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Resumen Ejecutivo: En esta investigacion se tiene como fin el disefio de una planta
de produccidén de energia eléctrica a partir de aguas residuales domésticas
provenientes del hotel Universo Selva en Pedasi, distrito localizado en Panama; en
donde la energia eléctrica que podria producir el sistema es de 34,9 kWh por dia, que
abasteceria el consumo de aproximadamente 6 personas, ahorrando del consumo
energético total del complejo hotelero el 1,22%. Dichos valores se obtuvieron a partir
del disefio de un reactor anaerobio UASB, filtros de BOD (demanda bioldgica de
oxigeno), COD (demanda quimica de oxigeno) y de remocion de H,S, en los cuales
se tuvo en cuenta la normatividad ambiental permitida del efluente. Con las
caracteristicas del biogas obtenido, se selecciondé el generador adecuado para
producir 34,9 kWh segun el estudio. Asimismo, se realizaron los respectivos balances
de materia y energia de cada uno de equipos disefiados, como a su vez el balance de
costos de bombas, tuberias y accesorios para la posterior toma de decisiones por
parte de la empresa solicitante, donde la inversion requerida asciende a $19,437 PAB
y la recuperacién de la inversion se espera sea en 2 afos, 8 meses y 24 dias.
Palabras clave: Electricidad, planta, reactor anaerobio, costos.

Abstract: The purpose of this research is to design an electric power production plant
from domestic wastewater from the Universo Selva in Pedasi, a district located in
Panama; the system could produce 34,9 kWh per day, which means the plant can
supply the consumption of approximately 6 people, saving the total energy
consumption of the hotel complex 1,22%. These values were obtained from the design
of an UASB anaerobic reactor, BOD (biological oxygen demand), COD (chemical
oxygen demand) and H,S removal filters, which also take into account the permitted
environmental regulations of the effluent. With the characteristics obtained from the
biogas, the appropriate generator was selected in order to produce 34,9 kWh according
to the study. Likewise, balances of the matter and the energy of each of the equipment



designed (pipes, pumps, fittings, among others). As consequence, the above was
taken into account for decision-making by the company, where the investment amounts
to $19,437 PAB and the recovery of the investment is expected in 2 years, 8 months
and 24 days.

Keywords: Electricity, plant, anaerobic reactor, costs.

Introduccién:

A raiz del compromiso internacional debido a la implementacién del Protocolo de Kyoto
en el ano 1997 (del cual Panama hace parte) se convirti6 en una necesidad la
busqueda de un sustituto para el petroleo en términos de generacion de energia, ya
que es de suma importancia encontrar diferentes alternativas que suplan la demanda
energética a menor costo o de manera mucho mas eficiente que a su vez disminuya el
impacto ambiental. Es por esto que a finales de los anos 80 surge gracias al profesor
Lettinga de la Universidad de Wageningen, Holanda, el desarrollo de la tecnologia
Upflow Anaerobic Sludge Blanket mas conocida como “UASB”, que en castellano
significa Manta de lodos anaerobios de flujo ascendente, que es un método de
tratamiento directo de aguas residuales domésticas que funcionan de manera 6ptima
en regiones tropicales debido a que a lo largo del afio tienen condiciones de
temperatura acordes para el tratamiento anaerobio. Dicho desarrollo tecnolégico tuvo
lugar en Cali, Colombia, donde con el apoyo de la empresa BIOTEC surge una
filosofia de gestion integrada del agua y de la materia organica, “Las aguas residuales
contienen materia orgéanica y nutrientes, y son en consecuencia una materia prima
potencial para la produccién agricola y/o energética. Para que las politicas de
descontaminacion se vuelvan realidad en los paises tropicales, casi siempre pobres,
es necesario por un lado aprovechar las condiciones climaticas favorables, y por otro
lado integrar dichas politicas en el desarrollo agricola y energético de la region”. (Conil
P., 2007).

Segun estadisticas del banco mundial, el consumo de electricidad generada a partir de
petroleo en Panama para el aio 2015 asciende al 34,67%, cifra que se evidencia en la
figura 1.
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Figura 1. Representacion de consumo de energia a partir del petréleo a nivel mundial.
(Banco Mundial, 2015)



Los factores que ayudan a favorecer una buena produccion de biogas, esto parte de
un proceso eficiente de fermentacion, que permita a las bacterias productoras de
metano cumplir su actividad vital normal (latencia, crecimiento, muerte, etc.)(Simposio
Centroamericano Sobre Aplicaciones de Energia Biomasica, 1985).

Las condiciones que un biodigestor debe cumplir para garantizar actividad vital normal
en los microorganismos se describen a continuacion:

1.

Ambiente estrictamente anaerobio: Ya que la degradacion de la materia
organica en ambientes aerobios produce CO, , mientras que en ambientes
anaerobios produce CH,, se debe garantizar que el digestor del proceso esté
bien sellado y evite ingreso de oxigeno y también fugas.(Simposio
Centroamericano Sobre Aplicaciones de Energia Biomasica, 1985)
Temperatura adecuada: Debido a que ésta afecta directamente la produccién
de biogas, una temperatura alta garantiza mayor produccién. El rango de
temperatura depende del tipo de microorganismo, oscilando entre 5 y 60°C.
Dado que la temperatura ambiente en el lugar de ubicacion de la planta esta
entre 22 y 28°C, considerando ésta como la temperatura de operacion del
biodigestor.(Simposio Centroamericano Sobre Aplicaciones de Energia
Biomasica, 1985)

pH adecuado: La actividad biolégica de las bacterias presentes en la materia
organica se ve afectada por el pH, de manera que en caso de una mezcla
errénea de materiales o un manejo inapropiado podria conducir a acumulacion
de los acidos volatiles, generando un descenso en el pH, lo que reduciria la
produccién de biogas.(Simposio Centroamericano Sobre Aplicaciones de
Energia Biomasica, 1985)

Agitacion: La materia organica presente en las aguas residuales domésticas se
dispone en tres capas cuando estan en reposo, la primera capa se conoce
como capa superior o nata, la cual contiene gran cantidad de nutrientes pero
pocas bacterias para que la fermentacién ocurra, la segunda se conoce como
la capa intermedia, que esta constituida por agua en su gran mayoria y pocos
nutrientes, por ultimo la capa del fondo que esta formada por desechos
producto de la sedimentacién y tanto nutrientes como bacterias son
abundantes. Como se puede evidenciar la sedimentacion de los lodos impide la
distribucion homogénea de nutrientes y bacterias, por tanto la agitacion
constante garantiza un aumento en la produccion de biogas.(Simposio
Centroamericano Sobre Aplicaciones de Energia Biomasica, 1985)

Acidos volatiles: La existencia de éstos indica cuanto alimento esta disponible
para la posterior formacién de metano, sin embargo, cuando estan presentes
en gran concentracién, envenena la mezcla y reducen el pH, disminuyendo la
produccion de biogas como se menciond anteriormente.(Simposio
Centroamericano Sobre Aplicaciones de Energia Biomasica, 1985)

Sdlidos totales y solidos volatiles: Los primeros son indicativo de la cantidad de
materia prima seca y los segundos son la cantidad de materia organica
presente en los sélidos totales. Ambos factores son importantes ya que pueden



generar una idea de la produccidon potencial del biogas.(Simposio
Centroamericano Sobre Aplicaciones de Energia Biomasica, 1985)

Los desechos organicos tienen dos rutas de aprovechamiento, la aerobia y la
anaerobia, como se puede observar en la figura 2. Durante el desarrollo de este
proyecto el enfoque esta directamente sobre la descomposicién anaerobia.

Descomposicion
anaerébica
(sin oxigeno)

Descomposicion
aerdbica

(con oxigeno)

i Avtificial
Natural Artificial Natural

Descompo- | Tracto di- Digestor Desecnos vegetales - Pilas abiertas
sicién bajo |gestivo de Desechos animales. de composta-
el agua. animales. cion.

Biogas Amonio, Amonio,
[Gases] diéxido de carbono diéxido de carbono

Turba Estiércol Residuos

Figura 2. Productos finales de la descomposicion organica (Simposio Centroamericano
Sobre Aplicaciones de Energia Biomasica, 1985).

La empresa Casas Ecologicas S.L. identificada con RUC 155619962-2-2015, cuya
razén social se enfoca en la construccion de casas y edificaciones con energia
renovable, tiene en su planteamiento estratégico el desarrollo de un proyecto paralelo
a su razon social llamado Universo Selva, que consiste en la construcciéon de un hotel
sostenible, ubicado en treinta y cuatro (34) hectareas de bosque virgen, en la finca
“Loma La Tranca” en Oria Arriba, la provincia de Los Santos, en el distrito de Pedasi, a
cuatro horas de la Ciudad de Panama.

Como parte del proyecto turistico surge la necesidad de disefiar una zona de
aprovechamiento de aguas residuales domeésticas que pueda a su vez, generar
subproductos utilizables para la generacion de energia eléctrica del complejo
urbanistico, con el propdsito de reducir el impacto ambiental del mismo, asimismo
teniendo en cuenta el cumplimiento de las normas ambientales de Panama:

A partir del ministerio de comercio e industrias de Panama, la direccion general de
normas y tecnologia industrial, junto con el reglamento técnico DGNTI-COPANIT
39-2000 las descargas de efluentes liquidos para la recolecciéon de aguas residuales
deben cumplir con los objetivos dirigidos a preservar los sistemas de recoleccion y
procesos de tratamientos de aguas residuales de efectos contraproducentes como los
siguientes (Ministerio de comercio e industrias, 2000):

° Darios al alcantarillado debido a la corrosion, incrustacion y obstruccion.
° Formacién de gases téxicos o explosivos.
° Produccion de olores desagradables.

