ô
�#�� × (�5 � × ��<!#m)#!

�ó���!  

jH$� = �5��#óÓõ 
 

Posteriormente se realizó el cálculo de las pérdidas por fricción y por accesorios 

en la zona de descarga mediante la Ecuación AIV.17. 

 

jHR� = (hR#� + hUTTN$\Q0\$#�) × s 

jHR� = (�5 �# + �53�# + �53� + �5��# + �5 � + �5 �)#m × ���533# ��m" ×
�5�#�ô
�#��

× (�5 � × ��<!#m)#!
�ó���! = ��5��#óÓõ 
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Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIV.15 la presión de 

descarga es: 

 

Pë = (�5�� + ��5��)#óÓõ 
Pë = ��5 �#óÓõ = ���5��#�Pa 

 

Por lo tanto el TDH de la bomba es: 

 

VDH = (��5 � ` �5�3)#óÓõ 
VDH = ��5��#óÓõ = ��5� #�Pa 

 

Cálculo de la potencia de la bomba 

 

La potencia de la bomba se determinó mediante la Ecuación AIV.10. La bomba 

tiene una eficiencia del 53,00 % de acuerdo a la curva de operación de la Figura 

AVIII.2 del Anexo VIII.   

 

Pé\wéU =
��5��#m × ���533 ��m" × �5��mÓ! #× �5��# LÓ ×# m"

�#���#L
�5 3  

Pé\wéU = �#���5��##W = 35��#HP 

 

Para la selección de la bomba se consideró un factor de seguridad del 10 % sobre 

el requerimiento energético calculado (Peters y Timmerhaus, 2002, p. 37).   

 

Pé\wéU = 35��#HP × �5�� 

Pé\wéU = 35��#HP 

 

A partir de los cálculos descritos para el dimensionamiento de la tubería y bomba 

(P-101) que conecta el tanque (TK-101) con los reactores (R-101A y R-101B) se 

dimensionó la tubería y la bomba (P-102) que conecta el (TK-101) con los reactores 

(R-102A y R-102B). En la Tabla AIV.6 se presenta la velocidad de flujo del fluido 

en las tuberías, el diámetro nominal y las pérdidas por fricción y por accesorios. 
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Tabla50AIV.6. Especificaciones,  pérdidas por fricción y por accesorios de la tubería 
que conecta (TK-101) con los reactores (R-102A y R-102B) 

 

Tubería 
Velocidad 

(m/s) 

Diámetro 

nominal 

Pérdidas por 

fricción (m) 

Pérdidas por 

accesorios (m) 

Tramo 4 – succión 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 2” cédula 40 0,32 2,58 

 

En la Tabla AIV.7 se presentan las especificaciones de la bomba (P-102). 

 

Tabla51AIV.7. Especificaciones de la bomba (P-102) 
 

Caudal 
(L/s) 

HB (m) 
TDH 
(kPa) 

Potencia 
calculada (HP) 

Potencia 
nominal (HP) 

9,00 16,88 88,14 3,30 3,63 

 

Sistema tanque de complejo EDTA-Fe – reactores 

 

Para el dimensionamiento de las tuberías 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 función a la 

elevación del tanque (TK-102) con respecto a los reactores. 

 

En la Tabla AIV.8 se presentan los parámetros considerados para el 

dimensionamiento de las tuberías que conectan: (TK-102) con (R-101A, R-101B) 

y (TK-102) con (R-102A y R-102B). Ambas tuberías presentan las mismas 

características (caudal, longitud y material). 

 

En la Tabla AIV.9 se presenta la cantidad de accesorios y el valor de los 

coeficientes de pérdida (K) en la tubería que conecta el tanque de 

almacenamiento del complejo (TK-102) con los reactores. 
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Tabla52AIV.8. Parámetros para el dimensionamiento de la tubería que conecta el 
tanque de almacenamiento del complejo (TK-102)  con los reactores 

 

Tubería 
Tramo de 

tubería 
Parámetros Magnitud 

TK-102 a                

R-101A y R-101B 

 

TK-102 a                

R-102A y R-102B 

 

1 

Caudal 0,62 L/s 

Longitud de la tubería 1,00 m 

 

2 

Caudal 0,31 L/s 

Longitud de la tubería 2,00 m 

3 
Caudal 0,31 L/s 

Longitud de la tubería 2,50 m 

Material de la tubería PVC 

La numeración 1, 2 y 3 indica que la tubería 1 se divide en dos tuberías paralelas, la tubería                 
2 y la tubería 3. 

 

Tabla53AIV.9. Accesorios y constante K presentes en la tubería, tanque de 
almacenamiento del complejo (TK-102) – reactores 

 

Tubería Accesorio Cantidad K 

TK-102 a                       
R-101A y R-101B 

TK-102 a                          
R-102A y R-102B 

Válvula de bola 3 10,0 

Pérdidas de entrada a la tubería 1 0,5 

Codo estándar 3 0,9 

Tee estándar 5 1,8 

Pérdidas a la salida de la tubería 1 1,0 

             (Streeter, 2000, p. 300) 

 

A partir de los cálculos descritos para el dimensionamiento de la tubería que 

conecta el tanque de almacenamiento del efluente con los reactores se 

dimensionaron las tuberías que conecta el tanque (TK-102) a los reactores     

(R-101A, R-101B, R-102A y R-102B) y se determinaron las pérdidas por 

fricción y accesorio en la tubería.  

 

En la Tabla AIV.10 se presenta la velocidad de flujo del fluido en las tuberías, 

el diámetro nominal y las pérdidas por fricción y por accesorios. 
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Tabla54AIV.10. Especificaciones de las tuberías que conectan al tanque (TK-102)  con 
los reactores (R-101A, R-101B, R-102A y R-102B) 

 

Tubería 
Velocidad 

(m/s) 

Diámetro 

nominal 

Perdidas por 

fricción (m) 

Pérdidas por 

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 H2O2  (TK-103)- reactores 

 

Para el dimensionamiento de las tuberías que conecta el tanque de 

almacenamiento de H2O2 (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 función a la 

elevación del tanque (TK-103) con respecto a los reactores. 

 

En la Tabla AIV.11 se presentan los parámetros considerados para el 

dimensionamiento de las tuberías.  

 

Tabla55AIV.11. Parámetros para el dimensionamiento de la tubería que conecta al tanque 
de almacenamiento de H2O2 (TK-103)  con los reactores 

 

Tubería 
Tramo de 

tubería 
Parámetros Magnitud 

TK-103  a 

R-101A, R-101B  

 

1 

Caudal 0,16 L/s 

Longitud de la tubería 1,00 m 

2 
Caudal 0,08 L/s 

Longitud de la tubería 2,5 m 

TK-103  a 

R-101A, R-101B 
3 

Caudal 0,08 L/s 

Longitud de la tubería 3,0 m 

 Material de la tubería PVC 

La numeración 1, 2 y 3 indica que la tubería 1 se divide en dos tuberías paralelas, la tubería                  
2 y la tubería 3. 
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En la Tabla AIV.12 se presenta la cantidad de accesorios y el valor de los 

coeficientes de pérdida (K) en la tubería que conecta el tanque de 

almacenamiento del H2O2 (TK-103) con los reactores. 

 

Tabla 56AIV.12. Accesorios y constante K presentes en la tubería, tanque de 
almacenamiento de H2O2 (TK-103) - reactores 

 

Tubería Accesorio Cantidad K 

TK-103  a 

R-101A, R-101B 

 

TK-103  a 

R-102A, R-102B 

Válvula de bola 2 10,0 

Pérdidas de entrada a la tubería 1 0,5 

Codo estándar 4 0,9 

Tee estándar 1 1,8 

Pérdidas a la salida de la tubería 1 1,0 

      (Streeter, 2000, p. 300) 

 

A partir de los cálculos descritos para el dimensionamiento de la tubería que 

conecta el tanque de almacenamiento del efluente con los reactores se 

dimensionaron las tuberías que conecta el tanque (TK-103) a los reactores          

(R-101A, R-101B, R-102A y R-102B) y se determinaron las pérdidas por 

fricción y accesorio en la tubería.  

 

En la Tabla AIV.13 se presenta la velocidad de flujo del fluido en las tuberías, 

el diámetro nominal y las pérdidas por fricción y por accesorios. 

 

Tabla57AIV.13. Especificaciones de las tuberías que conectan al tanque (TK-103)  con 
los reactores (R-101A, R-101B, R-102A y R-102B)  

 

Tubería 
Velocidad 

(m/s) 

Diámetro 

nominal 

Pérdidas por 

fricción (m) 

Pérdidas por 

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 hidróxido de sodio – reactor 

 

En la Tabla AIV.14 se presentan los parámetros considerados para el 

dimensionamiento de las tuberías 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 tuberías presentan las mismas características 

(caudal, longitud y material). 

 

Tabla58AIV.14. Parámetros para el dimensionamiento de la tubería que conecta el tanque 
de almacenamiento de NaOH (TK-104) – reactores 

 

Tubería 
Tramo de 

tubería 
Parámetros Magnitud 

TK-103  a 

R-101A, R-101B 

 

TK-103  a 

R-102A,  R-102B 

 

 
1 

Caudal 0,56 L/s 

Longitud de la tubería de succión 0,50 m 

Longitud de la tubería de descarga 1,00 m 

 
2 

Caudal 0,26 L/s 

Longitud de la tubería de descarga 4,00 m 

3 
Caudal 0,28 L/s 

Longitud de la tubería descarga 9,00  m 

 Material de la tubería PVC 

La numeración 1, 2 y 3 indica que la tubería 1 se divide en dos tuberías paralelas, la tubería                          
2 y la tubería 3. 

 

En la Tabla AIV.15 se presenta la cantidad de accesorios y el valor de los 

coeficientes de pérdida (K) en las tuberías que conectan al tanque de 

almacenamiento de NaOH (TK-104) con los reactores. 

 

Tabla59AIV.15. Accesorios y constante K presentes en la tubería tanque de 
almacenamiento de NaOH (TK-104) - reactores 

 

Tubería Accesorio Cantidad K 

TK-103  a R-101A, R-101B 

TK-103  a R-102A, R-102B 

Válvula de bola 4 10,0 

Válvula de retención 1 2,5 
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Tabla  AIV.15. Accesorios y constante K presentes en la tubería tanque de 
almacenamiento de NaOH (TK-104) – reactores (continuación…) 

 

Tubería Accesorio Cantidad  K 

TK-103  a 

R-101A, R-101B 

TK-103  a  

R-102A, R-102B 

Pérdidas de entrada a la tubería 1 0,5 

Codo estándar 2 0,9 

Tee estándar 6 1,8 

Pérdidas a la salida de la tubería 1 1,0 

       (Streeter, 2000, p. 300) 

 

El dimensionamiento de las tuberías que conecta el tanque (TK-104) con los 

reactores (R-101A, R-101B, R-102A y R-102B) se realizó a partir de los cálculos 

descritos para el dimensionamiento de la tubería 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 tuberías, 

el diámetro nominal y las pérdidas por fricción y por accesorios 

 

Tabla60AIV.16. Especificaciones de las tuberías que conectan al tanque                                
(TK-104) –reactores (R-101A, R-101B, R-102A y R-102B)  

 

Tubería 
Velocidad 

(m/s) 

Diámetro 

nominal 

Pérdidas por 

fricción (m) 

Pérdidas por 

accesorios (m) 

Tramo 1-succión 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 selección de la bomba (P-103) ubicada en la 

tubería,  se determinó la altura de bomba (HB),  Altura dinámica total (TDH) y 

potencia. 
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Cálculo de la altura de bomba (HB) 

 

Para el cálculo de HB la Ecuación de Bernoulli expresada a través de la 

Ecuación AIV.6 se simplificó a la Ecuación AIV.18 de acuerdo a las siguientes 

consideraciones: se tomó como nivel de referencia la altura en el punto 1, se 

consideró la presión en el punto 1 y 2 (tanque de almacenamiento de NaOH y 

reactor) equivalentes e iguales a la presión atmosférica al ser tanques atmosféricos 

y se simplificó la velocidad en ambos puntos debido al gran diámetro de los tanques 

en comparación con el diámetro de la tubería. 

 

Para resolver la Ecuación AIV.18 se consideró Z2 de 2,70 m. Este valor 

corresponde a la altura entre el nivel del fluido en el tanque de almacenamiento 

de NaOH y el nivel de fluido en el reactor. Además se reemplazó el valor de 

las pérdidas de carga por fricción y por accesorios en la zona de succión (s) y 

de descarga (d).  

 

HY = 6! + hR$#1 + hR�#1 + hR�#! + hR�#" + hUTTN$\Q0\$#$#1 + hUTTN$\Q0\$#�#1 + hUTTN$\Q0\$#�#!
+ hUTTN$\Q0\$#�#" 

 

HY = (�5��# + �5�3 + �5��# + �5�� + �5 �# + 35�� +  5��)#m 

HY = ��5��#m 

 

Cálculo de la altura dinámica total (TDH) 

 

El valor de TDH se determinó mediante la  Ecuación AIV.11 previo al cálculo de la 

presión de succión y la presión de descarga. 

 

La presión de succión se determinó mediante la Ecuación  AIV.12. 

 

Para el cálculo de la presión de succión se realizó el cálculo previo del cabezal 

estático de succión mediante la Ecuación AIV.13. Para este cálculo se conoce la 

altura del tanque de almacenamiento de NaOH en la línea de succión de                   

2,20 m. 
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jH$$ = �5��#m × �#��353�# ��m" ×
�5�#�ô
�#�� × (�5 � × ��<!#m)#!

�#ó���!  

jH$$ = 35��#óÓõ 
 

Posteriormente se realizó el cálculo de las pérdidas por fricción y por accesorios 

en la zona de succión mediante la Ecuación AIV.14. 

 

jHR$ = (hR$ + hUTTN$\Q0\$##$) × s 

jHR$ = (�5�3 + �5 �)#m × ���353� ��m" ×
�5�#�ô
�#�� × (�5 � × ��<!#m)#!

�#ó���!  

jHR$ = �5��#óÓõ 
 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIV.12 la presión de 

succión es: 

 

PÓ = (35�� ` �5��)#óÓõ 
PÓ = �53�#óÓõ = ��53�#�Pa 

 

La presión de descarga se determinó mediante la Ecuación AIV.15.  

 

Para determinar  la presión de descarga se realizó el cálculo previo del cabezal 

estático de descarga a partir de la Ecuación AIV.16. Para el  cálculo del cabezal 

estático en la descarga se conoce la distancia entre la línea central de la bomba y 

el punto de descarga libre de 0,50 m. 

 

jH$� = �5 �#m# × �#��353�# ��m" ×
�5�#�ô
�#�� × (�5 � × ��<!#m)#!

�ó���!  

jH$� = �5��#óÓõ 
 

Posteriormente se determinaron las pérdidas por fricción y por accesorios en la 

zona de descarga mediante la Ecuación AIV.17. 