La aplicacion de este reglamento rige efluentes relacionados a actividades
comerciales, domésticas e industriales, de igual manera, se tiene en cuenta la
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condicidon socioecondmica y ambiental; los limites permisibles se pueden evidenciar en
la tabla 1.
Tabla 1. Normas ambientales de aguas residuales en Panama (Ministerio de Comercio e
Industrias, 2011).

Caracteristica Limite maximo Unidad
Temperatura + 3 de la temperatura normal del sitio °C
DQO 100-200 mg/L
DBO 35-50 mg/L
Sdlidos disueltos 1000 mg/L
Solidos suspendidos 300 mg/L
Solidos totales 1500 mg/L

El disefio conceptual propuesto implica la elaboracion de un diagrama de flujo del
proceso sobre el que se realizaran los balances de masa y energia correspondientes
para a partir de ellos determinar el costo de inversion de este tipo de infraestructura,
asimismo la cantidad de energia que podra obtenerse del sistema de tratamiento y qué
porcentaje del consumo del hotel podra suministrarse. Se considera de vital
importancia el tratamiento de las aguas residuales domésticas provenientes del Hotel
Universo Selva, ya que esto reduce el impacto ambiental, ademas de aprovechar los
desechos organicos generados.

METODOLOGIA Para el desarrollar los objetivos planteados, se pautan los puntos
mostrados en el diagrama expuesto en la figura 3:

11
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1

Andlisis de costos ¥
del sistema.

—
Figura 3. Metodologia conforme a los objetivos propuestos.

RESULTADOS Y DISCUSION
1. Diagrama de bloques de proceso.
Se desea disenar de manera conceptual una planta de produccion de energia eléctrica

a partir de aguas residuales domésticas, para tal fin se realiza el diagrama de bloques
del proceso (BFD) que se evidencia en la figura 4:
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P=1atm P=1atm

Figura 4. Diagrama de bloques de la planta de generacion de energia eléctrica via
digestion anaerobia.

2. Diagrama de flujo de proceso.
A partir del diagrama de bloques se construye el diagrama de flujo de proceso (PFD),
que indica de manera mas especifica las operaciones llevadas a cabo en el proceso.
Dicho PFD se puede evidenciar en la figura 5. Para ver con mayor claridad el PFD ver
ANEXO 18.

Figura 5. Diagrama PFD de la planta de generacidon de energia eléctrica via
digestion anaerobia.
3. Diseno de reactor UASB.
Para el disefio de la planta se parte de la busqueda de un reactor que sea adecuado
para el manejo de la materia organica a utilizar como recurso. El reactor acorde a
estas necesidades es el UASB, ya que es usado para el tratamiento de aguas
residuales domésticas, cuyos principios de operacion son los siguientes:
1. El flujo ascendente asegura un contacto maximo entre el sustrato y la
biomasa.
2. El lodo debe tener alta actividad metanogénica y un buen asentamiento,
en lo posible deberia ser granulado.
3. Para la degradacion de la materia organica, se debe garantizar tiempos
de residencia suficientes, lo cual permite la interacciébn entre los
microorganismos y la materia organica.
4. El sistema debe tener un disefio que permita la adecuada separacion
del biogas, liquidos y sélidos.
En base a la figura 6, se procedi6 a disenar el biodigestor.
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Figura 6. Diagrama esquematico de un reactor UASB (Chong, 2014).

En principio, se tuvieron en cuenta las siguientes variables:

° Poblacién.

] Caudal.

° Concentracion de Demanda Quimica de Oxigeno (COD).

° Concentracion de Demanda Bioldgica de Oxigeno (BOD).
° Temperatura.

° Coeficiente de produccion de solidos.

° Coeficiente de rendimiento de sélidos en términos de COD.
° Concentracién esperada de lodo de descarga.

° Densidad del lodo.

De la problematica a tratar se definen las variables anteriormente mencionadas, asi:

° Poblacion [Po] : Este valor es definido por la empresa, relacionando el
nimero de personas que se espera en el hotel, que para el caso son 500
personas permanentes en promedio (dato proporcionado por los duefios).

° Caudal y caudal maximo [Q, Qmax] : Debido a que Panama no registra
informacién de caudales del agua residual doméstica dentro de las plantas de
tratamiento de agua, se utilizan los resultados registrados en el proyecto de
manejo integral de residuos generado por la actividad turistica del hotel Charco
Verde en Managua, Nicaragua (Salazar M, Gutiérrez P, 2007) que se efectua
para una capacidad total de 84 personas (entre empleados, propietarios y
huéspedes), dichos datos son evidenciados en la tabla 2.
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Tabla 2. Caudales por sector del complejo hotelero Charco Verde. (Salazar M,
Gutiérrez P, 2007)

SECTOR DEL COMPLEJO HOTELERO CAUDAL [L/d]
Vivienda propietarios 680
Gasto de los empleados en el hotel 680
Dormitorios de huéspedes 1200
Lavanderia 2100
Alimentacioén en restaurante clientes 2040
Cocina (lavado de platos) 660
TOTAL 7360

Con el promedio de huéspedes esperados, se estima el caudal y caudal maximo de
agua residual doméstica, por medio de las ecuaciones 1 y 2 presentadas a
continuacion.

Caudal = #huéspedes del proyectox Caudal promedio (L/d) (1 )
#personas que producen el caudal de referencia

Caudal méax = Caudal « 1,8 (Lemos, 2007). (2)

Con base en las ecuaciones previas, el calculo tiene un valor de 44 ’"73 y el caudal

méaximo de 78,86 - . (Ver item 1 de ANEXO 1)

Las variables iniciales para el disefio del reactor anaerobio, se definen en la tabla 2, en
donde valores como las concentraciones iniciales de DQO y DBO, concentracion
esperada del lodo y coeficientes fueron asumidos a partir de rangos empiricos
establecidos en la literatura como lo establece Lettinga, Van Lier, Mahmoud, Zeeman
G y Lemos. A partir del documento elaborado por Lemos se realizo el disefio del
bioreactor, en primera instancia por ser el mas completo, adicionalmente se considerd
un unico disefio dado el hecho de que las bases de diseno en las cuales se basaron
los demas articulos diferia, por lo tanto, no era posible comparar los resultados entre
los mismos.

Tabla 3. Valores iniciales para los parametros base de disefio del reactor UASB.

Parametro Valor Intervalo
Poblacion [Po] 500 N.A*
Caudal [Q] % 44 N.A.*
Caudal maximo [Qmax] 78,86 N.A*
Concentracion inicial de DQO 600 <1000
[COD] (mg/L)
Concentracion inicial de DBO [BOD] 350 <500
(mg/L)
Temperatura de aguas residuales .
P m (ogo) 26 N.A.
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Coeficiente de produccién de

solidos [Y] (KgTSS/KgCODappl) 0,15 0,1-0,2
Coeficiente de rendimiento de
solidos en términos de COD. [Yobs]
(KgCODlodo/KgCODapp) 0.21 0.11-023
Concentracion esperada del lodo de 4 ~4
descarga. [Cs] (%) -
Densidad del lodo. [y ] (Kg/m"3) 1020 1000 a 1020

N.A.* : No Aplica.

Por medio de los datos iniciales de la tabla 3, se estimaron las variables con mayor
relevancia en el disefio del reactor, las cuales se asumieron en un promedio de los
valores establecidos para el disefio de reactores UASB, como lo expone en su trabajo
Lemos, en el caso del tiempo de retencién y la tasa de carga hidraulica volumétrica se
tomaron los valores maximos, teniendo en cuenta que se presente el escenario mas
perjudicial que afecte el disefio del reactor, los datos se encuentran compilados en la

tabla 4.

Tabla 4. Variables de diseio del reactor UASB (Lemos, 2007).

Variable Valor Unidades
numeérico
Carga de COD en el afluente (L,) 26,4 ’_‘@
Tiempo de retencién (t) 4.8 h
Volumen del reactor 9 m?
()
Cantidad de médulos de reactores (N) 2 -
Volumen de cada modulo (V) 4,38 m?
Area de cada médulo (4,) 0,73 m?
Carga hidraulica volumétrica (VV HL) 5 m'g:d
Tasa de carga organica volumétrica (L,) 3 128’%
Carga de COD aplicada al sistema 26,29 (kgCOD/d)
(CODapp)
Produccion de sélidos en el sistema (Ps) 3,9 (kgTSS/d)
Produccién volumétrica de lodo (V' s) 0,966 m73
Tasa de carga biolégica por unidad de 1,23 1’;5-:%
biomasa presente
(L)
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Para una mayor comprension de los resultados obtenidos en la tabla 3, se expone a
continuacion las ecuaciones implementadas en los respectivos calculos.

La carga de COD en el afluente (L,), es una variable de vital importancia, puesto que
por medio de ésta se puede medir la cantidad de sustancias que llegan a ser
susceptibles a oxidarse por compuestos quimicos presentes en el torrente de agua,
motivo por el cual se efectua el calculo a partir de la ecuacion 3. (Ver item 2 de
ANEXO 1)

L,=S,%0 (3)

Donde S, es la concentracion inicial de COD en kg/m”3.

Para el estimado del volumen del reactor (V) a partir de la ecuacion 4 (Ver item 3 de
ANEXO 1), se toma un tiempo de retencion hidraulico que se ajuste a la temperatura
del agua residual, como se puede evidenciar en la tabla 5 (Lemos, 2007).

V=0xt (4)

Tabla 5. Recomendaciones del tiempo de retencién hidraulico para reactores
UASB tratando aguas residuales domésticas (Lemos, 2007).

Tiempo de retencién hidraulica (h)
Temperatura de aguas Promedio diario Minimo (durante 4-6
residuales (°C) horas)
16a19 >10a 14 >7a9
20 a 26 >6a9 >4 a6
>26 >6 >4

Por lo cual debido a que se tomd para el agua residual una temperatura de 26 °C
(temperatura ambiente de Pedasi), se selecciond un valor de 4,8 horas, este valor es
sugerido debido a que valores menores pueden intervenir de forma negativa en el
funcionamiento del sistema de la siguiente manera (Lemos, 2007):
° La biomasa puede llegar a perderse de manera excesiva, que es
generado por las altas velocidades de flujo ascendente dentro de los
compartimientos de digestion.

° El tiempo de retencion de sélidos puede llegar a disminuir y causar a su
vez una disminucion en el grado de estabilizacién del sdlido.
° El tiempo de residencia de la biomasa pasa a ser mas grande que su

tasa de crecimiento.

Se procede a tomar un numero de médulos en el reactor de tal forma que faciliten la
distribucion de los compartimientos dentro del reactor, de manera iterativa se concluye
que se deben usar sélo 2, debido a que el numero de médulos esta directamente
ligado a la velocidad de flujo y la distribucion de las aguas residuales domésticas en el
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area superficial de cada médulo. Al definir este dato, se realizé el calculo del volumen
de cada modulo (V,) en base al volumen total del reactor (V), por medio de la
ecuacion 5. (Ver item 4 de ANEXO 1)

V= % ()

Para lograr velocidades de flujo ascendente de 1m/h o superiores, como recomienda la
literatura (Lemos, 2007), es necesario que la altura total del reactor esté en un rango
entre 3-6 m, por tanto, se toma un valor para la altura de 6 m, con el fin de obtener el

area de cada médulo (4,), como se muestra en la ecuacion 6. (Ver item 4 de ANEXO
1)
Vu
Au - 5 (6)

Para corroborar los datos de area, volumen y tiempo de retencién, se realizé el calculo
respectivo con base en las ecuaciones 7, 8 y 9 (Ver item 5 de ANEXO 1).

A,=N x4 (7)

V,=A4,«H (8)
14

=g ©)

Donde 4, es el area total (m?), N el nimero de médulos y A el area de cada médulo (
4,) V, es el volumen total del reactor UASB (m®) y tes el tiempo de retencion.

A partir de las ecuaciones anteriores, se encuentra la carga hidraulica volumétrica
(VHL) que es la cantidad de materia organica cargada diariamente al reactor por
unidad de volumen, calculo realizado a partir de la ecuacion 10.(Ver item 6 de ANEXO

1).

VHL= ‘VO“, (10)
Asimismo, se calculé la carga de COD (Lv) aplicada al sistema, por medio de la
ecuacion 11. (Ver item 7 de ANEXO 1). (Lemos, 2007):

L, = Q;SO (11)

La carga de COD aplicada al sistema es importante puesto que garantiza la cantidad
real de COD que hay en el caudal disponible. Para saber la cantidad se implementa la
ecuacion 12. (Ver item 8 de ANEXO 1).

CODapp = QO+ COD (12)
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Como la produccion de solidos en el sistema, esta ligada a la densidad del lodo y la
concentracion esperada a la descarga, se efectud el calculo por medio de la ecuacion
13. (Ver item 9 de ANEXO 1).

Ps=Y x« CODapp (13)
Donde Y es el coeficiente de produccién de solidos en kgTSS/kgCODappl y CODapp
es la carga de COD aplicada al sistema en kgCOD/d.
Del calculo de la produccion de solidos en el sistema, se procede a encontrar la
producciéon volumétrica de lodo por medio de la ecuacion 14. (Ver item 10 de ANEXO

1.

_ _Ps
Vs= —Cs (14)

Donde: y es la densidad del lodo en % y Cs es la concentracion esperada de lodo a
la descarga en %.

De igual forma, se calcul6 la tasa de carga bioldgica por unidad de biomasa presente
(Ls), con ayuda de la ecuacién 15. (Ver item 11 de ANEXO 1).

%S,
L =25 (15)

En donde M es la masa de los microorganismos presentes en el reactor (KgVS/m? ).

Ahora se procede a estimar la masa de los microorganismos presentes en el reactor,
pero antes es importante definir el numero de compartimientos de digestion, para este
caso se tomaron 5 compartimientos. Los valores que se evidencian en la tabla 6
corresponden al volumen de cada compartimiento en m* y a la concentracion empirica
de microorganismos comprendida en ese volumen (Lemos, 2007).

Tabla 6. Valores de volumen y concentracion de cada compartimiento de
digestion para estimar el valor de la masa de cada compartimiento.

Volumen | Valor | Unidades | Concentracion | Valor | Unidades
V1* 1,26 m3 C1* 50,2 kg/m’
V2* 1,26 m? c2* 455 | kg/m’
V3* 1,26 m? C3* 35,1 kg/m’
V4* 1,26 m3 C4** 10,5 kg/m’
V5* 1,26 m3 C5** 7 kg/m®

*Donde V1, V2, V3, V4 y V5 corresponden al volumen en cada compartimiento

(5 es el total de compartimientos).

**Donde C1, C2, C3, C4 y C5 corresponden a las concentraciones de
microorganismos en cada compartimiento (5 es el total de compartimientos) (Lemos,
2007).
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El volumen de cada compartimiento se calculd respecto al porcentaje de volumen total
del reactor que ocupa el area de digestién, que para este caso corresponde al 70%,
por tanto el volumen correspondiente para cada compartimiento de digestién es 1,26
m?® . (Ver item 12 de ANEXO 1)
Por medio de la ecuacién 16 y los valores de la tabla 7, se realizo el calculo de la masa
de cada compartimiento de digestion: (Ver item 13 de ANEXO 1)

M=V «C (16)

Tabla 7. Valores de masa de cada compartimiento de digestion.

Masa Valor Unidades
M1 63,252 Kg
M2 57,33 Kg
M3 44,226 Kg
M4 13,23 Kg
M5 8,82 Kg

En la tabla 7 se consignaron los valores hallados para cada compartimiento segun su
concentracion y volumen. De la tabla 7 se calcul6 la masa total del compartimiento de
digestién, por medio de la ecuacién 17: (Ver item 14 de ANEXO 1).

M, =YM (17)

Con el valor de la masa total (186,86 kg) , se calculd la masa a razon del volumen total

del reactor, con la ecuacion 18. (Ver item 15 de ANEXO 1) Tomando un valor de
21,3353

M= (18)

La velocidad de la corriente ascendente del liquido se calcul6 con la ecuacién 19, en
donde se adquirié un valor de 1,254 . (Ver item 16 de ANEXO 1)

y=4£ (19)

Del mismo modo se puede calcular la velocidad de flujo ascendente cuando se utiliza
el caudal maximo, con el cual se obtuvo un valor de 2,25% . (Ver item 16 de ANEXO

1)

La eficiencia del reactor en base a la remocién de COD y BOD se calcularon teniendo
en cuenta el tiempo de retencidn hidraulico, por medio de la ecuacion 20 para COD en
donde se obtuvo un valor de 60,73% y de 68,05% para BOD a partir de la ecuacion 21.
(Ver item 17 de ANEXO 1)
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Ecop =100 (10,68 % 1) (20)
Egop =100 (1-0,7 %) (21)

Posteriormente se calcularon las concentraciones de COD y BOD en el efluente, con
ayuda de la ecuacion 23, de donde se encontraron valores de 235,65$y 111,83%3

respectivamente.(Ver item 18 de ANEXO 1)

Copn = So— (553) (22)
La cantidad de COD que es convertida a metano se calculé a partir de la ecuacion 23.
En donde se obtuvo que el 10,44@% se convierte a metano (Ver item 19 de ANEXO
1).

Donde, Y ,,, es el coeficiente de produccion de solidos en el sistema en términos de
COD, S es la concentracion de COD en el efluente (kgCOD/m?).

A partir del calculo anterior, se procedié a calcular K, que es el factor de correccién
del COD (Demanda quimica de oxigeno) consumido o alimentado, por efecto de la
temperatura de operacion del reactor, como se observa en la ecuacion 24, en donde

se consiguio un valor de 2, 6]-‘g% (Ver item 20 de ANEXO 1).

P K
= ———COoD_
K(r) R«(273+T) (24)
Donde K.,, que es el peso molecular por mol de COD , P es la presion atmosférica,

T que es la temperatura de operacion del reactor (°C) y R es la constante de los gases
(atm*L/mol*K).

A continuacién, se procedid a calcular la produccion volumétrica de metano,
obteniendo un valor de 4,022 (Ver jtem 21 de ANEXO 1)

El caudal del biogas se calculé a partir del porcentaje de metano en el biogas,
reportado para aguas residuales de domésticas, el cual corresponde a 75% (Lemos,
2007) como se evidencia en la ecuacion 25, la cual arrojé un valor de 5, 37”’73 (Ver item
22 de ANEXO 1).