 

jHR� = (hR#� + hUTTN$\Q0\$#�) × s 
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jHR� = (�5��# + �5�� + 35�� +  5�� + 35�� +  5��)##m × �#��353�# ��m" ×
�5�#�ô
�#��

× (�5 � × ��<!#m)#!
�ó���! = ��5��#óÓõ 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIV.15 la presión de 

descarga es: 

 

Pë = (��5�� ` �5��)#óÓõ 
Pë = ��5��#óÓõ = ���5��#�Pa 

 

Por lo tanto el valor del TDH de la bomba es: 

 

VDH = (��5��# ` �53�)#óÓõ 
VDH = � 53 #óÓõ = ���5�3#�Pa 

 

Cálculo de la potencia de la bomba 

 

La potencia de la bomba se determinó mediante la Ecuación AIV.10. La bomba 

tiene una eficiencia del 35,00 % de acuerdo a la curva de operación de la Figura 

AVIII.1 del Anexo VI.   

 

Pé\wéU =
��5��#m × �#��353�# ��m" × �5�� mÓ! #× �5 �# LÓ ×# m"

�#���#L
�53   

Pé\wéU = �335��##W = �53�#HP 

 

Para la selección de la bomba se consideró un  factor de seguridad del 10 % sobre 

el requerimiento energético calculado (Peters y Timmerhaus, 2002, p. 37).   

 

Pé\wéU = �53�#HP × �5�� 

Pé\wéU = �53�#HP 
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Sistema tanque almacenamiento de H2SO4- tanque de neutralización 

 

Para el dimensionamiento de la tubería que conecta el tanque de almacenamiento 

de H2SO4 (TK-107) con el tanque de neutralización (TK-105), se consideró 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 función a la elevación del tanque                     

(TK-107) con respecto al tanque (TK-105).  

 

En la Tabla AIV.17 se presentan los parámetros considerados para el 

dimensionamiento de la tubería. 

 

Tabla61AIV.17. Parámetros para el dimensionamiento de la tubería que conecta el tanque 
(TK-107) con el tanque de neutralización (TK-105) 

 

Parámetros Magnitud 

Caudal 0,01 L/s 

Longitud de la tubería 3,00 m 

Material Acero inoxidable  AISI 304 

 

En la Tabla AIV.18 se presenta la cantidad de accesorios y el valor de los 

coeficientes de pérdida (K) en la tubería que conecta el tanque de 

almacenamiento de H2SO4 (TK-107) con el tanque de neutralización (TK-105). 

 

Tabla62AIV.18. Accesorios y constante K presentes en la tubería tanque                             
(TK-107) - tanque de neutralización (TK-105)  

 

Accesorio Cantidad  K 

Válvula de bola (media vuelta) 2 10,0 

Pérdidas de entrada a la tubería 1 0,5 

Codo estándar 4 0,9 

Pérdidas a la salida de la tubería 1 1,0 

Tee estándar 1 1,8 

                    (Streeter, 2000, p. 300) 



248  

 

Para el dimensionamiento de la tubería, se realizó el cálculo de la velocidad de 

flujo del H2SO4 a través de la tubería mediante la Ecuación AIV.5. Para el 

cálculo de la velocidad, se consideró una tubería de diámetro nominal 1/4” 

cédula 40 con un diámetro interno de 9,246 mm (Mills, 1995, p. 889). 

 

v$ =
�5��# LÓ × �m"

����#L
^ × (�5���#mm� )! × �#Ìm!

(��#mm)! ×
�#m!

(���#Ìm)!
 

v$ = �5� mÓ = �5 �# óõeÓÓ  

 

Por lo tanto la tubería de diámetro nominal 1/4” cédula 40  permitió cumplir con 

el rango de velocidad para el flujo por gravedad. 

 

Pérdidas por fricción y por accesorios  

 

El número de Reynolds se determinó a partir de la Ecuación AIV.8. El diámetro 

interno de la tubería 1/4” cédula 40 es 9,246 mm y la densidad del H2SO4 es              

1 836,10 kg/m3 (Perry, 2001, p. 2-115). 

 

îe = �5� mÓ × �#�3�5�� ��m" × �5���#mm× �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm
�� × ��<" ��m#Ó

= ���5�� 

 

El número de Re indica el flujo laminar de fluido, por lo tanto el factor de fricción 

(f) se determinó mediante la Ecuación AIV.19 (Mott, 2006b, p. 234). 

 

�/ = *A
:N                                                                                                     [AIV.19] 

 

Donde: 

 

fD: factor de fricción, Darcy  

Re: número de Reynolds 
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El valor del coeficiente de fricción es: 

 

�/ = ��
���5�� = �5 � 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIV.7 la cabeza de 

pérdidas por fricción en la tubería es: 

 

hR$#1 = �5 � × 3#m × (�5� mÓ )#!#
�5���#mm × �#Ìm��#mm× �#m���#Ìm × �# × �5��# mÓ!

= �5��#m 

 

Posteriormente se determinaron las pérdidas por accesorios en la tubería, 

mediante la Ecuación AIV.9.  

 

hUTTN$\Q0\$#$#1 =
(�5� mÓ )!#
�# × �5��# mÓ!

× (� × ��5� + � × �5  + � × �5� + � × �5� + � × �5�)m 

hUTTN$\Q0\$#$#1 = �5�3#m 

 

Sistema reactores - tanque de sedimentación 

 

En la Tabla AIV.19 se presentan los parámetros considerados para el 

dimensionamiento de las tuberías que conectan los reactores (R-101A y R-101B) 

con los tanques de sedimentación (S-101-S-102). 

 

Tabla63AIV.19. Parámetros para el dimensionamiento de la tubería que conecta los 
reactores (R-101A y R-101B) con los tanques de sedimentación 

 

Tubería Parámetros Magnitud 

R-101A a S-101 
 

R-101B a S-102 
 

Caudal 3,00 L/s 

Longitud de la tubería de succión 2,50 m 

Longitud de la tubería de descarga 7,00 m 

Material de la tubería 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 tubería que conecta los reactores con los 

tanques de sedimentación (S-101 y S-102). 

 

Tabla64AIV.20. Accesorios y constante K presentes en la tubería,                      
reactores (R-101A y R-101B) -tanques de sedimentación 

 

Tubería Accesorio Cantidad K 

R-101A a S-101 
 

R-101B a S-102 

Válvula de bola 4 10,0 

Pérdidas de entrada a la tubería 1 0,5 

Codo estándar 3 0,9 

Tee estándar 4 1,8 

Válvula de retención 1 2,5 

Pérdidas a la salida de la tubería 1 1,0 

             (Streeter, 2000, p. 300) 

 

Para el dimensionamiento de la tubería, se realizó el cálculo de la velocidad de 

succión (Vs) y la velocidad de descarga (Vd) mediante la Ecuación AIV.5. 

 

Para el cálculo de la velocidad de succión, se consideró una tubería de 

diámetro nominal 3” cédula 40  con un diámetro interno de 77,93 mm (Mills, 

1995, p. 889). 

 

v$ =
35��# LÓ × �m"

����#L
^ × (��5�3mm� )! × �#Ìm!

(��#mm)! ×
�#m!

(���#Ìm)!
 

v$ = �5�3mÓ = �5��# óõeÓÓ  

 

Por lo tanto la tubería de diámetro nominal 3” cédula 40  permitió cumplir con 

el rango de velocidad de succión para una bomba centrífuga de acuerdo a los 

datos expuesto en la Tabla AIV.2. 

 

Para el cálculo de la velocidad de descarga, se consideró una tubería de 
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diámetro nominal de 1 1/2” cédula 40 con un diámetro interno de 40,89 mm 

(Mills, 1995, p. 889). 

 

v� =
35��# LÓ × �m"

����#L
^ × (��5��#mm� )! × �#Ìm!

(��#mm)! ×
�#m!

(���#Ìm)!
 

v� = �5��mÓ = �5 �# óõeÓÓ  

 

Por lo tanto la tubería de diámetro nominal de 1 1/2” cédula 40 permitió cumplir 

con el rango de velocidad de descarga para una bomba centrífuga de acuerdo 

a los datos expuesto en la Tabla AIV.2. 

 

Una vez que se determinaron los diámetros de las tuberías y las velocidades 

de succión y descarga, se calcularon las pérdidas por fricción y por accesorios. 

 

Pérdidas por fricción y por accesorios en la zona de succión: 

 

La cabeza de pérdidas por fricción en la tubería se determinó mediante la 

Ecuación AIV.7. Para determinar las pérdidas por fricción en la tubería se 

determinó el valor del coeficiente de fricción (f), en función del número de 

Reynolds (Re) y ԑ/D, mediante el diagrama de Moody presente en la Figura AVIII.5 

del Anexo VIII. 

 

El número de Reynolds se determinó a partir de la Ecuación AIV.8. El diámetro 

interno de la tubería 3” cédula 40 es 77,93 mm (Mills, 1995, p. 889). 

 

îe = �5�3#mÓ × ���533 ��m" × ��5�3#mm × �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm
�� × ��<A ��m#Ó

 

îe = �5�  × ��A 

 

Para la relación ԑ/D se consideró una tubería de PVC, material con un 

coeficiente de rugosidad (ε) de 0,0015 mm (Soriano y Pancorbo, 2012, p. 38). 
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5
D = �5��� #mm

��5�3#mm  

5
D = �5�� × ��<7 

 

A partir del número de Reynolds  y la relación ԑ/D, se determinó gráficamente el 

coeficiente de fricción (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura 

AVIII.5 del Anexo VIII. 

 

� = �5��� 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIV.7 para la tubería 

de diámetro nominal 3” cédula 40, la cabeza de pérdida por fricción es: 

 

hR$#1 = �5��� × 35��#m × (�5�3mÓ )#!#
��5�3#mm × �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm × �# × �5��# mÓ!

 

hR�#1 = �5��#m 

 

Posteriormente se determinó la cabeza de pérdidas por accesorios en la tubería 

mediante la Ecuación AIV.9.  

 

hUTTN$\Q0\$#$#1 =
(�5�3mÓ )!#
�# × �5��# mÓ!

× (� × ��5� + � × �5  + � × �5�)#m 

hUTTN$\Q0\$#$#1 = �5�3#m 

 

Pérdidas de cabeza por fricción y accesorios en la zona de descarga: 

 

A partir del procedimiento detallado para el cálculo de las pérdidas por fricción 

en la zona de succión, se determinó el factor (f). 

 

El número de Reynolds se determinó a partir de la Ecuación AIV.8. El diámetro 

interno de la tubería de 1 1/2” cédula 40 es 40,89 mm (Mills, 1995, p. 889). 
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îe = �5��#mÓ × ���533 ��m" × ��5��#mm × �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm
�� × ��<A ��m#Ó

 

îe = �5�  × ��A 

 

Para la relación ԑ/D se consideró una tubería de PVC, material con coeficiente 

de rugosidad (ε) de 0,0015 mm (Sariano y Pancorbo, 2012, p. 38). 

 5
D = �5��� #mm

��5��#mm  

5
D = 35�� × ��<7 

 

A partir del número de Reynolds  y la relación ԑ/D, se determinó gráficamente el 

coeficiente de fricción (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura 

AVIII.5 del Anexo VIII. 

 

� = �5��� 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIV.7 para la tubería 

de diámetro nominal 3” cédula 80, la cabeza de pérdida por fricción es: 

 

hR�#1 = �5��� × �5��#m × (�5��mÓ )#!#
��5��#mm × �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm × �# × �5��# mÓ!

 

hR�#1 = �5��#m 

 

Posteriormente se determinó la cabeza de pérdidas por accesorios, mediante la 

Ecuación AIV.9. 

 

hUTTN$\Q0\$#�#1 =
(�5��mÓ )!#
�# × �5��# mÓ!

× (3 × ��5� + � × �5� + � × �5� + � × �5  + � × �5�)#m 

hUTTN$\Q0\$#$#1 = ��5��#m 
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En la Tabla AIV.21 se presentan las velocidades de flujo en las tuberías, el 

diámetro nominal y la cabeza de pérdidas por fricción y por accesorios. 

 

Tabla65AIV.21. Especificaciones de la tubería y las pérdidas por fricción y accesorios 
en la tubería que conecta los reactores (R-101A y R-101B) con los tanques de 

sedimentación  
 

Tramo de tubería 
Velocidad 

(m/s) 
Diámetro 
nominal 

Pérdidas por 
fricción (m) 

Pérdidas por 
accesorios (m) 

Tramo de succión 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 selección de las bombas (P-105 y P-106) que 

conectan los reactores (R-101A y R-101B) con los tanques de sedimentación          

(S-101 y S-102), se determinó la altura de bomba (HB), altura dinámica total 

(TDH) y potencia. 

 

Cálculo de la altura de bomba (HB) 

 

Para el cálculo de HB la Ecuación de Bernoulli expresada a través de la 

Ecuación AIV.6 se simplificó a la Ecuación AIV.18 de acuerdo a las siguientes 

consideraciones: se tomó como nivel de referencia la altura en el punto 1, se 

consideró la presión en el punto 1 y 2 (reactor y tanque de sedimentación) 

equivalentes a la presión atmosférica al ser tanques atmosféricos y se simplificó la 

velocidad en ambos puntos debido al gran diámetro de los tanques en comparación 

con el diámetro de la tubería. 

 

Para resolver la Ecuación AIV.18 se consideró 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. Además se reemplazó el valor de las pérdidas de 

carga por fricción y por accesorios en la zona de succión (s) y de descarga (d).  

 

HY = 6! + hR$#1 + hR�#1 + hUTTN$\Q0\$#$#1 + hUTTN$\Q0\$#�#1 
HY = �5�� + �5�� + �5�� + �5�3 + ��5�� 
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HY = ��53�#m 

 

Cálculo de la altura dinámica total (TDH) 

 

El valor de TDH se determinó mediante la  Ecuaciones AIV.11, previo al cálculo de 

la presión de succión y la presión de descarga. 

 

La presión de succión se determinó mediante la Ecuación  AIV 12. Para determinar  

la presión de succión se realizó el cálculo previo del cabezal estático de succión a 

partir de la Ecuación AIV.13.  

 

Para el cálculo del cabezal estático de succión se conoce la altura del reactor en 

la línea de succión de 3,26 m. 

 

jH$$ = 35��#m × ���533 ��m" ×
�5�#�ô
�#�� × (�5 � × ��<!#m)#!

�#ó���!  

jH$$ = �5��#óÓõ 
 

Posteriormente se determinaron las pérdidas por fricción y por accesorios en la 

zona de succión mediante la Ecuación AIV.14. 

 

jHR$ = (hR$ + hUTTN$\Q0\$##$) × s 

jHR$ = (�5�� + �5�3)#m × ���533 ��m" ×
�5�#�ô
�#�� × (�5 � × ��<!#m)#!

�#ó���!  

jHR$ = �53 #óÓõ 
 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIV.12 la presión de 

succión es: 

 

PÓ = (�5�� ` �53 )#óÓõ 
PÓ = �5��##óÓõ = ��53�#�Pa 

 

La presión de descarga, se determinó mediante la Ecuación AIV.15.  
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Para determinar  la presión de descarga se realizó el cálculo previo del cabezal 

estático de descarga a partir de la Ecuación AIV.16. Para el cálculo del cabezal 

estático de descarga se conoce la distancia entre la línea central de la bomba y el 

punto de descarga libre de 0,80 m. 

 

jH$� = #�5��#m# × ���533# ��m" ×
�5�#�ô
�#�� × (�5 � × ��<!#m)#!

�ó���!  

jH$� = �5�3#óÓõ 
 

Posteriormente se determinaron las pérdidas por fricción y por accesorios en la 

zona de descarga mediante la Ecuación AIV.17. 

 

jHR� = (hR#� + hUTTN$\Q0\$#�) × s 

jHR� = (�5�� + ��5��)#m × ���533# ��m" ×
�5�#�ô
�#�� × (�5 � × ��<!#m)#!

�ó���!  

jHR� = ��5��#óÓõ 
 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIV.15 la presión de 

descarga es: 

 
Pë = (�5�3 + ��5��)#óÓõ 

Pë = ��5��#óÓõ = ���5��#�Pa 
 

 Por lo tanto el valor del TDH de la bomba es: 

 

VDH = (��5�� ` �5��)#óÓõ 
VDH = ��53 #óÓõ = ��5��#�Pa 

 

Potencia de la bomba 

 

La potencia de la bomba se determinó mediante la Ecuación AIV.10. La bomba 

tiene una eficiencia del 42,00 % de acuerdo a la curva de operación de la Figura 

AVIII.1 del Anexo VIII.   
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Pé\wéU =
��53�#m × ���533 ��m" × �5��mÓ! #× 35�� LÓ ×# m"

�#���#L
�5��  

Pé\wéU = �#��35 �##W = �53 #HP 

 

Para la selección de la bomba se consideró un  factor de seguridad del 10 % sobre 

el requerimiento energético calculado (Peters y Timmerhaus, 2002, p. 37).   

 

Pé\wéU = �53 #HP × �5�� = �5��#HP 

 

En la Tabla AIV.22 se presentan las especificaciones de las bombas (P-105 y            

P-106). 

 

Tabla66AIV.22. Especificaciones de las bombas (P-105 y P-106) 
 

Bombas 

HB (m) 
Caudal 

(L/s) 

TDH 

(kPa) 

Potencia 

calculada (HP) 

Potencia 

nominal (HP) 

13,64 3,00 98,91 1,35 1,48 

 

Tanque de sedimentación-Tanque de neutralización 

 

En la Tabla AIV.23 se presentan los parámetros considerados para el  

dimensionamiento de las tuberías que conectan los tanques de sedimentación                 

(S-101 y S-102) con los tanques de neutralización (TK-105 y TK-106). 

 

Tabla67AIV.23. Parámetros para el dimensionamiento de las tuberías que conectan los 
tanques de sedimentación  (S-101 A/B) con los tanques (TK-105 y TK-106) 

 

Tubería Parámetros Magnitud 

S-101 a TK-105 
 

S-102 a TK-106 

Caudal 7,50 L/s 

Longitud de la tubería de succión 2,00 m 

Longitud de la tubería de descarga 5,60 m 

Material de la tubería PVC 
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A partir de los parámetros que se presentan en la Tabla AI.22 se determinó la 

velocidad de succión (Vs) y la velocidad de descarga (Vd) mediante la Ecuación 

AIV.5 para el dimensionamiento de las tuberías. 

 

Para el cálculo de la velocidad de succión, se consideró una tubería de 

diámetro nominal 4” cédula 40 con un diámetro interno de 102,26 mm (Mills, 

1995, p. 889). 

 

v$ =
�5 �# LÓ × �m"

�#���#L
^ × (���5��#mm� )! × �#Ìm!

(��#mm)! ×
�#m!

(���#Ìm)!
 

v$ = �5��mÓ = 35��# óõeÓÓ  

 

Por lo tanto la tubería de diámetro nominal 4” cédula 40  permitió cumplir con 

el rango de velocidad de succión para una bomba centrífuga, de acuerdo a los 

datos expuesto en la Tabla AIV.2. 

 

Para el cálculo de la velocidad de descarga, se consideró una tubería de 

diámetro nominal de 3” cédula 160 con un diámetro interno de 63,65 mm (Mills, 

1995, p. 889). 

 

v� =
�5 �# LÓ × �m"

�#���#L
^ × (�35� #mm� )! × �#Ìm!

(��#mm)! ×
�#m!

(���#Ìm)!
 

v� = �53�mÓ = �5�3# óõeÓÓ  

 

Por lo tanto la tubería de diámetro nominal 3” cédula 160  permitió cumplir con 

el rango de velocidad de descarga para una bomba centrífuga de acuerdo a 

los datos expuesto en la Tabla AIV.2. 

 

Una vez que se determinaron los diámetros de las tuberías, las velocidades de 

succión y descarga, se calcularon las pérdidas por fricción y por accesorios. 
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Pérdidas por fricción y por accesorios en la zona de succión: 

 

La cabeza de pérdidas por fricción en la tubería se determinó mediante la 

Ecuación AIV.7. Para determinar la cabeza de pérdidas por fricción en la 

tubería se determinó el valor del coeficiente de fricción (f), en función del 

número de Reynolds (Re) y ԑ/D, mediante el diagrama de Moody presente en la 

Figura AVIII.5 del Anexo VIII. 

 

El número de Reynolds se determinó a partir de la Ecuación AIV.8. El diámetro 

interno de la tubería 4” cédula 40 es 102,15 mm (Mills, 1995, p. 889). 

 

îe = �5��mÓ × ���533 ��m" × ���5��#mm × �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm
�� × ��<A ��m#Ó

 

îe = �5�� × ��A 

 

Para la relación ԑ/D se consideró una tubería de PVC, material con un 

coeficiente de rugosidad (ε) de 0,0015 mm (Soriano y Pancorbo, 2012, p.38). 

 5
D = �5��� #mm

���5��#mm = �5�� × ��<7 

 

A partir del número de Reynolds  y la relación ԑ/D, se determinó gráficamente el 

coeficiente de fricción (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura 

AVIII.5 del Anexo VIII. 

 

� = �5��� 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIV.7 para la tubería 

de diámetro nominal 4” cédula 40, la cabeza de pérdida por fricción es: 

 

hR$#1 = �5��� × �5��#m × (�5��mÓ )#!#
���5��#mm × �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm × �# × �5��# mÓ!
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hR�#1 = �5��#m 

 

Posteriormente se determinó la cabeza de pérdidas por accesorios en la tubería, 

mediante la Ecuación AIV.9.  

 

En la Tabla AIV.24 se presenta la cantidad de accesorios y el valor de los 

coeficientes de pérdida (K) en las tuberías que conectan los tanques de 

sedimentación (S-101A/B) con los tanques de neutralización (TK-105 y TK-106). 

 

Tabla68AIV.24. Accesorios y constante K presentes en las tuberías, tanques de 
sedimentación (S-101 A y S-101 B) - tanques (TK-105 y TK-106)  

 

Tubería Accesorio Cantidad  K 

S-101 a TK-105 
 

S-101 a TK-106 

Pérdidas a la entrada de la tubería 1 0,5 

Codo estándar 4 0,9 

Válvula de bola 3 0,8 

Válvula de retención 1 2,5 

Tee estándar 6 1,8 

Pérdidas a la salida de la tubería 1 1,0 

                  (Streeter, 2000, p. 300) 

 

La cabeza de pérdidas por accesorios en la tubería es: 

 

hUTTN$\Q0\$#$#1 =
(�5��mÓ )!#
�# × �5��# mÓ!

× (� × ��5� + � × �5  + � × �5� + � × �5�)#m 

hUTTN$\Q0\$#$#1 = �5  #m 

 

Pérdidas de cabeza por fricción y accesorios en la zona de descarga: 

 

A partir del procedimiento detallado para el cálculo de las pérdidas por fricción 

en la zona de succión, se determinó el coeficiente de fricción (f).  

 

El número de Reynolds se determinó a partir de la Ecuación AIV.8. El diámetro 



261  

 

interno de la tubería 3” cédula 160 es 63,65 mm (Mills, 1995, p. 889).  

 

îe = �53�mÓ × ���533 ��m" × �35� #mm× �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm
�� × ��<A ��m#Ó

 

îe = �53� × ��7 

 

Para la relación ԑ/D se consideró una tubería de PVC, material con un 

coeficiente de rugosidad (ε) de 0,0015 mm (Sariano y Pancorbo, 2012, p. 38). 

 5
D = �5��� #mm

�35� #mm  

5
D = �53� × ��<7 

 

A partir del número de Reynolds  y la relación ԑ/D, se determinó gráficamente el 

coeficiente de fricción (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura 

AVIII.5 del Anexo VIII. 

 
� = �5��� 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIV.7 para la tubería 

de diámetro nominal 3” cédula 160, la cabeza de pérdida por fricción es: 

 

hR�#1 = �5��� ×  5��#m × (�53�mÓ )#!#
�35� #mm × �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm × �# × �5��# mÓ!

= �5��#m 

 

Posteriormente se determinó la cabeza de pérdidas por accesorios, mediante la 

Ecuación AIV.9. 

 

hUTTN$\Q0\$#�#1 =
.�53�mÓ /!#
�# × �5��mÓ!

× (� × ��5� + � × �5� + 3 × �5� + � × �5  +   × �5�)#m 
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hUTTN$\Q0\$#$#1 = �5��#m 

 

En la Tabla AIV.25 se presentan las velocidades de flujo en las tuberías, el 

diámetro nominal y la cabeza de pérdidas por fricción y por accesorios. 

  

Tabla69 AIV.25. Especificaciones de la tubería y las pérdidas por fricción y accesorios 
de la tubería  que conecta (S-101) con los tanques (TK-105 y TK-106) 

 

Tubería 
Velocidad 

(m/s) 

Diámetro 

nominal 

Pérdidas por 

fricción (m) 

Pérdidas por 

accesorios (m) 

Tramo de succión 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 fricción y por accesorios en 

cada uno de los tramos de tubería, se determinó la altura de bomba (HB),  altura 

dinámica total (TDH) y la potencia, para la selección de la bomba (P-109).              

 

Cálculo de la altura de bomba (HB) 

 

Para el cálculo de HB la Ecuación de Bernoulli expresada a través de la 

Ecuación AIV.6 se simplificó a la Ecuación AIV.18 de acuerdo a las siguientes 

consideraciones: se tomó como nivel de referencia la altura en el punto 1, se 

consideró la presión en el punto 1 y 2 (tanque de sedimentación y tanque de 

neutralización) equivalentes a la presión atmosférica al ser tanques atmosféricos y 

se simplificó la velocidad en ambos puntos debido al gran diámetro de los tanques 

en comparación con el diámetro de la tubería. 

 

Para resolver la Ecuación AIV.18 se consideró 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 neutralización. Además se reemplazó el valor de las pérdidas 

de carga por fricción y por accesorios en la zona de succión (s) y de descarga 

(d).  
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HY = 6! + hR$#1 + hR�#1 + hUTTN$\Q0\$#$#1 + hUTTN$\Q0\$#�#1 
HY = 35�� + �5�� + �5�� + �5   + �5�� 

HY = ��5��#m 

 

Cálculo de la altura dinámica total (TDH) 

 

El valor de TDH se determinó mediante la  Ecuaciones AIV.11, previo al cálculo de 

la presión de succión y la presión de descarga. 

 

La presión de succión se determinó mediante la Ecuación  AIV.12. 

 

Para determinar  la presión de succión se realizó el cálculo previo del cabezal 

estático de succión y las pérdidas por fricción y accesorios  en la zona de succión. 

  

El cálculo del cabezal estático de succión se determinó mediante la Ecuación 

AIV.13. Para este cálculo se conoce la altura del tanque de sedimentación en la 

línea de succión de 1,00 m. 

 

jH$$ = �5��#m × ���533 ��m" ×
�5�#�ô
�#�� × (�5 � × ��<!#m)#!

�#ó���!  

jH$$ = �5��#óÓõ 
 

Posteriormente se realizó el cálculo de las pérdidas por fricción y accesorios en la 

zona de succión mediante la Ecuación AIV.14. 

 

jHR$ = (�5�� + �5  )#m × ���533 ��m" ×
�5�#�ô
�#�� × (�5 � × ��<!#m)#!

�#ó���!  

jHR$ = �5�#óÓõ 
 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIV.12, la presión de 

succión es: 

 

PÓ = (�5�� ` �5�)#óÓõ 
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PÓ = �5��#óÓõ = �5��#�Pa 
 

La presión de descarga se determinó mediante la Ecuación AIV.15. Para 

determinar  la presión de descarga se realizó el cálculo previo del cabezal estático 

de descarga y la cabeza de pérdidas por fricción y accesorios en la zona de 

descarga. 

 

El cabezal estático de descarga se determinó mediante la Ecuación AIV.16. Para 

el cálculo del cabezal estático de descarga se conoce la altura del tanque de 

neutralización en la línea de descarga de 3,28 m. 

 

jH$� = #35��#m × ���533# ��m" ×
�5�#�ô
�#�� × (�5 � × ��<!#m)#!

�ó���!  

jH$� = �5��#óÓõ 
 

La cabeza de pérdidas por fricción y accesorios en la zona de descarga se 

determinó mediante la Ecuación AIV.17. 

 

jHR� = (hR#� + hUTTN$\Q0\$#�) × s 

jHR� = (�5�� + �5��)#m × ���533# ��m" ×
�5�#�ô
�#�� × (�5 � × ��<!#m)#!

�ó���!  

jHR� = ��5��#óÓõ 
 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIV.15 la presión de 

descarga es: 

 

Pë = (�5�� + ��5��)#óÓõ = ��53 #óÓõ 
Pë = �3353�#�Pa 

 

Por lo tanto el TDH de la bomba es: 

 

VDH = (��53  ` �5��)#óÓõ 
VDH = ��5�3#óÓõ = ���5��#�Pa 



265  

 

Cálculo de la potencia de la bomba 

 

La potencia de la bomba se determinó mediante la Ecuación AIV.10. La bomba 

tiene una eficiencia del 53,00 % de acuerdo a la curva de operación de la Figura 

AVIII.2 del Anexo VIII. 

 

Pé\wéU =
��5��#m × ���533 ��m" × �5��mÓ! #× �5 � LÓ ×# m"

�#���#L
�5 3  

Pé\wéU = �#���5 �#W = �5��#HP 

 

Para la selección de la bomba se consideró un  factor de seguridad del 10 % sobre 

el requerimiento energético calculado (Peters y Timmerhaus, 2002, p. 37).   

 

Pé\wéU = �5��#HP × �5�� 

Pé\wéU = �5��#HP 

 

En la Tabla AIV.26 se presentan las especificaciones de bombas (P-109 y                 

P-111). 