0.
0, = 755 (25)
La tasa de liberacion de biogas se calculé a partir de la produccion de gas que se

espera (0, ), junto con el area de liquido-gas (4, ), para este ultimo calculo, se empled
la ecuacion 26, en donde se obtuvo un valor de 0,0054 m* (Ver item 23 de ANEXO 1).
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Ay =1, % w, (26)

Donde [, es la longitud total del gas colector (m)y w, es el ancho de la parte superior

del gas.
A partir del calculo anterior, se continu6 con el calculo de la tasa de lanzamiento de

gas (kg ) en los colectores segun la ecuacion 27 mostrada a continuacién y la cual

2
arrojo un valor de 41,52 m3/m h (Ver item 24 de ANEXO 1).

ke =

o

(27)

La tratabilidad de aguas residuales también se puede expresar como COD,,, que
hace referencia a la porcion total de COD,, presente en los residuos que

biolégicamente pueden ser degradados bajo condiciones anaerdbicas. Este se hall6
por medio de la ecuacion 28, con un valor de 60, 73% (Ver item 25 de ANEXO 1).

%COD, = Topte + 100 (28)

La concentracién de solidos suspendidos en el efluente (SS), debe permanecer entre
40 y 140 mg/L, su respectiva ecuacion se muestra a continuacion, su resultado es de
70=5 (Lemos, 2007) (Ver item 26 de ANEXO 1).

SS =102 5 r (29)
3.1. Dimensionamiento del compartimiento de sedimentacion:

e Longitud equivalente de las aperturas (Ltt):
Para calcular la longitud equivalente de las aperturas simples(Ltt), se tuvieron en
cuenta dos variables principales que son el numero equivalente de aperturas simples
(#as) y la longitud de cada apertura (La); la respectiva ecuacion se muestra a
continuacién cuyo valor obtenido es de 2,534m (Ver item 27.A de ANEXO 1).

Ltt = La « #as (30)

El area total de las aperturas se calcul6 a partir del ancho de las aperturas (Wa) y la
longitud de las aperturas simples. Este calculo se efectué segun la ecuacién 31 de la
cual se obtuvo un valor de 0,92m? (Ver item 27.B de ANEXO 1).

Att=Ltt « Wa (31)

A continuacién, por medio de la ecuacién 32, se procedi6é a calcular la velocidad a
través de la apertura para el caudal promedio obteniendo un valor de 1,994,y para el
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caudal maximo un valor de 3,64 , ambos inferiores a los limites sugeridos por la
literatura que son 2,3m/h y 4,2 m/h respectivamente. (Ver item 27.C de ANEXO 1).
Va=< (32)

Att

e Sedimentadores:
La longitud total de los sedimentadores (Lss), se calculd a partir del numero de
compartimentos (#comp) y la longitud de cada sedimentador (Ls), como se observa en
la ecuacion 33, en donde se obtuvo un valor de 8,8m (Lemos, 2007) (Ver item 28.A
de ANEXO 1).

Lss = #comp « Ls (33)

El ancho de cada compartimento ( 7, ) fue calculado teniendo en cuenta el nimero de
separadores trifasicos(#sep), como se muestra a continuacion (Ver item 28.B de
ANEXO 1). Segun este calculo el ancho de cada compartimento es de 0, 025m.

W, (34)

= _Ls
#sep

El ancho efectivo de cada decantador I, , fue hallado segun la siguiente ecuacion, la
cual arrojé un valor de 0,0148m (Ver item 28.C de ANEXO 1).

W,= Wge—W, (35)
En donde Wgg es el ancho de cada colector de gas.

El area total de los sedimentadores (4, ), se muestra en la ecuacion 36, para la cual se
obtuvo un valor de 0,019m? (Ver item 28.D de ANEXO 1).

As=Lss« W, (36)
Finalmente, con el fin de verificar las tasas de carga superficial de los sedimentadores
(V) se debe tener en cuenta que, para el caudal promedio, este valor debe
encontrarse entre 0,6 y 0,8 m/h. Para el caudal maximo, debe ser inferior a 1,2m/h. Al
aplicar la ecuacion 37 se obtuvo valor de 0,7 m/h para el caudal promedio y
1,26 m/h para el caudal maximo (Ver item 28.D de ANEXO 1).
V=% (37)

3.2. Distribucion de aguas residuales influentes.
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El nimero de distribuciones de los tubos(Nd), fue calculado segun la ecuacién

mostrada a continuacion, a partir de la cual se obtuvo un espacio entre tubos de 2 (Ver
item 29.A de ANEXO 1)
A

Nd = A—; (38)
En donde el valor del area de influencia por tubo de distribucion (Ad), se tomo
de la literatura, At es el area de cada modulo.

Finalmente, se calculé el numero de tubos por modulo (Td), estableciendo que se

requiere 1 tubo por cada modulo (Ver item 29.B de ANEXO 1).

==

T,=
En donde N es el numero de moédulos.

(39)

4. Diseno del Filtro Biolégico:
Debido a que la corriente liquida de salida del reactor UASB tiene una concentracién
de BOD de 111,83 mg/L y ésta excede el limite permitido, que equivale a 35-50 mg/L
para la descarga de efluentes liquidos a cuerpos receptores, estipulado por el

Reglamento Técnico DGNTI-COPANITRT-35-2011 de la Comisién Panamefia De
Normas Industriales Y Técnicas (COPANIT) del Ministerio de Comercio e Industrias de
Panama, (Ministerio de Comercio e Industrias, 2011) se realiza el disefo de un filtro
biolégico que remueve el BOD en exceso. En la tabla 8 se pueden observar las
dimensiones calculadas para el filtro y los respectivos célculos se pueden evidenciar
en el ANEXO 2.

Tabla 8. Valores calculados para el dimensionamiento del filtro biolégico

Parametros Valores Unidades
Carga organica del influente al 15,33 kgBOD/d
reactor UASB (Lo-UASB )
Volumen filtro (V) 9,13 m?
Profundidad del lecho (H) 1,45 m
Area del filtro (A) 6,29 m?
Volumen del lecho empacado 6,29 m?
(Vpd)
Tasa de carga hidraulica (HLR) 6,96 m3/m? « d
Tasa de carga hidraulica maxima 8,35 m3/m? s« d
(HLRmax)
Tasa de carga organica aplicada 0,54 (KgCOD/m?> *d)
al filtro (Lv)
Tasa de carga organica aplicada 0,78 (KgCOD/m? *d)
al lecho empacado (Lvdp)
Eficiencia del filtro (E) 61,09 %
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Concentracion final de BOD 43,51 ==

Con el resultado de la concentracion final de BOD en el efluente del filtro
correspondiente a 43,51 mg/L, se cumple con la norma estipulada por el Reglamento

Técnico DGNTI-COPANITRT-35-2011 de la Comision Panamefa De Normas
Industriales Y Técnicas (COPANIT) del Ministerio de Comercio e Industrias de
Panama, (Ministerio de Comercio e Industrias, 2011) y por tanto no se adiciona ningun
filtro adicional.

5. Diseiio del Filtro de remocién de COD.

Como en el caso del BOD, la corriente liquida de salida del reactor UASB tiene una
concentracion de COD de 235,63 mg/L y ésta también excede el limite permitido, que
corresponde a 100-200 mg/L para la descarga de efluentes liquidos a cuerpos

receptores, estipulado por el Reglamento Técnico DGNTI-COPANITRT-35-2011 de la
Comision Panamena De Normas Industriales Y Técnicas (COPANIT) del Ministerio de
Comercio e Industrias de Panama (Ministerio de Comercio e Industrias, 2011), se
realizé el disefio de un filtro que remueve el COD excedido. En la tabla 9 se pueden
observar las dimensiones calculadas para el filtro y los respectivos calculos se pueden
evidenciar en el ANEXO 3.

Tabla 9. Valores calculados para el dimensionamiento del filtro de remocién de

COD.
Parametros Valores Unidades
Volumen filtro (V) 20,08 m?
Profundidad del lecho (H) 3,45 m
Area del filtro (A) 5,82 m?
Volumen del lecho empacado (Vpd) 17,46 m?
Tasa de carga hidraulica (HLR) 7,53 m?[m? x d
Tasa de carga hidraulica maxima 9,03 m3/m* s« d
(HLRmax)
Tasa de carga organica aplicada al 0,51 (KgCOD/m?> *d)
filtro (Lv)
Tasa de carga organica aplicada al 0,59 (KgCOD/m? *d)
lecho empacado (Lvdp)
Eficiencia del filtro (E) 73,77 %
Concentracion final de BOD 61,81 %

Este valor es inferior al rango establecido por el reglamento (100-200 mg/L), pero hay
que recordar que los valores estipulados en esta norma son maximos, por tanto la
concentracion final cumple con la norma.
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6. Disefio del Filtro de Remocién de H,S
El H,S es un compuesto incoloro producto del metabolismo de microorganismos
anaerobios, que al mezclarse con aire se vuelve inflamable, se caracteriza por poseer
olor a putrefaccion, es soluble en agua, formando un acido débil y es toxico en un
limite de 5 ppm, por lo tanto, se considera imperante su remocion.
Existen diferentes tecnologias fisicoquimicas desarrolladas para remover este gas,
dentro de los cuales se encuentran reacciones quimicas, adsorcion, entre otras, sin
embargo dado su alto consumo de insumos, se optd por emplear el método de la caja
seca (recipiente con viruta de hierro en su interior que actia como lecho poroso, por
donde se hace pasar el biogas el cual reacciona con el metal y queda depositado en el
lecho) (Burbano, 2006).
En este caso se disend un lecho fijo de forma cilindrica, en tuberia de pvc (material
que no se ve afectado por el acido sulfhidrico) recubierta, de modo de que no se vea
afectada por la luz solar. La torre se empaca con oOxido de hierro como medio
absorbente, ya que es econdmico y facil de adquirir. Para el presente disefio en la
tabla 10 se muestran los respectivos parametros, los calculos pueden ser evidenciados
en el ANEXO 4.

Tabla 10. Variables involucradas en el disefio del Filtro de remociéon de H,S.