 

Tabla70AIV.26. Dimensionamiento de las bombas (P-109 y P-111) 
 

Bombas 

HB (m) Caudal (L/s) TDH (kPa) 
Potencia 

calculada (HP) 

Potencia 

nominal (HP) 

10,31 7,50 129,10 2,64 2,90 

 

Tanque de almacenamiento de agua 

 

Para el dimensionamiento de la tubería y bomba para distribución del agua al 

sistema de tratamiento de aguas residuales, se consideraron los parámetros que 

se describen en la Tabla AIV.27. 
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Tabla71AIV.27. Parámetros para el dimensionamiento de la tubería que conectan al tanque 
de agua (TK-108) con tanque del complejo (TK-102) 

 

Parámetros Magnitud 

Caudal 3,00 L/s 

Longitud de la tubería de succión 2,00 m 

Longitud de la tubería de descarga 13,00 m 

Material de la tubería PVC 

 

Para determinar las dimensiones de la tubería, se calculó la velocidad de 

succión (Vs) y la velocidad de descarga (Vd) mediante la Ecuación AIV.5. 

 

Para el cálculo de la velocidad de succión, se consideró una tubería de 

diámetro nominal 3” cédula 40  con un diámetro interno de 77,93 mm (Mills, 

1995, p. 889). 

 

v$ =
35��# LÓ × �m"

�#���#L
^ × (��5�3mm� )! × �#Ìm!

(��#mm)! ×
�#m!

(���#Ìm)!
 

v$ = �5�3mÓ = �5��# óõeÓÓ  

 

Por lo tanto la tubería de diámetro nominal 3” cédula 40  permitió cumplir con 

el rango de velocidad de succión para una bomba centrífuga de acuerdo a los 

datos expuesto en la Tabla AIV.2.  

 

Para el cálculo de la velocidad de descarga, se consideró una tubería de 

diámetro nominal de 1 1/2” cédula 40 con un diámetro interno de 40,89 mm 

(Mills, 1995, p. 889). 

 

v� =
35��# LÓ × �m"

�#���#L
^ × (��5��#mm� )! × �#Ìm!

(��#mm)! ×
�#m!

(���#Ìm)!
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v� = �5��mÓ = �5 �# óõeÓÓ  

 

Por lo tanto la tubería de diámetro nominal de 1 1/2” cédula 40 permitió cumplir 

con el rango de velocidad de descarga para una bomba centrífuga de acuerdo 

a los datos expuesto en la Tabla AIV.2. 

 

En la Tabla AIV.28 se presenta la cantidad de accesorios y el valor de los 

coeficientes de pérdida (K) en la tubería que conecta el tanque de 

almacenamiento de agua (TK-108) con el tanque de almacenamiento del complejo  

(TK-102). 

 

Tabla72AIV.28. Accesorios y constante K presentes en la tubería,                                    
tanque (TK-108) - tanque de almacenamiento del complejo  (TK-102) 

 

Accesorio Cantidad Valor K 

Válvula de bola 2 10,0 

Pérdidas de entrada a la tubería 1 0,5 

Codo estándar 3 0,9 

Tee estándar 1 1,8 

Válvula de retención 1 2,5 

Pérdidas a la salida de la tubería 1 1,0 

     (Streeter, 2000, p. 300) 

 

Una vez que se determinaron los diámetros de la tubería y las velocidades de 

succión y descarga, se calcularon las pérdidas por fricción y por accesorios. 

 
Pérdidas por fricción y por accesorios en la zona de succión: 

 
La cabeza de pérdidas por fricción en la tubería se determinó mediante la 

Ecuación AIV.7. 

 

Para determinar la cabeza de pérdidas por fricción en la tubería se determinó 

el coeficiente de fricción (f), en función al número de Reynolds (Re) y ԑ/D, 

mediante el diagrama de Moody presente en la Figura AVIII.5 del Anexo VIII. 
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El número de Reynolds se determinó a partir de la Ecuación AIV.8. El diámetro 

interno de la tubería 3” cédula 40 es 77,93 mm (Mills, 1995, p. 889). 

 

îe = �5�3#mÓ × ���533 ��m" × ��5�3#mm × �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm
�� × ��<A ��m#Ó

 

îe = �5�  × ��A 

 

Para la relación ԑ/D se consideró una tubería de PVC, material con un 

coeficiente de rugosidad (ε) de 0,0015 mm (Soriano y Pancorbo, 2012, p. 38). 

 5
D = �5��� #mm

��5�3#mm = �5�� × ��<7 

 

A partir del número de Reynolds  y la relación ԑ/D, se determinó gráficamente el 

coeficiente de fricción (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura 

AVIII.5  del Anexo VIII. 

 

� = �5��� 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIV.7 para la tubería 

de diámetro nominal 4” cédula 40, la cabeza de pérdida por fricción es: 

 

hR$#1 = �5��� × �5��#m × (�5�3mÓ )#!#
��5�3#mm × �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm × �# × �5��# mÓ!

 

hR�#1 = �5���#m 

 

Posteriormente se determinó la cabeza de pérdidas por accesorios en la tubería 

mediante la Ecuación AIV.9.  

 

hUTTN$\Q0\$#$#1 =
(�5�3mÓ )!#
�# × �5��# mÓ!

× (� × �� + � × �5  + � × �5�) 
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hUTTN$\Q0\$#$#1 = �5�3#m 

 

Pérdidas de cabeza por fricción y accesorios en la zona de descarga: 

 

A partir del procedimiento detallado para el cálculo de las pérdidas por fricción 

en la zona de succión, se determinó el coeficiente de fricción (f).  

 

El número de Reynolds se determinó a partir de la Ecuación AIV.8. El diámetro 

interno de la tubería 1 1/2” cédula 40 es 40,89 mm (Mills, 1995, p. 889). 

 

îe = �5��#mÓ × ���533 ��m" × ��5��#mm × �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm
�� × ��<A ��m#Ó

 

îe = �5�  × ��A 

 

Para la relación ԑ/D se consideró una tubería de PVC, material con un 

coeficiente de rugosidad (ε)  de 0,0015 mm (Soriano y Pancorbo, 2012, p. 38). 

 5
D = �5��� #mm

��5��#mm = 35�� × ��<7 

 

A partir del número de Reynolds  y la relación ԑ/D, se determinó gráficamente el 

coeficiente de fricción (f) mediante el diagrama de Moody presente en la Figura 

AVIII.5 del Anexo VIII. 

 

� = �5��� 

 
Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIV.7 para la tubería 

de diámetro nominal 3” cédula 80, la cabeza de pérdida por fricción es: 

 

hR�#1 = �5��� × �35��#m × (�5��mÓ )#!#
��5��#mm × �#Ìm��#mm × �#m���#Ìm × �# × �5��# mÓ!

 

hR�#1 = �5��#m 
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Posteriormente se determinó la cabeza de pérdidas por accesorios, mediante la 

Ecuación AIV.9. 

 

hUTTN$\Q0\$#�#1 =
(�5��mÓ )!#
�# × �5��# mÓ!

× (� × ��5� + � × �5� + � × �5� + � × �5 )#m 

hUTTN$\Q0\$#$#1 = �5� #m 

 

En la Tabla AIV.29 se presentan las velocidades de flujo en las tuberías, el 

diámetro nominal y la cabeza de pérdidas por fricción y por accesorios. 

 

Tabla73AIV.29. Especificaciones de la tubería y las pérdidas por fricción y accesorios 
de la tubería  que conecta el tanque (TK-108) con el tanque (TK-102)  

 

Tramo de tubería 
Velocidad 

(m/s) 

Diámetro 

nominal 

Pérdidas por 

fricción (m) 

Pérdidas por 

accesorios (m) 

Tramo de succión 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  VÁLVULAS 

 

Para el dimensionamiento y selección de las válvulas, se determinó el coeficiente 

de flujo de la válvula (Cv) mediante los criterios de diseño expuestos en la 

Subsección 3.  

 

El valor del Cv se determinó a partir de la Ecuación 3.18 de la Subsección 3. A partir 

de esta ecuación se presenta un ejemplo de cálculo para el dimensionamiento y 

selección de la válvula CV-103. Para resolver la Ecuación 3.18 se determinó el flujo 

máximo del fluido a través de la válvula y la caída de presión.  

 

Cálculo del flujo máximo de operación a través de la válvula 

 

La válvula debe dimensionarse para un flujo máximo 30 % por encima del flujo 

normal de operación (Sinnott, 2005, p. 201). De acuerdo a los parámetros de diseño 



271  

 

para la tubería que conecta el tanque de almacenamiento (TK-101) al reactor              

(R-101) presentes en el Anexo AIV.1.6, el caudal máximo de la válvula es: 

 

è = 35� # LÓ ×
��#Ó
�#mõn ×

�#�a�
35��#L × �53� 

è = ��5 �#�óm 

 

Cálculo de la caída de presión a través de la válvula 

 

Se consideró la caída de presión a través de la válvula el 30 % de la caída de 

presión a través de la tubería (Sinnott, 2005, p. 201). La caída de presión  a través 

de la  válvula a condiciones normales de operación es, 84,51 kPa, a partir de los 

cálculos presentes en el Anexo AIV.1.6. 

 

7P = ��5 �#�Pa = ��5��#óÓõ 
7P = ��5��#óÓõ × �53� = 35��#óÓõ 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación 3.18 el Cv de la válvula 

es: 

 

gv = ��5 �#�óm
i35���

= ��5�� 

 

En la Tabla AIV.30 se representa el valor de las Cv  de las válvulas que conforman 

el sistema  complementario de tratamiento de aguas residuales. 

 

Tabla74AIV.30. Coeficiente de flujo de la válvula (Cv) para  el sistema complementario de 
tratamiento de aguas residuales 

 

Válvulas Q (gpm) ΔP (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 válvula (Cv) para  el sistema complementario de 
tratamiento de aguas residuales (continuación…) 

 

Válvulas Q (gpm) ΔP (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 RECUPERACIÓN DE BIOGÁS 

 

AIV.2.1.  SOPLADOR 1 

 

Para conducir y comprimir el biogás que sale del biodigestor hacia el filtro de 

desulfuración, se utilizó un soplador centrífugo.  

 

El soplador permite incrementar la presión del biogás de 50 mbarg a 150 mbarg, de 

acuerdo a las condiciones de operación establecidas en la Subsección 2. Para el 

dimensionamiento y selección del soplador se determinó la temperatura de 

descarga, el cabezal politrópico y la potencia (Sinnott, 2005, pp. 81-86). 
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Cálculo de la temperatura de descarga (T2) 

 

La temperatura de descarga se determinó mediante la Ecuación 3.20 de la 

Subsección 3 a partir de un cálculo iterativo.  

 

Primera Iteración:  

 

Para determinar el valor de la temperatura de descarga se realizó el cálculo del 

exponente politrópico (m) mediante la Ecuación 3.21 de la Subsección 3. Para 

resolver la Ecuación 3.21 se consideró una eficiencia de compresión (Ef) del                             

65,00 % de acuerdo a la Figura AVIII.4 en el Anexo VIII y se realizó el cálculo de 

y mediante la Ecuación AIV.20. 

 

y = JM
JM<:                                                                                                         [AIV.20] 

 

Donde: 

 

Cp: calor específico (kJ/kmol K) 

R:  constante universal de los gases (8,314 kJ/kmol K) 

 

El Cp del biogás se determinó mediante la Ecuación AIV.21.  

 

gó| = ð gó0 × ñ0c0ò1                                                                                         [AIV.21] 

 

Donde: 

 

CpM: calor específico de la mezcla (J/kmol K) 

Cpi: calor específico del componente i (i=1, 2, 3) (J/kmol K) 

yi: fracción molar  

 

El Cp de cada componente del biogás se determinó mediante la Ecuación AIV.22. 
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gM = g1 + g! × [
þ4?

-Ncb.þ4? /]
! + gA × [

þ8?
J\$b.þ8? /]

!                                                    [AIV.22] 

 

Donde: 

 

Cp: calor específico (J/kmol K) 

 

Las constantes C1, C2, C3, C4 y C5 se tomaron del Manual del Ingeniero Químico 

(Perry, 2001, pp. 2-185-2-189). 

 

A partir de las ecuaciones anteriores y en función a la composición del biogás 

descrita en la Tabla AI.4 en el Anexo I, el Cp del biogás a la temperatura de 18 °C 

(temperatura de succión) es 35,94 kJ/kmol K y el valor de y es: 

 

y = 3 5��# �J�mo�#p
3 5��# �J�mo�#p ` �53�� �J�mo�#p

 

y = �53�# 
 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación 3.21 el valor del 

exponente politrópico (m) para el cálculo de la temperatura de descarga es: 

 

m = (�53� ` �)
�53� × �5�  

m = �53� 

 

Para el cálculo de la temperatura de descarga se conoce el valor de la temperatura 

de succión (T1) de 18 °C (temperatura ambiente en el sector de Ubillús), la presión 

de succión de 50 mbarg y presión de descarga de 150 mbarg. 

 

P1 =  �#môar × �#ôar
�#���#môar + �5��#atm × �5��3#ôar

�#atm  

P1 = �5��#ôar × �#atm
�5��3#ôar ×

���#3� #Pa
�#atm × �#�Pa

�#���#Pa = ��5��#�Pa 
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P! = � �#môar × �#ôar
�#���#môar + �5��#atm × �5��3#ôar

�#atm  

P! = �5��#ôar × �#atm
�5��3#ôar ×

���#3� #Pa
�#atm × �#�Pa

�#���#Pa = ��5��#�Pa 
 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación 3.20 la temperatura de 

descarga es: 

 

V!9 = ��� × (�5���5��)25"* 
V!9 = 3�35��#p = 3�5��#úg 

 

Segunda iteración: 

 

Para el cálculo del exponente politrópico (m) se determinó el Cp del biogás a la 

temperatura media (Tm). La temperatura media se determinó mediante la Ecuación 

AIV.23. 

 

Vm = qfµqu
!                                                                                                        [AIV.23] 

 

Donde: 

 

T1: temperatura de succión (K) 

T2: temperatura de descarga (K) 

 

Vm = (���5�� + 3�35��)#p
� = ���5��#p 

 

El Cp a la temperatura media se determinó mediante la Ecuación AIV.21. Este 

valor corresponde a 36,21 kJ/kmol K, por lo tanto el exponente politrópico (m) es 

0,36. Al sustituir los valores correspondientes en la Ecuación 3.20 la temperatura 

de descarga (T2”) es: 
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V!& = 3�35��#p = 3�5��#úg 

 

La temperatura T2´ es igual a T2”, por lo tanto la temperatura de descarga del 

soplador 1 es 303,92 K. 

 

Para el cálculo del cabezal politrópico y el cálculo de la potencia del soplador, se 

consideró el comportamiento ideal del biogás (Z=1) a las condiciones de                

18° C y 0,72 atm. Según Moran y Shapiro (2004), el factor de compresibilidad (Z) 

tiende a 1 cuando la presión tiende a cero a temperatura constante (p. 114). 

 

Cálculo del cabezal politrópico  

 

El cabezal politrópico (H poli) se determinó mediante la Ecuación 3.22. 

 

Previo al cálculo de H poli se determinó el valor de (n) a partir de la Ecuación 3.23 

de la Subsección 3. Para este cálculo el exponente politrópico (m) es 0,36. 

 

n = �
� ` �53� 

n = �5 � 

 

Para determinar el H poli el masa molecular del biogás es 26,73 kg/kmol de acuerdo 

a los datos que se reportan en la Tabla AI.5 en el Anexo I. 