Variable Valor Rango Unidad
Q [Caudal de biogas] 224 N.A. (L/h)
T [Temperatura] 26 N.A. °C
Cs [Concentracion H,S] 0,23 < 0,005 g/L
P [Presion] 12 10-12 |cm.c.a. (Centimetro de

columna de agua)

De [Densidad efectiva del solido 5,2 N.A. :%
(FeO)]
Di [Diametro interno del cilindro] 5 5-7,5 cm
Dig [Diametro interno del cilindro 5,37 N.A. cm
(aprovechamiento de gas)]
Hg [Altura efectiva 145 N.A. cm
(Aprovechamiento de gas)]
Volumen del cilindro (V) 2307,09 N.A. cm?’
Area transversal del cilindro (A) 19,63 N.A. cm?
Altura efectiva (H) 1,28 N.A. m
Velocidad (v) 0,032 N.A. m/s
Flujo masico de 6xido ferroso (w)| 23139 N.A. g FeO/dia
Volumen de FeO (Vf) 9423,07 N.A. cm?
Area transversal del cilindro (A) 98,52 N.A. cm?
Altura efectiva (He) 0,0142 N.A. m?
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Tiempo de retencion (t) 28 N.A. S

Velocidad corregida (v) 0,053 N.A. m/s

7. Generador de energia
Debido a la cantidad de biogas generado en el reactor UASB, se calcul6 la energia
que se esperaba obtener, teniendo en cuenta las siguientes relaciones:

1. O Bioghs = 5,37 2%

2. 1 m? biogas = 6,5 kWh
Con base en dichas relaciones se estim6 que se pueden generar 34,9 kWh por dia
(Zorg, 2010)(Ver ANEXO 5). A partir de esta energia final encontrada se procede a la
seleccion del generador que funcione con biogas y pueda dar como resultado final la
energia eléctrica esperada. Por tanto se elige la implementacion de un generador
eléctrico marca YDN POWER (figura 7), el cual es alimentado con biogas y produce
hasta 40kw/50kva, utiliza como fluido de refrigeracidon agua y opera a velocidad de
1500/1800 rpm; se elige ademas este modelo ya que se considera silencioso (nivel de
ruido de 75 dba), lo que permite ubicarlo cerca al hotel.

Figura 7. Generador eléctrico YDN POWER (Alibaba, 2018).

8. Balance de masa.
Los balances de masa de la planta se muestran compilados en la figura 8, los
calculos correspondientes a cada equipo, se muestran en el ANEXO 6.
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BIOGAS:
CH4
H2S
CO2

COD=600mg/L Siloxanos

BOD=111,83 mg/f_L

BIODIGESTOR
T=26°C
P=1atm
Q=44 m3/d

Agua residual doméstica

COD=600mg/L
BOD=111,83 mg/L

_ Mercaptanos -

=

" FILTRODE

~ AlTRODE _ bBiogas
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T=26°C ENERGIA
H20=27,3 g T=26°C 34,9kW/h d
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\_QCH+= 4,024m3/d /
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S TOD=93,56 mg/L -
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REMOCION COD ::> REMOCION DE BOD
o e ::>AguafLodo
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Q=44 m3/d Q=44 m3/d

- COD=93,56mg/L
BOD=44,4 mgiL

Figura 8.Diagrama de bloques del balance de materia de la planta.

9. Balance de energia.

La elaboracién de balances de energia se realizd con el fin de identificar el
requerimiento energético en cada equipo, por lo tanto, segun los calores de reaccion,

se determiné si era necesario implementar chaquetas térmicas

en los mismos a partir

de la temperatura de salida, asi mismo se tuvo en cuenta la temperatura del proceso
(26°C); los respectivos se evidencian en el ANEXO 6. La tabla 11 muestra el resultado

de los balances de energia:

Tabla 11. Balances de energia

Calor de rxn

Reacciones (KcallKgmole)

Equipo Cp (JIg™K)

Temperatura
de salida (°C)

ACIDOGENESIS
ACIDOGENESIS
ACIDOGENESIS
ACETOGENESIS
ACETOGENESIS
ACETOGENESIS
METANOGENESIS
METANOGENESIS
METANOGENESIS

U AS B 4,184 -1,87E+05

26,042

Filtro de
remocién
de H2S

OXIDACION 87,414 -3,85E+00
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A partir de tabla anterior se determiné que las reacciones correspondiente a cada
equipo son exotérmicas, adicionalmente la temperatura inicial y final fueron las
mismas, por lo tanto, no hubo la necesidad de implementar chaquetas térmicas en

dichos equipos.

10. Caida de Presion en el filtro de remocién de H,S.
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Al emplear la ecuacién de Ergun, la caida de presion en el lecho fluidizado se
considera despreciable, debido a que se obtuvo un equivalente a 0,00II“fnm, los
parametros y calculos utilizados para asegurar dicha informacién se pueden evidenciar
en el ANEXO 7.

11. Dimensionamiento del tanque TK-100.

A partir de la informacion obtenida en el ANEXO 8, se realizd cotizacién con la
empresa Tarsco del tanque de almacenamiento. Dicha empresa es especializada en
tanques de almacenamiento en acero destinados para plantas que involucran el
proceso de digestion anaerobia, para lo cual la empresa suministra el siguiente tanque
con dimensiones 24,62 ft de ancho x 20,88 ft de altura con capacidad nominal total de
281,2m? y un volumen utilizable de 244,26 m> a una gravedad especifica de 1,33
pulgadas de francobordo, tipo de cubierta de 2:12 techo (comp/anillo de tension), tipo
de suelo con piso de acero plano, de construccion tipo atornillado.

Los accesorios incluidos en el tanque son una barandilla (parcial), un indicador de nivel
para el liquido, una escotilla de acceso al techo de 24", un cono de vertedero de 4 ",
sillines de anclaje, ventilacion central, ensamblaje de escalera enjaulada sin sistema
de proteccién contra caidas (no cumple con OSHA, una cubierta de lavado 24 "x 46"
pesada (1/2 "), brida de 3“y brida de 4 ".

12. Dimensionamiento de bombas P-100, P-101, P-102, P-103, P-104, P-105,
P-106.

Las bombas que se disefaron, cumplen con el propdsito de transportar los fluidos
dentro de la planta. A partir del ANEXO 9, se procedié a buscar en proveedores las
bombas que cumplieran con un NPSHA de 10,02m. Debido a que todas las bombas y
los equipos operan a presion atmosférica, se selecciond la bomba 40-250 de la
empresa HIDROSTAL.

13. Diagramas de instrumentacion y tuberia P&IDs.
A partir de los disefios realizados para los equipos en secciones anteriores, se procede
a realizar los planos de instrumentacion y tuberia de los equipos.

13.1. PLANO 1 TANQUE TK-100: En la figura 9 se puede observar el
diagrama de instrumentacion y tuberia del tanque de almacenamiento de aguas
residuales domésticas provenientes del complejo hotelero. Para evidenciar con
mayor claridad el plano, ver ANEXO 12.
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Figura 9. P&ID TANQUE TK-100.

En el plano 1 expuesto en la figura 9, se puede evidenciar que el tanque TK-100
cuenta con dos bombas, la principal P-100A y su respectivo respaldo P-100B, cada
una de las bombas cuenta con un indicador de presion antes y después de la misma,
por consiguiente se tienen cuatro indicadores de presion. Estos cuatro indicadores de
presion estan conectados a una alarma cada uno, los que se encuentran antes de la
bomba tienen alarma por bajo nivel y los que estan después de la bomba tienen
alarma por alto nivel, dichas alarmas sirven para monitorear que el flujo efectivamente
sea continuo desde la linea de tuberia de abastecimiento hasta el tanque TK-100. Al
final de estas lineas de bombeo, se cuenta con dos valvulas de cheque que no
permiten que haya reflujo en la linea de alimentacion. Finalmente el tanque TK-100
cuenta con un lazo de control de nivel que tiene como fin el control del alto nivel,
haciendo que un indicador de nivel dentro del tanque (LIT I-5) envie la sefal a un
controlador (LIC I-5) con set point en alto y éste le indique a una valvula de tres
vias(LY I-5) que abra la valvula V-119 (LV I-5), para aumentar el paso de agua por la
linea de salida del tanque, para evitar rebose.

13.2. PLANO 2 REACTOR R-100: En la figura 10 se puede observar el
diagrama de instrumentacién y tuberia del reactor UASB donde se produce el
biogas a partir de las aguas residuales domésticas. Para evidenciar con mayor
claridad el plano, ver ANEXO 13.