 

HM\'0 =
� × �53�� �J�mo�#p × ���#p

��5�3 ���mo�
× : �5 �

�5 � ` �; × [:�5���5��;
157*<1157* ` �] 

HM\'0 = ��5��# �J�� 

 

Cálculo de la potencia del soplador 

 

La potencia del soplador se determinó mediante la Ecuación 3.24 de la 

Subsección 3. Para resolver esta ecuación se determinó el flujo másico del biogás 
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(W) correspondiente al flujo volumétrico de 20,00 m3/h a las condiciones de 18 °C 

y 0,72 atm mediante la Ecuación AI.22 del Anexo I. 

 

n = �5��#atm × ��5��#m"
h × �#���#L

�#m" × �
�5���# L#atmmo�#p × (�� + ��3)#p

 

n = ��35��#mo�h  

 

La masa molecular del biogás es 26,73 g/mol de acuerdo a la información que se 

reporta en la Tabla AI.4 en el Anexo I. 

 

W = ��35��#mo�h × ��5�3#�
�#mo� ×

�#��
�#���#� 

W = ��5�3# ��h  

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación 3.24 la potencia es: 

 

P =
��5�3# ��h × �#h3#���#Ó × ��5�� �J��

�5�   

P = �5��#�W 

 

Se asume un sobre dimensionamiento del 10 % (Peters y Timmerhaus, 2002,                   

p. 38). 

 

P = �5��#�W × �5�� 

P = �5��#�W 

 

AIV.2.2.  SOPLADOR 2 

 

Para inyectar el biogás al gasómetro de almacenamiento, el biogás que sale del 

filtro de desulfuración se comprime a 1,00 bar (100,02 kPa) mediante un soplador 

centrífugo. Para el diseño del soplador se conocen las siguientes características de 
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operación: la temperatura de succión (T1) de 4,08 °C (temperatura de descarga del 

soplador 1), la presión de descarga (P2) y la presión de succión (P1).  

 

La presión de succión equivale a la diferencia entre la presión de descarga del 

soplador 1 y la caída de presión a través del filtro desulfuración de 0,13 bar, de 

acuerdo al cálculo realizado en el Anexo III para el diseño del filtro. Por lo tanto la 

presión de succión es: 

 

P1 = (�5�� ` �5�3)#ôar 
P1 = �5� #ôar × �#atm

�5��3#ôar ×
���#3� #Pa

�#atm × �#�Pa
�#���#Pa 

P1 = � 5��#�Pa 
 

El dimensionamiento del soplador 2 se realizó de acuerdo al procedimiento descrito 

para el dimensionamiento del soplador 1. 

 

Cálculo de la temperatura de descarga (T2) 

 

La temperatura de descarga se determinó mediante un cálculo iterativo a partir de 

la Ecuación 3.20.  

 

Primera Iteración:  

 

Para determinar el valor del exponente politrópico (m) mediante la Ecuación 3.21 

se realizó el cálculo previo de y mediante la Ecuación AIV.20. Para determinar el 

valor de y, se determinó el Cp del biogás  a la temperatura de 4,08 °C a través de 

la Ecuación AIV.21. Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación 

AIV.21 el valor del Cp es 36,48 kJ/kmol K.a partir de la composición del biogás 

descrita en la Tabla AI.5.  

 

y = 3 5��# �J�mo�#p
3 5��## �J�mo�#p ` �53�� �J�mo�#p

= �53�# 
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Por lo tanto, para una eficiencia de compresión (Ef) del 65,00 % de acuerdo a la 

Figura AVIII.4 en el Anexo VIII el exponente politrópico (m) es:   

 

m = (�53� ` �)
�53� × �5�  

m = �53� 

 

Cálculo de la temperatura de descarga 

 

La temperatura de descarga se determinó mediante la Ecuación 3.20. 

 

V!9 = ���5�� × (�5���5� )25"* 
V!9 = 3��53�#p = 3�53�#úg 

 

Segunda iteración: 

 

Para el cálculo del exponente politrópico (m), el Cp del biogás se determinó a la 

temperatura media.  

 

La temperatura media se determinó mediante la Ecuación AIV.23. 

 

Vm = (���5�� + 3��53�#)#p
� = ���5��##p 

 

A esta temperatura el Cp es 35,99 kJ/kmol K, por lo tanto el exponente politrópico 

(m) es 0,36. Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación 3.20 la 

temperatura de descarga (T2“) es: 

 

V!& = 3��53�#p = 3�53�#úg 

 

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 cálculo del cabezal politrópico y el cálculo de la potencia del soplador, se 

consideró el comportamiento ideal del biogás (Z=1) a las condiciones de                

4,08 °C y 0,75 bar (temperatura y presión de succión del biogás para el soplador 

S-102). Según Moran y Shapiro (2004), el factor de compresibilidad (Z) tiende a 1 

cuando la presión tiende a cero a temperatura constante (p. 114). 

 

Cálculo del cabezal politrópico 

 

El cabezal politrópico (H poli) se determinó mediante la Ecuación 3.22. 

 

Previo al cálculo de H poli se determinó el valor de (n) a partir de la Ecuación 3.23. 

Para este cálculo el exponente politrópico (m) es 0,36. 

 

n = �
� ` �53� = �5 � 

 

Para determinar el H poli el masa molecular del biogás es 26,73 kg/kmol de acuerdo 

a los datos que se reportan en la Tabla AI.5 en el Anexo I. 

 

HM\'0 =
� × �53�� �J�mo�#p × ���5��#p

��5�3 ���mo�
× : �5 �

�5 � ` �; × [: �5��5� ;
157*<1157* ` �] 

HM\'0 = ��5��# �J�� 

Cálculo de la potencia del soplador 

 

La potencia del soplador se determinó mediante la Ecuación 3.24. Para este 

cálculo el flujo másico del biogás (W) es: 

 

W = ��5�3# ��h  

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación 3.28 de la Subsección 

3, la potencia es: 
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P =
��5�3 ��h × �#h3#���#Ó × ��5�� �J��

�5�   

P = �5��#�W 

 

Se asume un sobre dimensionamiento del 10 % (Peters y Timmerhaus, 2002,                       

p. 38). 

 
P = �5��#�W × �5�� 

P = �5��#�W 

 
 

AIV.2.2.  COMPRESOR 
 

Para inyectar el biogás al generador de energía, el biogás se comprime de 50 mbarg 

(presión dentro del gasómetro) a 3,50 bar (especificación técnica del generador de 

energía) mediante un compresor de una sola etapa. El dimensionamiento del 

compresor se realizó de forma similar a dimensionamiento del soplador 1 y 2. 

 

La presión de succión (P1) es: 

 

P1 =  �#môar × �#ôar
�#���#môar + �5��#atm × �5��3#ôar

�#atm  

P1 = �5��#ôar × �#atm
�5��3#ôar ×

���#3� #Pa
�#atm × �#�Pa

�#���#Pa = ��5��#�Pa 
 

La presión de descarga (P2) es: 

 

P! = 35 �#ôar × �#atm
�5��3#ôar ×

���#3� #Pa
�#atm × �#�Pa

�#���#Pa = 3 �5��#�Pa 
 

Cálculo de la temperatura de descarga (T2) 

 

La temperatura de descarga se determinó mediante un cálculo iterativo a partir de 

la Ecuación 3.20 de la Subsección 3. Para determinar el valor de la temperatura de 
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descarga, se conoce el valor de la temperatura de succión (T1) de 18 °C 

(temperatura ambiente en el sector de Ubillús). 

 

Primera Iteración:  

 

Previo el cálculo de la temperatura de descarga, se determinó el exponente 

politrópica (m) mediante la Ecuación 3.21. Para este cálculo se consideró una 

eficiencia de compresión (Ef) del 65,00 % de acuerdo a la Figura AVIII.4 en el Anexo 

VIII. Para determinar el valor del exponente politrópico (m) se realizó el cálculo de 

y mediante la Ecuación AIV.20. Para el cálculo de y, se determinó el Cp del biogás 

mediante la Ecuación AIV.21  a la temperatura de 18 °C, a esta condición el Cp es 

36,19 kJ/kmol K. en función a la composición de biogás descrita en la Tabla AI.5.       

                   

y = 3�5��# �J�mo�#p
3�5��## �J�mo�#p ` �53�� �J�mo�#p

 

y = �53� 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación 3.21 el exponente 

politrópico (m) es: 

 

m = (�53� ` �)
�53� × �5�  = �53� 

 

Y la temperatura de descarga del compresor es: 

 

V!!9 = ���5�� × (35 ��5��)25"* 
V! !9 = ���5 �#p = ���5 �#úg 

 

Segunda iteración: 

 

Para el cálculo del exponente politrópico (m) el Cp del biogás se determinó a la 

temperatura media. Este valor  se determinó mediante la Ecuación AIV.23. 
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Vm = (���5�� + ���5 �##)#p
� = 3� 5��#p 

 

A la temperatura media se determinó el valor del Cp del biogás mediante la 

Ecuación AIV.21. A esta temperatura el Cp es 38,41 kJ/kmol K y el valor del 

exponente politrópico (m) es 0,34.  

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación 3.20 la temperatura de 

descarga (T2”) es:  

 

V!& = ���5��#p = ���5��#úg 

 

Tercera iteración: 

 

Para el cálculo del exponente politrópico (m) el Cp del biogás se determinó a la 

temperatura media. Este valor  se determinó mediante la Ecuación AIV.23. 

 

Vm = (���5�� + ���5��)#p
� = 3��5��#p 

 

A la temperatura media el Cp del biogás es 38,30 kJ/kmol K por lo tanto el valor 

del exponente politrópico (m) es 0,34. 

 

A reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación 3.20 de la Subsección 

3 la temperatura de descarga T2''' es:  

 

V!999 = ���5��#p = ���5��#úg 

 

El valor de T2” es igual a T2''' por lo tanto la temperatura de descarga del compresor 

es 484,80 K. 

 

Para el cálculo del cabezal politrópico y el cálculo de la potencia del compresor, 

se consideró el comportamiento ideal del biogás (Z=1) a las condiciones de                
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18 °C y 0,78 bar (temperatura ambiente del sector de Ubillús y presión de 

operación del gasómetro de almacenamiento de biogás). Según Moran y Shapiro 

(2004), el factor de compresibilidad (Z) tiende a 1 cuando la presión tiende a cero 

a temperatura constante (p. 114). 

 
Cálculo del cabezal politrópico 

 
La potencia politrópica del soplador (H poli) se determinó mediante la Ecuación 3.22.  

 
Previo al cálculo de H poli se determinó el valor de (n) a partir de la Ecuación 3.23. 

Para este cálculo el exponente politrópico (m) es 0,34. 

 

n = �
� ` �53� 

n = �5 � 

 
Para determinar el H poli el masa molecular del biogás es 26,73 kg/kmol de acuerdo 

a los datos que se reportan en la Tabla AI.5 en el Anexo I. 

 

HM\'0 =
� × �53�� �J�mo�#p × ���#p

��5�3 ���mo�
× : �5 �

�5 � ` �; × [:35 ��5��;
157!<1157! ` �] 

HM\'0 = ���5��# �J�� 
 

Cálculo de la potencia del soplador 

 

La potencia del soplador se determinó mediante la Ecuación 3.24 de la 

Subsección 3. El flujo másico del biogás (W) es: 

 

W = ��5�3 ��h  

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación 3.24, la potencia es: 
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P =
��5�3 ��h × �#h3#���#Ó × ���5��# �J��

�5�  = �5��#�W 

 

Se asume un sobre dimensionamiento del 10 % (Peters y Timmerhaus, 2002,                

p. 38). 

 

P = �5��#�W × �5�� = �53�#�W 

 

AIV.2.3.  DIMESIONAMIENTO DE LA TUBERÍA DE CONDUCCIÓN DE 

BIOGÁS 

 

Según Nogués et al. (2010), las velocidades permisibles para la conducción del 

biogás dentro de tuberías a presiones por debajo de 6 bar deben ser menores 

a 5 m/s (p. 293). Para el dimensionamiento de la tubería se determinó la 

velocidad de flujo del biogás mediante la Ecuación AIV.5 y se consideró una 

tubería de diámetro nominal 1 ½” cédula 40  con un diámetro interno de                      

40,894 mm (ASME B31.8, 2003, p. 42). El flujo de biogás es de 15,00 m3/h. 

 

v = ��5��#m"
h × �#h3#���#Ó

^ × (��5���#mm� )! × �#Ìm!
(��#mm)! ×

�#m!
(���#Ìm)!

= �5�3mÓ  

 

La tubería de diámetro nominal 1 ½” cédula 40  permitió determinar un valor 

de velocidad por debajo de 5 m/s de acuerdo a los criterios de diseño de la 

Subsección 3. 

 

 

AIV.2.4.  FILTRO DE DESULFURACIÓN 

 

Para el diseño del filtro de desulfuración se realizó la selección del material de 

adsorción, se determinó la velocidad mínima de fluidización, el diámetro y altura del 

lecho, además se realizó el cálculo de la caída de presión.  
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En la Tabla AIV.31 se presentan las propiedades físicas del material de adsorción 

que se coloca dentro del filtro de desulfuración para la remoción del H2S. El material 

de adsorción está conformado por pellets cilíndricos de óxido de hierro (Fe2O3). 

 

Tabla75 AIV.31. Propiedades técnicas de los pellets  de óxido de hierro 
 

Porosidad (ԑ) 50-60 % 

Diámetro de partícula (dp) 20 mm 

Densidad (ρs) 0,85 kg/L 

Composición 25-30 % Fe2O3 

                                   (Shenzhen Puxin Technology, 2017, p. 1) 
 

Cálculo del diámetro y longitud del filtro 

 

Para el dimensionamiento del filtro de desulfuración se realizó el cálculo del 

volumen del lecho filtrante (pelles de óxido de hierro). Se planteó el diseño de un 

filtro con la capacidad de operación mensual de 30 días.  

 

De acuerdo al proceso de adsorción seca para la remoción del H2S (componente 

del biogás), el H2S reacciona sobre el óxido de hierro (Fe2O3) y precipita como 

sulfuro de hierro (Fe2S3) de acuerdo a la Ecuación AIV.24.  

 

Fe!O"#($) + 3H!S(%) & Fe!S"#($) + 3H!O(')                                                       [AIV.24] 

 

Para determinar el volumen del lecho filtrante se realizó el cálculo de la masa de 

Fe2O3 a partir de la relación estequiometria entre el H2S y el Fe2O3.  

 

De acuerdo a la composición del biogás presente en la Tabla AI.4 del Anexo I, el 

flujo diario de H2S en la corriente de biogás es: 

 

m,u- = �5��# ��#H!S
ëía  

 

Por lo tanto la masa de Fe2O3 necesaria para la remoción de 0,04 kg de H2S es: 
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m³Nu�4 = �5��# ��#H!S
ëía × �#���#�

�#�� × �#mo�#H!S
3�#�#H!S × �#mo�#Fe!O"

3#mo�#H!S × � �5��#�#Fe!O"
�#mo�#Fe!O"  

m³Nu�4 = ��5�� �
ëõa 

 

Para la operación mensual del filtro (30 días), la masa de Fe2O3 que debe colocarse 

en el filtro de desulfuración es: 

 

m³Nu�4 = ��5��# �ëõa × 3�#ëíaÓ# 
m³Nu�4 = �#���5��#� = �5��#�� 

 

Para el cálculo de la masa del lecho filtrante, en la Tabla AIV.31 se presenta la 

composición de Fe2O3 en los pellets de adsorción. Los pellets contienen un 25 % 

de Fe2O3. 

 

mMN''NÒ = �#���5��#�#Fe!O" × ���
�   

mMN''NÒ = �# ��5��#� × �#��
�#���#� 

mMN''NÒ = �5 �#�� 
 

Para determinar el volumen del lecho filtrante  (pellets de Fe2O3) la densidad del 

material es 0,85 kg/L de acuerdo a los datos de la Tabla AIV.31. 

 

¡ = �5 �##��
�5�  ��L × �#���#L

�#m"
 

¡ = �5�� × ��<"#m" 
 

A partir del volumen del lecho filtrante se realizó el cálculo del diámetro y la altura 

del filtro de desulfuración. Para el diseño del filtro se consideró la relación diámetro 

altura H/D de 4,5 con base en los criterios de diseño presentes en la Subsección 3.  

 

El diámetro del lecho filtrante se determinó mediante la Ecuación AIII.1. 



288  

 

D = +�5�� × ��<"##m" × �5��
^ × �5 

4
 

D = �5��#m 

 

El diámetro de 0,14 m corresponde al diámetro del filtro de desulfuración. A partir 

del diámetro se determinó la altura del lecho filtrante. 

 

H = �5��#m × �5  

H = �5�3#m 

 

Según Ramírez (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 = �5�3#m × �5�  

H = �5��#m 

 

Cálculo de la velocidad mínima de fluidización (Umf) 

 

El valor de la velocidad mínima de fluidización se determinó mediante la Ecuación 

3.25 presente en la Subsección 3.  

 

Las propiedades del biogás para el cálculo de la velocidad mínima de fluidización 

se determinaron a la temperatura de 30,92 °C (temperatura del biogás posterior a 

la compresión en el soplador S-101). 

 

UwR = <=
ëM × s% [[#(335�)

! + �5���� × ëM" × s% × �s$ ` s%� × �<=! ]1! ` 335�]### 
 

Las propiedades del sólido (pelles de óxido de hierro) son: densidad (ρs)                      

850,0 kg/m3 (Shenzhen Puxin Technology, 2017, p. 1). Las propiedades del biogás 

a 30,92 °C son: viscosidad (μg) 1,49x10-4 Poise y densidad (ρg) 0,93 kg/m3. La 

densidad del biogás se determinó mediante la Ecuación AVI.25.  
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s = 8×8|
{×:×q                                                                                                           [AIV.25] 

 

Donde: 

 

ρ: 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 biogás se determinó mediante la Ecuación AIV.26. 

 

8|�#>;�¼
��#>;�¼ = ð #?9×8|�9 #c0ò1                                                                                              [AIV.26] 

 

Donde: 

 

μmezcla: viscosidad del biogás (Poise) 

yi: fracción molar de un componente (i=1, 2, 3) 

PM: masa molecular (g/mol) 

μi: viscosidad de un componente (i=1,2,3) (Poise) 

 

Para el cálculo de la velocidad mínima de fluidización la Ecuación 3.25 de la 

Subsección 3 se reordenó a la siguiente expresión: 

 

UwR = <=
ëM × s% [[#(335�)

! + �5���� × ëM" × s% × �s$ ` s%� × �<=! ]1! ` 335�]### 
 

Para facilitar el cálculo de Umf se asignó a la variable A, a la siguiente expresión. 

 

G = ëM" × s% × �s$ ` s%� × �<%!  
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G = (�5��#Ìm)" × �5�3 × ��<" # �
Ìm" × .�5�  �

Ìm" ` �5�3 × ��<" �
Ìm"/ × ���5�� ÌmÓ!

(�5�� × ��<A#PoõÓe)!  

G = �5�� × ��6 
 

Al reemplazar los valores correspondientes la Umf es: 

 

UwR = �5�� × ��<A#PoõÓe
�5��#Ìm × �5�3 × ��<" �

Ìm"
× [[#(335�)! + �5���� × �5�� × ��6]1! ` 335�]### 

UwR = ���5 � L
Ó#óõeÓ! = ��#3��5�3# m

"
h#m! 

 

Cálculo de la caída de presión 

 

La caída de presión a través del filtro de desulfuración se determinó mediante la 

ecuación de Ergun, esta expresión se presenta mediante la Ecuación 3.26 de la 

Subsección 3. Esta ecuación es válida para régimen laminar y régimen turbulento  

(McCabe et al., 2007, pp. 173-177).  

 

Para el cálculo de la caída de presión,  la viscosidad del biogás a la temperatura de 

30,98 °C (temperatura del biogás posterior a la compresión en el soplador S-101) 

es 0,0149 Pa.s y la velocidad superficial de fluidización de v=Umf es                                 

10 369,13 m3/m2h (2,88 m/s). Las características físicas del material de adsorción 

(pellets de óxido de hierro) se presentan en la Tabla AIV.31. 

 

Los valores correspondientes se reemplazaron en la Ecuación 3.26 para el cálculo 

dela caída de presión a través del filtro de desulfuración. La altura del lecho filtrante 

(L) es 0,63 m de acuerdo al dimensionamiento de filtro.  

 

jP = L × (� � × �³ × v × (� ` 5)!
ëM! × 5" × @! + �5�  × sR × v! × (� ` 5)

ëM × 5" × @ ) 
jP = L × (G + ¿) 
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Cálculo de las variables A y B 

 

G = � � × �5����#Paç Ó × �5��#mÓ × (� ` �5  )!
(�5��#m)! × �5  " × �! = ��# ��5�� 

¿ = �5�  × �5�3 ��m" × .�5��#mÓ /! × (� ` �5  )
�5��#m × �5  " × � = �#�� 5 � 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación 3.26 la caída de presión 

a través del filtro es: 

 

jP = �5�3#m × (��# ��5�� + �#�� 5 �) 
jP = �3#���533#Pa 

jP = �5�3#atm = �5�3#ôar 
 

 

AIV.2.5.  BOLSA DE ALMACENAMIENTO DE BIOGÁS 

 

El volumen de operación de la bolsa de almacenamiento de biogás (gasómetro) se 

determinó mediante la Ecuación AI.22, en función a la producción diaria de biogás 

y a las condiciones de operación del gasómetro de 18 °C y 50 mbarg (0,78 bar 

presión absoluta). A las condiciones de operación, se consideró el comportamiento 

ideal del biogás (Z=1). Según Moran y Shapiro (2004), el factor de compresibilidad 

(Z) tiende a 1 cuando la presión tiende a cero a temperatura constante (p. 114).  

 

Para el cálculo del volumen de operación, la cantidad de biogás que ingresa a la 

etapa de almacenamiento posterior al proceso de purificación y condensación es 

49,43 kg/día (1844,60 mol de biogás/día) de acuerdo al cálculo realizado en el 

Anexo AI.2.3. Al reemplaza los valores correspondientes en la Ecuación AI.22 del 

Anexo I, el volumen de operación del gasómetro es: 

 

¡\M# =
�#���5��#mo�#ôõo�êÓ × �5��� L#atmmo�#p × (�� + ��3)p

�5��#ôar × �#atm�5��3#ôar
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¡\M# =  �#���5��#L =  �5��#m"# 
 

Para el cálculo del volumen nominal se consideró un incremento del 20 % sobre el 

dimensionamiento (Lombeida, 2015, p. 111). 

 

¡c\w =  �5��##m" × �5�� = ��5 �#m"# 
 

Para el dimensionamiento del gasómetro se consideró la relación diámetro altura 

H/D de 2. El diámetro del gasómetro cilíndrico se determinó mediante la Ecuación 

AIII.1 del Anexo III. 

 

D = +��5 �##m" × �
^ × �

4 = 35 �#m 

 

A partir del diámetro se determinó la altura gasómetro. 

 

H = 35 �#m# × � 

H = �5��#m 

 

Con la finalidad de evitar la instalación de equipos de almacenamiento de biogás 

de gran volumen y mejorar las condiciones de operación, se planteó almacenar el 

biogás en dos gasómetros de características físicas semejantes. Por lo tanto el 

volumen de operación es: 

 

¡\M# =  �5��#m"
�  

¡\M# = ��5 �#m" 
 

Para el cálculo del volumen nominal del gasómetro se consideró un incremento del 

20 % sobre el dimensionamiento (Lombeida, 2015, p. 111). 

 

¡c\w = ��5 �##m" × �5�� 

¡c\w = 3�53�#m"# 
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Para el dimensionamiento del gasómetro se consideró la relación diámetro altura 

H/D de 2. El diámetro del gasómetro cilíndrico se determinó mediante la Ecuación 

AIII.1 del Anexo III. 

 

D = +#3�53�##m" × �
^ × �

4
 

D = �5��#m 

 

A partir del diámetro se determinó la altura gasómetro. 

 

H = �5��#m# × � 

H =  5��#m 
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ANEXO V 

 

PRESIÓN DE OPERACIÓN Y DISEÑO PARA EL PFD Y 

P&ID 

 

AV.1  SISTEMA COMPLEMENTARIO DE TRATAMIENTO DE 

AGUAS RESIDUALES (FENTON MODIFICADO CON EDTA) 

 

La presión de operación de los equipos propuestos para el sistema complementario 

de tratamiento de aguas residuales se determinó mediante la Ecuación AV.1  

 

P\M = s × 1 × H                                                                                                          [AV.1] 

 

Donde: 

 

P\M: presión de operación (Pa) 

ρ: densidad del líquido  (kg/m3) 

g: aceración gravitacional (m/s2) 

H: altura del líquido (m) 

 

La presión de diseño de los equipos propuestos para el sistema complementario de 

tratamiento de aguas residuales se determinó mediante la Ecuación AV.2.  

 

P�0$ = P\M + PUÒw                                                                                                          [AV.2] 

 

Donde: 

 

P�0$: presión de diseño (psi) 

P\M: presión de operación (psi) 

PUÒw: presión atmosférica (psi)  
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Cálculo de la presión de operación y de diseño del tanque de almacenamiento del 

efluente (TK-101). 

 

Presión de operación: 

 

P\M = ���533 ��m" × �5��mÓ! × �5 �#m 

P\M = ��#���5��#Pa × ��5�#óÓõ
���#3� #Pa 

P\M = �5 �#óÓõ = ��5��#�Pa 
 

Presión de diseño: 

 

La presión atmosférica en Quito es 10,58 psi (0,72 atm). 

 

P�0$ = (�5 � + ��5 �)#óÓõ 
P�0$ = ��5��#óÓõ = ���5�3#�Pa 

 

En la Tabla AV.1  se representan las presiones de operación y de diseño del 

equipos principales de constituyen parte del sistema complementario de 

tratamiento de aguas residuales. Estos valores se determinaron de acuerdo al 

cálculo realizado para determinar la presión de operación y de diseño del tanque 

de almacenamiento del efluente. 

 
Tabla76 AV.1.  Presiones de operación y de diseño de los equipos principales del sistema 

complementario de tratamiento de aguas residuales 
 

Equipo Presión de operación (kPa) Presión de diseño (kPa) 

Tanque de almacenamiento 

del efluente 
44,80 117,73 

Tanque del complejo 21,10 94,05 

Reactor 31,90 104,85 

Tanque de sedimentación 10,76 83,72 

Tanque de neutralización 32,14 105,09 
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AV.2.  SISTEMA DE RECUPERACIÓN DE BIOGÁS  

 
La presión de operación y la presión de diseño de los equipos propuestos para el 

sistema de recuperación de biogás se determinaron mediante las Ecuaciones AV.1 

y AV.2. 

 

Ejemplo de cálculo de la presión de operación y de diseño en el biodigestor FAFA.  

 

El biodigestor tiene una presión de operación de 50 mbarg con base a las 

condiciones de operación presentes en la Subsección 2. 

 

Presión  de operación: 

 

P\M =  �#môar × �#ôar
�#���#môar ×

�#atm
�5��3#ôar + �5��#atm 

P\M = �5��#atm = ��5��#�Pa 
 

Presión de diseño: 

 

La presión atmosférica en Quito es  0,72 atm 

 

P�0$Nñ\ = ��5��#�Pa + �5��#atm × ��#�3� #Pa
�#atm × �#�Pa

�#���#Pa 
P�0$Nñ\ = � �5��#�Pa 

 

En la Tabla AV.2  se representan las presiones de operación y de diseño de los 

equipos principales que constituyen parte del sistema de recuperación de biogás. 

 

Tabla77AV.2.  Presiones de operación y de diseño de los equipos principales del sistema de 
recuperación de biogás  

 

Equipo 
Presión de operación 

(kPa) 

Presión de diseño 

(kPa) 

Biodigestor FAFA 78,02 150,97 

 



297  

 

Tabla AV.2.  Presiones de operación y de diseño de los equipos principales del sistema de 
recuperación de biogás (continuación…) 

 

Equipo 
Presión de operación 

(kPa) 

Presión de diseño 

(kPa) 

Filtro de desulfuración 88,02 160,97 

Gasómetro 78,02 150,97 

 

Cálculo de la altura dinámica total (TDH) para los equipos de impulsión: soplador 

(1 y 2) y compresor. 

 

Ejemplo de cálculo del TDH para el soplador 1.  

 

De acuerdo a las condiciones de operación establecidas en la Subsección 2, el 

soplador 1 permite incrementar la presión del biogás de 50 mbarg a 150 mbarg. 

 

Presión de succión: 

 

P$ =  �#môar × �#ôar
�#���#môar + �5��#atm × �5��3#ôar

�#atm  

P$ = �5��#ôar = ��5��#�Pa 
 

Presión de descarga: 

 

P� = � �#môar × �#ôar
�#���#môar + �5��#atm × �5��3#ôar

�#atm  

P� = �5��#ôar = ��5��#�Pa 
 

TDH para el soplador 1: 

 

VDH = P� ` P$ 
VDH = (��5�� ` ��5��)#�Pa 

VDH = ��5��#�Pa 
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En la Tabla AV.3 se presenta TDH de los equipos de impulsión que se ubican en 

la línea de recuperación de biogás. 

 

Tabla78 AV.3. Carga dinámica total (TDH) de los equipos de impulsión del biogás 
 

Equipo 
Presión de succión 

(kPa) 

Presión de descarga 

(kPa) 

TDH    

(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 OPERACIÓN Y DISEÑO PARA EL 

PFD Y P&ID 

 

AVI.1  SISTEMA COMPLEMENTARIO DE TRATAMIENTO DE 

AGUAS RESIDUALES (FENTON MODIFICADO CON EDTA) 

 

La temperatura de operación del sistema de tratamiento de aguas residuales 

corresponde a la temperatura del efluente, este valor es 17,50 °C de acuerdo a 

informes de caracterización del efluente otorgados por la EPMAPS. 