Figura 10. P&ID REACTOR R-100.
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En el plano 2 expuesto en la figura 10, se puede evidenciar que el reactor R-100
cuenta con dos bombas, la principal P-101A y el respaldo P-101B, cada una de las
bombas cuenta con dos indicadores de presion, uno antes y el otro después de la
misma, por consiguiente se tienen cuatro indicadores de presion. Estos cuatro
indicadores de presion estan conectados a una alarma cada uno, los que se
encuentran antes de la bomba tienen alarma por bajo nivel y los que estan después de
la bomba tienen alarma por alto nivel, dichas alarmas sirven para monitorear que el
flujo efectivamente sea continuo desde la linea de tuberia de abastecimiento hasta el
reactor R-100. Al final de estas lineas de bombeo, se cuenta con dos valvulas de
cheque que no permiten que haya reflujo en la linea de alimentacion. El reactor R-100
cuenta con un lazo de control de nivel que permite monitorear que no se sobrepase el
nivel y haya rebosamiento en el reactor, dicho lazo, comprende un transmisor indicador
de nivel (LIT I-10), ubicado justo en el costado lateral del reactor, que envia sefial
eléctrica a un controlador indicador de nivel (LIC I-10) con set point alto y éste también
por sefal eléctrica envia a la valvula de tres vias (LY I-10) que por sefal neumatica
abra la valvula V-102 (LV 1-10) y aumente el paso de agua de la linea de salida del
reactor. También se cuenta con un lazo de seguridad de temperatura, ya que las
reacciones que tienen lugar alli deben darse a temperatura ambiente (26°C) o sino
ocasiona la muerte de los microorganismos presentes en las aguas residuales, es por
esto que un transmisor indicador de temperatura (TIT 1-12) envia sefial eléctrica a un
PLC por alta temperatura (TZIT 1-12) de que por senal de software envie el mensaje al
controlador indicador de temperatura (TIC 1-12) de que avise al centro de control de
que la temperatura de operacion se elevo, este lazo de control no es estrictamente
necesario ya que no existe riesgo de que este incremento de temperatura suceda, sin
embargo, para garantizar y poder monitorear temperatura se incorpora al equipo.
Dentro del reactor existen reacciones que involucran gases, para tener control sobre la
sobrepresion del equipo se adiciona un control de presion el cual a partir de un
transmisor indicador de presién (PIT I-11) envia sefal eléctrica a un PLC por alta
presion (PZIT 1-11) para que éste a su vez envie la sefial por sefal de software a un
controlador indicador de presion de que la presion se elevd por acumulacion de gases,
para asi por sefial eléctrica se le envia a una valvula de tres vias (LY I-11) que por
sefal neumatica abra la valvula VA-101 (PSV I-11) y envie estos gases a la quema en
la tea.

13.3. PLANO 3 FILTRO REACTOR R-101: En la figura 11 se puede observar
el diagrama de instrumentacion y tuberia del filtro reactor R-101 donde se filtra
el BOD para posterior vertimiento segun la norma ambiental de Panama. Para
evidenciar con mayor claridad el plano, ver ANEXO 13.
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Figura 11. P&ID REACTOR R-101.

En el plano 3 expuesto en la figura 11, se puede evidenciar que el reactor R-101
cuenta con dos bombas, la principal P-102A y el respaldo P-102B, cada una de las
bombas cuenta con dos indicadores de presidén, uno antes y el otro después de la
misma, por consiguiente se tienen cuatro indicadores de presion. Estos cuatro
indicadores de presion estan conectados a una alarma cada uno, los que se
encuentran antes de la bomba tienen alarma por bajo nivel y los que estan después de
la bomba tienen alarma por alto nivel, dichas alarmas sirven para monitorear que el
flujo efectivamente sea continuo desde la linea de tuberia de abastecimiento hasta el
reactor R-101. Al final de estas lineas de bombeo, se cuenta con dos valvulas de
cheque que no permiten que haya reflujo en la linea de alimentacion. El reactor R-101
cuenta con un lazo de control de nivel que permite monitorear que no se sobrepase el
nivel y haya rebosamiento en el reactor, dicho lazo, comprende un transmisor indicador
de nivel (LIT I-19), ubicado justo en el costado lateral del reactor, que envia sefial
eléctrica a un controlador indicador de nivel (LIC I-19) con set point alto y éste también
por sefial eléctrica envia a la valvula de tres vias (LY 1-19) que por sefial neumatica
abra la valvula V-102 (LV 1-19) y aumente el paso de agua de la linea de salida del
reactor. También se cuenta con un lazo de seguridad de temperatura, para mantener el
control de temperatura del reactor, es por esto que un transmisor indicador de
temperatura (TIT I-17) envia sefal eléctrica a un PLC por alta temperatura (TZIT 1-17)
de que por sefial de software envie el mensaje al controlador indicador de temperatura
(TIC 1-17) de que avise al centro de control de que la temperatura de operacion se
elevo, este lazo de control no es estrictamente necesario ya que no existe riesgo de
que este incremento de temperatura suceda, sin embargo, para garantizar y poder
monitorear temperatura se incorpora al equipo. Dentro del reactor hay lodos y aguas
residuales pretratadas que pueden generar algun tipo de sobrepresion por reacciones
que continuen dandose alli dentro, para tener control sobre la sobrepresion del equipo
se adiciona un control de presion el cual a partir de un transmisor indicador de presién
(PIT 1-18) envia sefial eléctrica a un PLC por alta presion (PZIT 1-18) para que éste a
su vez envie la sefial por sefial de software a un controlador indicador de presion (PIC
I-18) para que informe en el centro de control de que hay sobrepresién en el equipo.

13.4. PLANO 4 FILTRO REACTOR R-102: En la figura 12 se puede observar
el diagrama de instrumentacién y tuberia del filtro reactor R-102 donde se filtra
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el COD para posterior vertimiento segun la norma ambiental de Panama. Para
evidenciar con mayor claridad el plano, ver ANEXO 14.
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Figura 12. P&ID REACTOR R-102.

En el plano 4 expuesto en la figura 12, se puede evidenciar que el reactor R-102
cuenta con dos bombas, la principal P-103A y el respaldo P-103B, cada una de las
bombas cuenta con dos indicadores de presidén, uno antes y el otro después de la
misma, por consiguiente se tienen cuatro indicadores de presion. Estos cuatro
indicadores de presion estan conectados a una alarma cada uno, los que se
encuentran antes de la bomba tienen alarma por bajo nivel y los que estan después de
la bomba tienen alarma por alto nivel, dichas alarmas sirven para monitorear que el
flujo efectivamente sea continuo desde la linea de tuberia de abastecimiento hasta el
reactor R-102. Al final de estas lineas de bombeo, se cuenta con dos valvulas de
cheque que no permiten que haya reflujo en la linea de alimentacion. El reactor R-102
cuenta con un lazo de control de nivel que permite monitorear que no se sobrepase el
nivel y haya rebosamiento en el reactor, dicho lazo, comprende un transmisor indicador
de nivel (LIT I-26), ubicado justo en el costado lateral del reactor, que envia sefial
eléctrica a un controlador indicador de nivel (LIC I-26) con set point alto y éste también
por sefial eléctrica envia a la valvula de tres vias (LY 1-26) que por sefial neumatica
abra la valvula V-102 (LV 1-26) y aumente el paso de agua de la linea de salida del
reactor. También se cuenta con un lazo de seguridad de temperatura, para mantener el
control de temperatura del reactor, es por esto que un transmisor indicador de
temperatura (TIT I-24) envia sefal eléctrica a un PLC por alta temperatura (TZIT 1-24)
de que por sefial de software envie el mensaje al controlador indicador de temperatura
(TIC 1-24) de que avise al centro de control de que la temperatura de operacion se
elevo, este lazo de control no es estrictamente necesario ya que no existe riesgo de
que este incremento de temperatura suceda, sin embargo, para garantizar y poder
monitorear temperatura se incorpora al equipo. Dentro del reactor hay lodos y aguas
residuales pretratadas que pueden generar algun tipo de sobrepresion por reacciones
que continuen dandose alli dentro, para tener control sobre la sobrepresion del equipo
se adiciona un control de presion el cual a partir de un transmisor indicador de presién
(PIT 1-25) envia sefial eléctrica a un PLC por alta presion (PZIT |-25) para que éste a
su vez envie la sefial por sefial de software a un controlador indicador de presién (PIC
I-25) para que informe en el centro de control de que hay sobrepresién en el equipo.
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13.5. PLANO 5 FILTRO DE REMOCION DE H,S F-100: En la figura 13 se

puede observar el diagrama de instrumentacién y tuberia del filtro de remocion
de H,Spara purificacion de Biogas. Para evidenciar con mayor claridad el

plano, ver ANEXO 15.

Figura 13. P&ID FILTRO F-100

En el plano 5 expuesto en la figura 13, se puede observar que el filiro de remocién de
H,S tiene un lazo de control de presion diferencial a la entrada y salida del mismo, con
el fin de saber el momento en que el filtro deja de cumplir su funcién y hay que hacer el
respectivo mantenimiento, para tal fin se tiene un transmisor indicador de presién
diferencial (PDIT 1-27) que envia sefal eléctrica a un PLC con set point alto (PDZIT
[-27), que envia a su vez sefal por medio de sefial de software al controlador indicador
de presion diferencial (PDIC 1-27) cuando la presion de entrada y salida sea
significativamente alta y asi enviar la sefal al panel de control para su respectivo
mantenimiento. Para efectos de seguridad se ubica una valvula PSV (V-102) a la
salida del filtro con el fin de proteger en caso de sobrepresion de tuberia y esta valvula
va directo a la TEA.

13.6. PLANO 6 DEPOSITO DE GAS DE-100: En la figura 14 se puede
observar el diagrama de instrumentacion y tuberia del tanque de
almacenamiento de biogas para posterior produccién de energia eléctrica.
Para evidenciar con mayor claridad el plano, ver ANEXO 16.
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Figura 14. P&ID DEPOSITO DE GAS DE-100.

En el plano 6 expuesto en la figura 14, se puede observar que tiene un lazo de control
que mide la presién del depdsito con el fin de garantizar que cuando esté muy lleno
éste no se sobrepresione y cause abolladuras en el mismo. Para tal fin se utiliza un
transmisor indicador de presion (PIT [-28) que envia sefal eléctrica a un PLC por alta
presion (PZIT 1-28) y éste a su vez envia sefial de software a un controlador indicador
de presién (PIC 1-28) con set point alto para por sefal eléctrica enviar el mensaje a la
valvula de tres vias (PY [-28) de que por sefial neumatica abra la valvula PSV (VA-103)
y envie gases a combustion en la TEA.