 

Para determinar la temperatura de diseño de los equipos y tuberías, se consideró 

un incremento de 10 °C (18 °F) sobre la temperatura máxima de operación de 

acuerdo a los criterios de diseño presentes en la Subsección 3.  

 

La temperatura máxima de operación es 18 °C (temperatura ambiente del sector 

de Ubillús). La temperatura de diseño se determinó mediante la Ecuación AVI.1. 

 

V�0$Nñ\ = VwêÆ#\M + ��#úg                                         [AVI.1] 

 

Donde: 

 

Tdiseño: temperatura de diseño (°C) 

Tmáx op:  temperatura máxima de operación (°C) 

 

A partir de la Ecuación AVI.1 se presenta un ejemplo de cálculo de la temperatura 

de diseño de los reactores. 

 

V�0$Nñ\ = (�� + ��)#úg 

V�0$Nñ\ = ��#úg 
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En la Tabla AVI.1 se presenta la temperatura máxima de operación del efluente y 

la temperatura de diseño de los equipos que conforman la línea de tratamiento de 

aguas residuales mediante el proceso Fenton modificado con EDTA. 

 

Tabla79 AVI.1. Temperatura máxima de operación y de diseño de los equipos que 
conforman el sistema complementario de tratamiento de aguas residuales 

 

Equipo 
Temperatura de 

operación (°C) 

Temperatura 

máxima de 

operación (°C) 

Temperatura 

de diseño (°C) 

Tanque de formación y 
acondicionamiento del complejo 

17,50 18,00 28,00 

Tanque de almacenamiento 17,50 18,00 28,00 

Reactor 17,50 18,00 28,00 

Tanque de sedimentación 17,50 18,00 28,00 

Tanque de neutralización 17,50 18,00 28,00 

 

 

AVI.2.  SISTEMA DE RECUPERACIÓN DE BIOGÁS  

 

En la Tabla AVI.2 se muestra la temperatura del biogás y la temperatura de 

operación de los equipos que conforman parte del sistema de recuperación de 

biogás de acuerdo a los cálculos realizados en el Anexo IV. 

 

Tabla80AVI.2. Temperaturas de operación de los equipos que conforman el sistema de 
recuperación de biogás 

 

Equipo Temperatura de operación  (°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 

Gasómetro 18,00 
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ANEXO VII 

TIEMPO DE OPERACIÓN 

 

Para estimar el tiempo de operación del sistema complementario de tratamiento de 

aguas residuales mediante la aplicación del proceso Fenton modificado,  se 

consideró 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 (reacción, coagulación, sedimentación y 

neutralización).   

 

El tiempo de bombeo y el tiempo de carga y descarga se determinaron mediante la 

Ecuación AVII.1. 

 

V = X
I               [AVII.1] 

 

Donde: 

 

T: tiempo (s) 

V: volumen (m3) 

Q: caudal (m3/s) 

 

Para determinar el tiempo de bombeo, se consideró el caudal de operación de los 

equipos de impulsión y el volumen de efluente o reactivo que debe trasportarse. 

 

Ejemplo de cálculo 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 m3 de acuerdo a los cálculos realizados en el Anexo AI.  

 

El caudal de impulsión para la bomba (P101A/B) es 3,95 L/s acuerdo a los cálculos 

realizados en el Anexo AIV.1.6. 
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V = �5��#m"

35� # LÓ × �#m"
�#���#L × ��#Ó�#mõn

 

V = ��5 �#mõn 

 

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.  

  

Tabla81 AVII.1. Volumen, caudal y tiempo de bombeo para el trasporte del efluente y 
reactivos, sistema complementario de tratamiento de aguas residuales 

 

Sistema Bomba 
Volumen 

 (L) 

Caudal 

(L/s) 

Tiempo de 

bombeo (min) 

Tanque que almacenamiento 

de efluente-reactores 
P-101A/B 4 860 3,95 20,51 

Tanque de almacenamiento 

de NaOH-reactores 
P-103A/B 252,11 0,56 7,50 

Tanque de almacenamiento 

de NaOH-tanque de 

complejo 

P-103A/B 77,99 0,56 2,32 

Reactores-sedimentador P-105A/B 5 219 3,00 29,00 

Sedimentador-tanque de 

neutralización 
P-109A/B 10 312 7,50 22,91 

Descarga tanque de 

neutralización 
P-110A/B 10 312 7,50 22,91 

Tanque de almacenamiento 

de agua- tanque de complejo 
P-103A/B 250,32 0,56 7,45 

 

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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Tabla82AVII.2. 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 

H2O2-reactores 58,75 0,16 6,12 

Tanque de almacenamiento de 

H2SO4-tanque de neutralización 1,82 0,01 3,04 

 

En la Tabla AVII.3 se presenta el tiempo necesario para el desarrollo de la etapa 

de reacción, coagulación, sedimentación y neutralización de acuerdo a los 

resultados obtenidos por el proyecto de referencia (Naranjo, 2017, p. 9). 

 

Tabla83 AVII.3. Tiempo necesario para el desarrollo de las etapas de tratamiento del 

sistema complementario de tratamiento de aguas residuales 
 

Sistema Tiempo (min) 

Formación del complejo Fe-EDTA 30,00 

Reacción 15,00 

Coagulación* 5,00 

Neutralización** 15,00 

                                      (*Aguilar, 2002, p. 115; **Bernal et al, 2000, p. 405) 

 

En la Tabla AVII.4 se presenta el tiempo estimado para el tratamiento de un lote de 

efluente. Se consideró un factor de seguridad del 10 % sobre el tiempo normal de 

operación. Este porcentaje del tiempo se asignó para actividades de limpieza de 

los equipos. 
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Tabla84AVII.4. Tiempo de operación total para el tratamiento de un lote de efluente 
  

 

Por lo tanto el tiempo de operación de un lote de efluente es 4,21 h este valor no 

considera el tiempo necesario para la preparación del complejo. 

 

 

 

 

 

 

Etapa Actividades 
Tiempo 

(min) 

Tiempo + 10 

% (min) 

Preparación y 

acondicionamiento 

del complejo 

Preparación de soluciones 

concentradas 
15,00 16,50 

Formación y acondicionamiento 

del complejo 
30,00 33,00 

Acondicionamiento 5,00 5,50 

Reacción 

Carga del reactor 20,51 22,56 

Alimentación H2O2 y  complejo 16,10 17,71 

Reacción 15,00 16,50 

Coagulación 

Adición de la solución de NaOH 7,50 8,25 

Coagulación 5,00 5,50 

Descarga del  reactor 29,00 31,90 

Sedimentación Sedimentación 72,60 79,86 

Neutralización 

Carga  del tanque de neutralización 22,91 25,20 

Adición de H2SO4 3,04 3,34 

Reacción de neutralización 15,00 16,50 

Descarga del tanque de 

neutralización 
22,91 25,20 
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ANEXO VIII 
 

CURVAS DE PERACIÓN DE SISTEMAS DE IMPULSIÓN 
 

AVIII.1.  BOMBAS CENTRÍFUGAS 

 

 

 
Figura40AVIII.1. Curva de operación de la bomba centrífuga 1 y 3 

(Pedrollo, 2015) 
 

 

 
Figura41AVIII.2. Curva de operación de la bomba centrífuga 2 

(Pedrollo, 2015) 
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AVIII.2.  SOPLADOR 

 

 
 

Figura42AVIII.3. Curva de operación del blower, caudal y presión de salida 
(MaproBioGas Technology, 2017) 

 

AVIII.3.  COMPRESOR 

 
 

Figura43AVIII.4. Eficiencias politrópicas aproximadas compresores                                
centrífugos y de flujo axial  

(Sinnott, 2005, p. 83) 
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AVIII.4.  DIAGRAMA DE MOODY 

 

 

Figura44 AVIII.5. Diagrama de Moody 
(McCabe y Smith, 2007, p. 122). 
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ANEXO IX 

 

EVALUACIÓN ECONÓMICA 

 

AIX.1.  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 línea de tratamiento de aguas residuales de acuerdo al precio en 

el mercado local. Este valor incluye únicamente el Impuesto al Valor Agregado (IVA) 

del 12,00%. 

 

Tabla85 AIX.1. Precio de compra de los equipos para el sistema complementario de 
tratamiento de aguas residuales 

 

Equipos 
Costo 

Unitario 
(USD) 

Cantidad 
Costo 
(USD) 

IVA 
(12 %) 

Costo 
Total 
(USD) 

Equipos principales 

Reactor 
Tanque 11 570,89 4 46 283,56 5 554,03 51 837,59 

Agitador 4 200 4 16 800,00 2 016,00 18 816,00 

Tanque de complejo 

(Fe2+-EDTA)  

Tanque 2 683,03 1 2 683,03 321,96 3 004,99 

Agitador 3 200 1 3 200,00 384,00 3 584,00 

Tanque de 

neutralización  

Tanque 11 770,89 2 23 541,78 2 825,01 26 366,79 

Agitador 4 900 2 9 800,00 1 176,00 10 976,00 

Equipos secundarios 

Bomba centrífuga (1 HP) 196,43 2 392,86 47,14 440,00 

Bomba centrífuga (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 (continuación…) 

 

Equipos 
Costo 

Unitario 
(USD) 

Cantidad 
Costo 
(USD) 

IVA 
(12 %) 

Costo Total 
(USD) 

Bomba centrífuga (6 HP) 290,71 2 581,43 69,77 651,20 

Tanque - H2SO4 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 3 215,59 

Tanque - H2O2 1 232,33 1 1 232,33 147,88 1 380,21 

Total     123 601,19 

 

En la Tabla AIX.2 y Tabla AIX.3 se presentan los costos asociados a la compra de 

tuberías y accesorios para el sistema complementario de tratamiento de aguas 

residuales de acuerdo a los costos del mercado local.  

 

EL costo asociado a la compra de tuberías y accesorios incluye únicamente el 

Impuesto al Valor Agregado (IVA) del 12,00 %. 

 

Tabla86 AIX.2. Costo total  de tuberías y accesorios para  el sistema complementario de 
tratamiento de aguas residuales 

 

Tubería / Accesorio Unidades 
Costo 

unitario 
(USD) 

Costo 
Total 
(USD) 

Codo estándar 25 16,45 411,25 

Tee 26 15,20 395,20 

Tubería PVC de  4" 10 30,50 305,00 

Tubería PVC de 3" 5 28,60 143,00 

Tubería PVC de 2" 1 24,35 24,35 

Tubería PVC de 1 1/2" 6 11,10 66,60 

Tubería PVC de 1" 3 10,20 30,60 
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Tabla     AIX.2. Costo total  de tuberías y accesorios para  el sistema complementario de 
tratamiento de aguas residuales (continuación…) 

 

Tubería / Accesorio Unidades 
Costo 

unitario 
(USD) 

Costo 
Total 
(USD) 

Tubería PVC de 3/4" 1 7,10 7,10 

Tubería acero 304 1/4" 2 82,00 164,00 

Subtotal 1 547,10 

IVA 12,00 % 185,65 

Total 1 732,75 

 

Tabla87AIX.3. Costo total  de válvulas para el sistema complementario de tratamiento de 
aguas residuales 

 

Válvulas Cantidad 
Costo unitario 

(USD) 
Costo total 

(USD) 

Válvula de globo 2" 1 221,00 221,00 

Válvula de bola 2" 10 215,00 2 150,00 

Válvula  reguladora 2" 2 632,00 1 264,00 

Válvula de bola 1" 3 305,00 915,00 

Válvula de pie 4" 1 998,00 998,00 

Válvula de bola 5" 6 943,00 5 658,00 

Válvula de bola  3" 15 500,00 7 500,00 

Válvula de retención 3" 4 311,00 1 244,00 

Válvula globo 3" 4 295,00 1 180,00 

Válvula de bola 1/2" 4 349,00 1 396,00 

Válvula reguladora 1/2" 2 898,00 1 796,00 

Válvula de bola 1 1/2" 16 456,00 7 296,00 

Válvula de globo 1 1/2" 4 220,00 880,00 

Válvula de retención  1 1/2" 6 349,00 2 094,00 
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Tabla   AIX.3. Costo total  de válvulas para el sistema complementario de tratamiento de 
aguas residuales (continuación…) 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

AIX.1.2.  COSTOS INDERECTOS 

 

En la Tabla AIX.4 se presenta el número de trabajadores posible para la 

implementación del proyecto (sistema complementario de tratamiento de aguas 

residuales y sistema de recuperación de biogás), el salario individual de los 

trabajadores y el costo del salario mensual a cancelar por el periodo de 

implementación de la planta. El cálculo del costo indirecto considera el aporte 

patronal al IESS del 11,15 % (IESS, 2017, p. 1).  

 

Tabla88AIX.4. Costo indirecto por pago de salarios 
 

Personal Número 
Salario individual 

(USD) 
Salario Total 

(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 

Aportación IESS (11,15 %) 724,75 

Salario mensual (USD) 7 224,75 

Válvulas Cantidad 
Costo 

unitario 
(USD) 

Costo total 
(USD) 

Válvula reguladora 1/4" 1 455,00 455,00 

Válvula bola 3/4" 8 217,00 1 736,00 

Válvula de globo 3/4" 2 119,00 238,00 

Válvula reguladora 3/4" 2 455,00 910,00 

Subtotal 37 931,00 

IVA 12 % 4 551,72 

Total 42 482,72 
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AIX.1.3.  COSTOS OPERATIVOS 

 
De acuerdo al Artículo 125 de la Resolución No. SENAE-DGN-2012-0149-RE, la 

importación de mercancías para le ejecución de proyectos públicos está 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 mercancías (AD-VALOREM) sobre la base imponible de la 

importación. Este último contempla: el costo del producto de importación,  seguro 

de aduana y flete.  

 

En la Tabla AIX.5 se presenta el costo por importación de los reactivos 

necesarios para el tratamiento del efluente mediante la aplicación del proceso 

Fenton modificado con EDTA. 

 

Tabla89AIX.5. Costo mensual por importación de reactivos para el sistema 
complementario de tratamiento de aguas residuales 

 

Reactivos Costo (USD)/kg Cantidad (kg) Precio  FOB (USD) 

EDTA 0,50 5 402,40 2 701,20 

FeSO4.7 H2O 0,10 4 034,40 403,44 

NaOH 0,44 3 168,00 1 393,92 

H2SO4 0,70 804,00 562,80 

H2O2 0,30 19 732,80 5 919,84 

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 energía eléctrica 

para la operación 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 

tensión (ARCONEL, 2016, p. 25). 