14. Energia suplida por la planta
A partir de la energia producida por la planta, se procede a estimar cuanta energia
suple dicha cantidad. Por medio de las estadisticas del Banco Mundial (Banco
Mundial, 2014), se toma como base de calculo el promedio de consumo energético per
capita en Panama para el ano 2014, que corresponde a 2062,76 kWh, en este orden
de ideas, el consumo energético mensual per cdapita equivaldria a 171,90 kWh,
esperando asi que los 500 huéspedes del complejo hotelero generen un consumo
eléctrico mensual de 85948,33 kWh en el mes, asi, la energia que produce la planta es
1047 kWh por mes, que corresponde a suplir el 1,22% de la energia total requerida por
el hotel, abasteciendo el consumo equivalente de 6 huéspedes. Los datos anteriores
pueden ser apreciados en la figura 15.

CONSUMO ENERGETICO MENSUAL DEL
COMPLEJO HOTELERO

1,22%

/

= Energia que no provee la planta (494 huéspedes)

= Energia que provee la planta (6 huéspedes)

Figura 15. Consumo de energia eléctrica del complejo hotelero suplida por la
planta.

El valor anterior es acorde con el valor obtenido en el trabajo elaborado por Burbano,
a partir del cual utiliza un reactor anaerobio con el fin de producir energia para la
industria de gaseosas, generando un valor de 1350 kWh por mes, siendo cercana la
produccién de energia eléctrica obtenida en este disefio conceptual, en donde cabe
resaltar fue uno de los textos de los cuales se basé este documento.

Asimismo cabe mencionar que en otros trabajos realizados partiendo de residuos
porcicolas con un caudal de 50 m® /d generaron 2160 kWh por mes lo cual es acorde

35



al valor de energia obtenido, el cual pudo incrementarse, entre otros factores, por la
dieta alimentaria manejada en los animales (Cervi & Esperancini, 2011).

15. Costos y analisis.

En el ANEXO 11 se evidencian los costos individuales de cada equipo que hace parte
de la planta de produccion de electricidad, tuberias y accesorios, a partir de dicho
anexo, se procede a realizar la depreciacion de cada activo por el método lineal,
considerando: depreciacion por 5 anos, y sin valor de salvamento debido a que la Ley
69 de 22 Diciembre de 1976 “Mediante la cual se establece un régimen especial
provisional de depreciaciéon.” que en el Articulo 3 aclara que “Las empresas que
adquieran activos fijos, distinto de edificaciones, podréan depreciar el valor total de tales
activos fijos en un solo ejercicio fiscal o en varios periodos, a porciéon del
contribuyente, sin que en ningun caso estos periodos se puedan extender mas alla de
un plazo de cinco (5) afios a partir de la adquisicion de tales activos.”, segun el
Consejo Nacional de Legislacion Panamefia. El objetivo de la obtencion de la
depreciacion de los activos es reconocer el desgaste que sufrira cada equipo alrededor
del tiempo de depreciaciéon determinado por la ley, adicional porque esta informacién
es determinante para reconocer el tiempo de recuperacién de la inversién. En la tabla
12 se observa la depreciacion de los activos.

Tabla 12. Depreciacion de los activos.

Precio de Precio de Depreciacion
compraen |Afiosde| Afiosde compra en totalidad del
FITELIED e ) R
colombianos p fi balboa p i
Bomba centrifuga (P-100)
5 360.000 16 5| s 115 | § 23
Tanque de almacenamiento de
aguas residuales (TK-100) 5 48.256 15 5|5 15| 5 3
Bomba centrifuga (P-101) s 520,000 16 5| s 185 | s 37
Biodigestor (R-100)
S 12.000.000 30 HE 3.340 | § 768
Bomba centrifuga (P-102) 5 580,000 16 5| s 186 | $ a7
Filtro de BOD (R-101) $  7.200.000 30 HE 2304 | § 461
Bomba centrifuga (P-103) 5 580.000 16 5| 5 186 | & 37
Filtro de COD (R-102) $  7.200.000 30 HE 2304 | S 461
Bomba centrifuga (P-104) 5 504.000 16 5|5 161 | 5 32
Bomba centrifuga (P-105) 5 504.000 16 5|5 161 | 5 32
Bomba centrifuga (P-106) 5 580.000 16 5| % 186 | & 37
Filtro de H2S [F-100) $  1.105.000 30 5| s 354 | g 71
Deposito de Biogas (DE-100)
4 48.256 15 5|8 15| 8 3
Generador eléctrico (GE-100) | & 18.804.000 10 5| % 6017 | & 1.203

De la figura 16 se puede evidenciar el precio en pesos colombianos por zona del
proceso en la planta, lo que permite tener un panorama mas general de los costos por
proceso.
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Costos por zona de proceso

Zona de Purificaciony
Aprovechamiento

Zona de Reaccion

Zonas del proceso

51.122.540
M Zona de Pretratamiento

Precio (Pesos colombianos)

Figura 16. Costos por zona de proceso en pesos colombianos.

A partir de la figura 16, podemos inferir que la zona de reaccién es la zona que implica
mayor costo de inversion, puesto que es la parte crucial para la produccion de biogas
dentro de la planta y para dicho fin cuenta con nueve (9) equipos, no obstante la zona
de purificacion y aprovechamiento también tiene un costo elevado, debido a que la
remocion de H,O y posterior produccion de electricidad requiere de equipos
especificos que elevan el valor sustancialmente.

Cuando el proyecto fue evaluado por parte de sus respectivos inversionistas, el
estimado inicial se encontraba en un valor de $18.000 ddlares ($56'433.600 pesos
colombianos), para el que manifestaron disponer de los recursos necesarios. Sin
embargo, al realizar el disefio conceptual del proceso de reutilizacion de aguas
residuales, se tuvo en cuenta la mano de obra por parte de las empresas proveedoras
de los diferentes equipos y materiales, que en su totalidad ascenderia a $60'741.907,
siendo ligeramente superior al presupuesto previsto por los inversionistas.

Ahora se procede a realizar el célculo del periodo de recuperacién de la inversion, para
establecer cuanto tiempo tardara la empresa en recuperar su capital de inversion
respecto a un valor supuesto de flujo de caja anual y el valor inicial de inversion total.
Dicho célculo se hace por medio de la ecuacién 40.

PRI = IOJF (40)

Donde PRI= Periodo de recuperacion de la inversién, 10= Inversion inicial y
F=Flujo de caja anual.

El flujo de caja anual (F), se calculd en base al ahorro de costos tanto de agua como
de electricidad que seran reducidos a partir de la implementacién de la planta:

El valor de consumo energético anual en Panama segun datos de Naturgy, empresa
del sector publico eléctrico y del banco mundial, a partir de donde se realizdé un
estimado en donde el complejo hotelero consume un 0,012% de este valor, lo cual
corresponde a $41280 PAB.
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En consecuencia, el ahorro anual es de 7106 PAB teniendo en cuenta que el sistema
propuesto permite suplir el 1,22% de la energia consumida en el complejo hotelero
como se menciond en el apartado 15 (ANEXO 11).

PRI = B&LLE = 3 7353 gfios

De acuerdo con ello, el periodo de retorno de la inversion con las consideraciones
hechas corresponde a 2 afios, 8 meses y 24 dias.

Flujo Financiero Neto del proyecto

$60.000.000

Figura 17. Flujo financiero del proyecto.

Cabe resaltar que para la obtencion de la figura 17, se tuvo en cuenta tanto inversion
del area de produccion, lo cual corresponde a la inversion fija, ademas se supone que
se tendran operarios en la planta a cargo del correcto funcionamiento y mantenimiento
de la misma lo cual corresponde al costo por mano de obra y costo por servicios; por
otro lado, se despreciaron inversiones administrativas, de ventas y de inversion
diferida. Esta figura ratifica el valor del periodo de recuperacion de la inversion,
ademas permite identificar la variacion financiera del proyecto, desde el costo de
inversion hasta la recuperacion de la misma en el tiempo.

16. Conclusiones.

- El disefio conceptual propuesto para la planta de tratamiento de aguas
residuales provenientes del complejo hotelero Charco Verde, indica una
produccién potencial de energia eléctrica correspondiente a 1047 kWh por
mes, que corresponde a suplir el 1,22% de la energia total requerida por el
hotel, abasteciendo el consumo equivalente de 6 huéspedes permanentes,
para éste fin se emplearon como equipos principales un bioreactor anaerobio y
un generador eléctrico; la inversion requerida es de $19,450 ddlares, siendo
acorde con el presupuesto disponible por los inversionistas que asciende a
$22,000 dolares (Dicho valor suministrado por el socio mayoritario de Universo
Selva, Santiago Aguilar), generando incluso un ahorro para la empresa.

- El disefio propuesto permite cumplir con la normativa vigente de los
vertimientos de lodos y aguas tratadas, segun los limites permitidos por el ente
gubernamental de Panama.
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17.

Los estimativos realizados a partir del disefio conceptual indican que la
inversion inicial se podria recuperar en un periodo de 2 anos, 8 meses y 24
dias, lo cual lo convierte en un proyecto viable, contemplando el hecho que se
realizé un robusto disefio que permitiera una larga vida util del proyecto,
brindandole al inversionista un proyecto que se adecua a las normativas
ambientales y a la reduccion de costos energéticos que en principio se
buscaba.

Recomendaciones.