 

Tabla90AIX.6. Costo  mensual por consumo de energía eléctrica para el sistema 
complementario de tratamiento de aguas residuales 

 

Equipo 

Tiempo de 

operación 

(h) 

Potencia 

(kW) 
kW-h/día kW-h/mes 

Costo 

mensual 

(USD)  

Bombas 

P-101 A/B 

P-102 A/B 
5,87 4,00 23,48 704,40 63,40 

P-105 A/B 

P-106 A/B 
15,47 2,20 34,03 1020,9 91,88 

P-109 A/B 

P-110 A/B 
3,06 4,00 12,24 367,20 33,05 

P-103 A/B 

P-104 A/B 
1,33 0,75 1,00 30,00 2,70 

Agitadores 

En reactores 10,20 5,33 54,42 1 632,67 149,94 

En el tanque de 

almacenamiento del 

complejo 

1,50 0,16 0,24 7,20 0,65 

En el tanque de 

neutralización 
2,00 25,64 51,28 1538,40 138,46 

Total 176,69  480,08 

 

La energía eléctrica que se genera a partir del uso de biogás permite reducir el 

costo operativo mensual del sistema complementario de tratamiento de aguas 

residuales en 104,23 USD de acuerdo al cálculo realizado en el Anexo AIX.2.3 y 

establecer un costo operativo por consumo de energía de:  
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goÓtoN'NTÒQ0T0�U� = (���5�� ` ���5�3)#USD 

goÓtoN'NTÒQ0T0�U� = 3� 5� #USD 

 

En la Tabla AIX.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 cúbico 

es de 0,72 USD (EPMAPS, 2015, p. 1) 

 

Tabla91AIX.7. Costo  mensual por consumo de agua para el sistema complementario 
de tratamiento de aguas residuales 

 

Recurso V mensual ( m3) Valor (USD) 

Agua 139,62 100,53 

 

En la Tabla AIX.8 se reporta el costo mensual de operación,  para  el 

tratamiento del efluente de la PTAR del barrio Ubillús. Este rubro considera el 

costo total por compra de reactivos, energía eléctrica y agua. 

 

Tabla92 AIX.8. Costo mensual de operación 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 función al costo operativo mensual para el tratamiento del efluente mediante la 

aplicación del proceso Fenton modificado con EDTA expuesto en la Tabla AIX.8, 

se determinó el costo de tratamiento de un metro cúbico de efluente mediante la 

Ecuación AIX.1. 

 

gq = JA
I                                                                                                              [AIX.1]  
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Donde: 

 

CT:    costo del tratamiento (USD/m3)  

CI:       costo de los insumos (USD/día)  

Q:     caudal del efluente  (m3/día) 

 

A partir de la sustitución de los valores correspondiente en la Ecuación AVII.1 se 

determinó el costo de tratamiento. Para el cálculo del costo diario de insumos (CI), 

se consideró un mes de 30 días. 

 

gq =
�3# ��5��#USDmeÓ × �#meÓ3�#ëíaÓ

��5��m"
ëía

 

gq =  5��USDm"  

 

 

AIX.2.  SISTEMA DE RECUPERACIÓN DE BIOGÁS 

 

AIX.2.1.  COSTOS DIRECTOS 

 

De acuerdo al Artículo 125 de la Resolución No. SENAE-DGN-2012-0149-RE, la 

importación de mercancías para le ejecución de proyectos públicos está 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 

mercancías (AD-VALOREM) sobre la base imponible de la importación. Este valor 

contempla: el costo del producto de importación,  seguro de aduana y flete.  

 

A partir de la Tabla AIX.9 a la AIX.12 se presentan los costos por la compra de los 

equipos principales y secundarios para el sistema de recuperación de biogás: 

sopladores, compresor, gasómetro y generador de energía eléctrica. 



316  

 

Tabla93AIX.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 

 

Tabla94AIX.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 

 

 

Tabla95AIX.11. Costo de dos gasómetros 
 

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 
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Tabla   AIX.11. Costo de dos gasómetros (continuación…) 

 

FDI (Valor en aduana 0,5 %) 16,29 

Total 3 274,55 

 

Tabla96AIX.12. Costo del microgenerador 
 

Rubro Valor (USD) 

Valor FOB 5 000,00 

Flete 156,00 

Valor CFR 5 156,00 

Seguro 1 % 51,56 

Valor de aduana 5 207,56 

FDI (Valor en aduana 0,5 %) 26,04 

Total 5 233,60 

 

En la Tabla AIX.13 se presentan los costos asociados a la compra de tuberías y 

accesorios para el sistema de recuperación de biogás, de acuerdo a los costos del 

mercado local. Este valor incluye únicamente el Impuesto al Valor Agregado (IVA) 

del 12,00 %. 

 

Tabla97AIX.13. Costo de tuberías y accesorios para el sistema de recuperación de biogás 
 

Válvula Cantidad Costo (USD) 
Costo total 

(USD) 

Tuberías acero 304  (6 m) 4 82,00 328,00 

Válvula de bola 1 ½” 10 456,00 4 560,00 

Válvula globo 1 ½” 1 220,00 220,00 

Válvula check  1 ½” 6 349,00 2 094,00 

Válvula de alivio 1 ½” 2 1 140,00 2 280,00 

Subtotal 9 482,00 
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Tabla      AIX.13. Costo de tuberías y accesorios para el sistema de recuperación de biogás 
(continuación…) 

 

IVA 12 % 1 137,84 

Total 10 619,84 

 

Como una estimación del valor asociado al sistema de enfriamiento (serpentín), se 

consideró el costo del líquido refrigerante (amoníaco), tubería y compresor para 

inducir al cambio de estado del refrigerante dentro del sistema. 

 

En la Tabla AIX.14 se presenta el costo por compra de líquido refrigerante, tubería 

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 %. 

 

Tabla98AIX.14. Costo del sistema de refrigeración 
  

Sistema de enfriamiento Costo (USD) 

Refrigerante (amoníaco) cilindro de 25 kg 750,00 

Tubería 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 recuperación de biogás incluye el rubro por 

compra del material de adsorción para el filtro de desulfuración y el costo por 

consumo de energía eléctrica y los valor asociado a la depreciación de los equipos 

de impulsión, microgenerador y sistema de enfriamiento (serpentín). 
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El costo por consumo de energía eléctrica para los sistemas de impulsión de 

biogás, sopladores y compresor, se cubre con  la energía eléctrica que se genera 

a partir del uso del biogás.  

 

a) Costo operativo relacionado a la compra del material de adsorción para el filtro 

de desulfuración. 

 

En la Tabla  AIX.15 se presenta el costo operativo anual por compra del material 

de adsorción (óxido de hierro) para la operación del filtro de desulfuración. Este 

material se reemplaza cada 30 días. 

 

Tabla99 AIX.15. Costo mensual por compra de pellets de Fe2O3  
 

Material 
Cantidad mensual 

(kg) 

*Costo 

(USD)/kg 

Costo mensual 

(USD) 

Pellets de óxido 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 óxido de hierro es 63,99 USD. 

 
b) Costo operativo por consumo de energía eléctrica  

 

El costo por kW-h es de 0,09 UDS para el sector industrial de baja y mediana 

tensión (ARCONEL, 2016, p. 25).  

 

Para estimar el costo de operación por consumo de energía eléctrica se determinó 

el tiempo de operación de los equipos: soplador, compresor y sistema de 

enfriamiento.  

 

El tiempo de operación de los equipos (del soplador 1, soplador 2,  compresor y  

sistema de enfriamiento) se determinó mediante la Ecuación AVII.1. Para este 

cálculo la producción diaria de biogás es 61,67 m3 y el flujo del biogás a través de 

la tubería de conducción es 20,00 m3/h. 
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Vr = ��5��##m"

��5��m"
h

 

Vr = 35��#h 

 

En la Tabla AIX.16 se reporta el costo operativo estimado, para la operación del 

sistema de enfriamiento para la etapa de condensación.  

 

Tabla100AIX.16. Costo  por consumo de energía eléctrica para el sistema de recuperación 
de biogás 

 

Equipos 

Tiempo de 

operación 

diario (h) 

Potencia 

(kW) 

Energía 

(kW-h/día) 

Energía 

(kW-h/mes) 

Costo 

(USD)/mes 

Soplador1 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 planificación de producción, el requerimiento energético de 

del soplador 1, soplador 2 y compresor se cubre a partir de la energía eléctrica 

que se genera por el biogás. Por lo tanto el costo de operación por consumo 

de energía eléctrica corresponde únicamente al valor asociado a la operación 

del sistema de enfriamiento de 94,39 USD. 

 

c) Depreciación 

 

La depreciación se define como la reducción periódica del costo de los activos 

fijos a lo largo de su vida útil (Barajas, 2008, p. 34). Este valor afecta el costo 

de operación del ente económico.  
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La depreciación se determinó mediante el método de línea recta a través de la 

Ecuación AIX.2. El método de línea recta supone que los activos fijos mantienen 

un valor de depreciación periódico a lo largo de su vida útil. 

 

DeóreÌõaÌõón = # J\$Ò\#�N#U�BK0T0T0óc<XU'\Q#�N#$U'�UwNcÒ\
X0�U#úÒ0'                                            [AIX.2] 

 

El valor de salvamento representa el valor residual que adquiere el activo al 

finalizar su vida útil (Barajas, 2008, p. 35). 

 

Depreciación de sopladores 

 

Para determinar la depreciación del soplador se consideró el valor de salvamento 

de cero y la vida útil para maquinaria y equipos es de 10 años (SRI, 2014, p. 19). 

El costo de adquisición es 2 269,65 USD.  

 

DeóreÌõaÌõón#an�a� = #�#���5� #USD ` �
��#añoÓ = ���5�� USDañoÓ 

 

Por lo tanto la depreciación mensual es: 

 

DeóreÌõaÌõón#menÓ�a� = #���5��#USD��#meÓeÓ  

DeóreÌõaÌõón#menÓ�a� = #��5��# USDmeÓeÓ# 
 

En la Tabla AIX.17 se presenta la depreciación total de los equipos: soplador 1, 

soplador 2, compresor, microgenerador y sistema de enfriamiento (serpentín). 

 

Tabla101AIX.17. Depreciación de los activos fijos 
 

Equipos 
Depreciación anual 

(USD) 

Depreciación mensual 

(USD) 

Sopladores (1 y 2) 226,97 18,91 
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Tabla  AIX.17. Depreciación de los activos fijos (continuación…) 
 

Equipos 
Depreciación anual 

(USD) 

Depreciación mensual 

(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.  GENERACIÓN DE ENERGÍA ELECTRICA A PARTIR DEL USO DEL 

BIOGÁS  

 

La energía eléctrica que se genera mediante el aprovechamiento del contenido 

energético del biogás, se determinó a partir al volumen diario de biogás que se 

almacena en el gasómetro, este valor es 61,13 m3 y su contenido energético por 

metro cubico de biogás de 6,00 kW-h/m3 (FAO, 2011, p. 16). 

 

E = ��5�3#m" × �5�� �WChm"  

E = 3��5��##�WCh 

 
El microgenerador de energía dispone de una eficiencia eléctrica del 27,60 % con 

base en las especificaciones técnicas presentes en la Tabla 4.28 de la Subsección 

4 (KW Energy, 2014, p. 1), por lo tanto la energía eléctrica que genera es: 

 

E = 3��5��#�WCh × �5��� 

E = ���5�3#�WCh 

 

A partir de la energía generada, se planteó destinar 24,02 kW-h para la operación 

(dos días de operación) del soplador 1, soplador 2 y compresor del sistema de 

recuperación de biogás de acuerdo a los datos que se reportan en la Tabla AIX.16. 

La energía restante se suministra al sistema complementario de tratamiento de 
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aguas residuales para cubrir una fracción del requerimiento energético. La energía 

eléctrica disponible para este sistema es: 

 

E$0$Òç##T\wM'NwNcÒUQ0\ =# (���5�3 ` ��5��)#�WCh
ëía  

E$0$Òç##T\wM'NwNcÒUQ0\ = ��5�� �WCh
ëía  

 

De acuerdo a la planificación de producción del sistema de recuperación de biogás, 

es necesario acumular el volumen diario de biogás para su aprovechamiento 

energético, por lo tanto la energía que se genera a partir del biogás está disponible 

para su utilización 15 días al mes, por lo tanto la energía al mes disponible para el 

sistema complementario  de tratamiento de aguas es: 

 

E$0$Òç##T\wM'NwNcÒUQ0\ = ��5��# �WCh
ëía × � #ëíaÓ

�#meÓ  

E$0$Òç##T\wM'NwNcÒUQ0\ = �#� �5� ## �WCh
meÓ  

 

 Esto genera un ahorro sobre el costo operativo mensual de: 

 

GhorrowNc$KU' = E × goÓto# 
GhorrowNc$KU' = �#� �5� # �WCh

meÓ × �5��#USD
�#�WCh  

GhorrowNc$KU' = ���5�3USDmeÓ 
 

 

AIX.2.4.  ANÁLISIS COSTO BENEFICIO  

 

Para determinar la relación costo-beneficio (B/C) se determinó el costo total anual 

por mantenimiento y operación del sistema complementario de tratamiento de 

aguas residuales y del sistema de recuperación de biogás, así como el rubro a 

pagar por multas o sanciones a consecuencia de la alteración de la calidad 

ambiental. 
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a) Análisis costo beneficio del sistema complementario de tratamiento de aguas 

residuales.  

 

Costo de operación anual 

 

goÓto#ëe#oóeraÌõón#an�a� = �3# ��5��USDmeÓ × �� meÓañoÓ = ���#���5�� USDañoÓ 
 

Costo de mantenimiento 

 

El costo de mantenimiento corresponde al 10 % del costo de implementación del 

sistema (Sinnott, 2005, p. 262). Este valor se determinó a partir de la suma de los 

costos directos e indirectos. 

  

goÓto#ëe#mantenõmõento = ��#�3�5��#USD 

 

Costo por multas 

 

Para determinar la sanción económica por infracción ambiental, se tomó como 

referencia la remuneración básica unificada del trabajador de 375,00 USD 

(Ministerio del Trabajo, 2016, p. 1). 

 

De acuerdo al Código Orgánico Integral Penal, se consideró una sanción 

económica de quinientos salarios básicos unificados del trabajador para delitos 

contra el recurso agua (Ministerio de Justicia Derechos Humanos y Cultos, 2014, 

pp. 101, 102). 

 

goÓto#SanÌõón# = 3� 5��#USD ×  �� = ���# ��5��#USD 

 

La multa por infracción ambiental de acuerdo  al Código Orgánico del Ambiente es: 

 

goÓto#SanÌõón# = 3� 5��#USD × ��� = � #���5��#USD 
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En caso de aplicarse ambas la multa descrita por el Código Orgánico Integral Penal 

y el Código Orgánico del Ambiente, la sanción económica asciende a: 

 

goÓto#SanÌõón# = ���# ��5��#USD + � #���5��#USD = ���# ��5��#USD 

 

La relación costo-beneficio se determinó mediante la Ecuación AIX.2. 

 

îe�aÌõón#ÌoÓto ` ôene�õÌõo = YNcNR0T0\
J\$Ò\                      [AIX.2] 

 

Donde: 

 

Beneficio:  sanción económica por infracciones ambientales (USD) 

Costo: costo total anual por mantenimiento y operación (USD) 

 

Al reemplazar los valores correspondientes en la Ecuación AIX.2 la relación costo 

beneficio es: 

 

îe�aÌõón#ÌoÓto#ôene�õÌõo = ���# ��5��#USD
(���#���5��# + ��#�3�5��)#USD 

îe�aÌõón#ÌoÓto#ôene�õÌõo = �5�3 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 