Para tener una mayor precisién en los datos de partida para la realizacion del
disefio conceptual, se deberia caracterizar el agua residual del lugar donde se
espera construir el complejo hotelero (Pedasi, Panama), puesto que factores
como el pH, la temperatura, el cambio climatico, alcalinidad y acidez de los
suelos, entre otros, afecta el aumento o disminucién en la cantidad de biogas
aprovechable.

La precision en la proyeccion del estimado de huéspedes, aumentaria si se
realiza una segmentacion del grupo objetivo, guiado por estadisticas de escala,
segun arroje un estudio de mercado y demanda del servicio y turismo en
Panama, consecuencia de esta implementacion se presentaria un éptimo
aprovechamiento de la planta y por tanto mayor produccion de energia
eléctrica.
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ANEXO 1. DISENO REACTOR UASB

1. Caudal y caudal maximo.

s S jo (L,
Caudal = #huéspedes del proyectox Caudal promedio (L/d) (1 )

#personas que producen el caudal de referencia

r'Sonas -
Caudal = =EZ2 00 — 43809, 52 L

84 personas
El dato del caudal normal se requiere para los respectivos calculos en unidades de ’”73 ,
por tanto se realiza la respectiva conversion.

2 3
43809,52 & « (ToeT) =444

Por tanto el caudal maximo sera:

Caudal max = Caudal + 1,8 (2)
Caudal max =44 - + 1,8 = 78,86 -

2. Cargade COD en el afluente.
Se estimo la carga de COD en el afluente por medio de la siguiente ecuacion (Lemos,
2007):

Lo = So * Q (3)
Donde S, es la concentracion inicial de COD en kg/m*3 y Q es el caudal en m"3/d
(Lemos, 2007).

L,=0,6 % , 44u = 26, 420D
3. Volumen del reactor.

El calculo del volumen que debera tener el reactor (Lemos, 2007):
V=0xt 4)

En donde, V es el volumen del reactor (m*), Q es el caudal (m3/d) y t es el tiempo de
retencioén (h) .

Vo= (442 s (LL)) 4,8 h =9 m’
4, Modulos dentro del reactor.

Calculo del volumen de cada mdédulo en base al volumen total del reactor (Lemos,
2007).

Viu= (5)

BN
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Donde V es el volumen total del reactor (m? )y N es la cantidad de mddulos de
reactores (Lemos, 2007).

vV, =2 = 4,38 m}

Calculo del area de cada moédulo (Lemos, 2007):
Vi
A= 3 6)

Donde A es el area de cada modulo (m?), V', es el volumen de cada médulo (m3) y
H la altura total del reactor UASB (m).

A, =28 0 73 2

6m

5. Area de cada moédulo, volumen del reactor y tiempo de retencion
hidraulico.
Para la correccién del area (Lemos, 2007):
A,=NxA (7)

Donde 4, es el area (m? ), N el nimero de médulos y A el area de cada médulo (4, ).

A,=2%0,73 m* = 1,46 m*
Para la correccion del volumen total del reactor (Lemos, 2007):

V,=A,+H (8)

Donde V¥, es el volumen total del reactor UASB (m?), A, es el area corregida (m*)y H
es la altura del reactor (m) la cual debe estar entre 3y 6 m.

V,= 1,46 m* « 6 m = 8,76 m>
Para la correccion del tiempo de retencion hidraulico (Lemos, 2007):

9)

~
Il
@

Donde t es el tiempo de retencion hidraulico (h), 7, es el volumen total del reactor
UASB (m° )y Q es el caudal (m3/d).

_ 876 m?
= =20
44 B (S

=4,8h
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6. Carga hidraulica volumétrica.
A partir del valor del tiempo de retencién hidraulico, se calculé la carga hidraulica
volumétrica (Lemos, 2007):

VHL= £ (10)

t

Donde VHL es la carga hidraulica volumétrica (m*/m? *d), Q es el caudal (m*/d)y V,
es el volumen total del reactor (m?).

3
L m3
VHL = 8,76 m3 ~ ¥ m3sxd
7. Tasa de carga organica.
La tasa de carga organica
L, =% (1)

t

En donde, Lv es la tasa de carga organica volumétrica (KgCOD/m* *d), Q es el caudal,
(m?/d), S,la concentracién de COD (KgCOD/m?) y V, es el volumen total del reactor
(m*).

3 k
_ 4457406 ) _ ,kgcop
v 8,76m3 m3xd

8. Carga de COD aplicada.
La carga de COD aplicada al sistema (Lemos, 2007):

CODapp = Q0+ COD (12)
Donde Q es el caudal en m*3/d y COD es la concentracion inicial en mg/L.
CODapp = (44" % 1000) # (600 “£ % 0,000001) = 26, 29(kgCOD/d)

9. Produccion de sélidos.
La produccién de solidos en el sistema se dedujo asi:

Ps=Y x CODapp (13)

Donde Y es el coeficiente de produccién de sélidos en kgTSS/kgCODappl y CODapp
es la carga de COD aplicada al sistema en kgCOD/d.

Ps =0, 15(kgTSS/kgCODappl) x 26,29(kgCOD/d) = 3,9(kg T SS/d)
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10. Produccién volumétrica de lodo.
La produccion volumétrica de lodo en el sistema se estimé por medio de la siguiente
ecuacion:

_ _Ps
Vs= ~Cs (14)

Donde Ps es la produccién de sdlidos en el sistema en kgTSS/d, y es la densidad del

K .y
lodo en ﬁ y Cs es la concentracion esperada de lodo a la descarga en %.

_ 3.9(kg TSS/d) _ w
1020Kg/m >+ (4%/100) , 96645

11. Tasa de carga biolégica.
La tasa de carga bioldgica por unidad de biomasa presente:

L= (15)

En donde Ls es la tasa de carga del lodo (KgCOD/KgVS*d), Q es el caudal (m*/d), S,
es la concentracion del sustrato (KgCOD/m?) y M es la masa de los microorganismos
presentes en el reactor (KgVS/m?).

Al tener el valor de la masa, se efectua el calculo de la tasa de carga bioldgica.

3 ke
_445740,6 -5

_ —1.23 kgCOD
S 21’33’.%’% ’ kgV Sxd

12. Volumen de cada compartimento.

El volumen de cada compartimiento se calcula respecto al porcentaje de volumen total
del reactor que ocupa el area de digestién, que para este caso corresponde al 70%,
por tanto el volumen total del area de digestion es:

9m® x 0,7 =6,3m3 (16)

Debido a que son 5 compartimientos:
3 — 1,26 m? (17)

Donde 1,26 m* es el valor correspondiente a cada compartimiento de digestion.

13. Masa de cada compartimiento.
La masa de cada compartimiento de digestion:
M=V «C (18)
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Donde M es la masa del compartimiento (kgVS), V es el volumen de cada
compartimiento (m?), C es la concentracion de lodos en cada compartimiento (
kgV S/m?).

De la tabla 13, podemos evidenciar los valores de los que se realiza el calculo de la
masa por compartimiento.

Tabla 13. Valores de volumen y concentracion de cada compartimiento de
digestion para estimar el valor de la masa de cada compartimiento.

Volumen ([Valor |Unidades [Concentracion |Valor |Unidades
V1 1,26 m? C1 50,2 | kgVS/m’
V2 1,26 m? C2 455 | kgVS/m’
V3 1,26 m? C3 35,1 kgV S/m’
V4 1,26 m? c4 10,5 | kgV S/m®
V5 1,26 m>  |C5 7 kgV S/m’

Al realizar la multiplicacion entre variables, se obtiene la tabla 14.

Tabla 14. Valores de masa de cada compartimiento de digestion.

Masa Valor Unidades
M1 63,252 | kaV S/m’
M2 57,33 kgV S/m’
M3 44,226 kgV S/m?
M4 13,23 kgV S/m’
M5 8,82 kgV S/m?

14. Masa total del compartimiento de digestion.
La masa total del compartimiento de digestion:

My =YM (19)
M, =M1+M2+M3+M4+M5

M, =63,252kgV S/m’ + 57,33kgV S/m’> + 44,226kgV S/m> + 13,23kgV S/m’ + 8,82kgV S/m’
M, = 186,89 kgV S/m’

15. Masa del reactor

La masa a razén del volumen total del reactor:
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M=t (20)

En donde M es la masa en funcién del volumen del reactor (kgV'S/m*), M, es la
masa total del compartimiento de digestiéon (kgV' S) y V es el volumen total del reactor (
m*).

M= 18689keVS _ 5 33kelVS

9m3 m3

16. Velocidad para caudal normal y caudal maximo:
La velocidad del flujo ascendente del liquido se calcula de la siguiente forma:

v=§ (21)

Donde v es la velocidad de flujo ascendente (m/h) (Este valor debe encontrarse en un

rango entre 1,2y 2 m/h), Q es el caudal (m*/d) y A es el area corregida (m?).
QRCrC-mer

)
1,46112142] B 1’25%

Del mismo modo se puede calcular la velocidad de flujo ascendente cuando se utiliza
el caudal maximo:

3
(78,864 %(3%))
Vmar = 6as = 2,255

17. Eficiencia del reactor en base a la remocion de COD y BOD.

° La eficiencia del reactor en base a la remociéon de COD:
Ecop =100 % (10,68 % ") (22)
En donde E.,, es la eficiencia de remocion de COD en el sistema (%), 0,68 y 0,35

son constantes empiricas, t es el tiempo de retencién hidraulico (h).
Ecop =100 % (1 —0,68 x (4,8h) ) = 60, 73%

° La eficiencia en base a la remocion de BOD:
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Egpop = 1005 (10,7 5 %) (23)

Donde E;,, es la eficiencia de remocion de BOD en el sistema (%) 0,7 y 0,5 son

constantes empiricas, t es el tiempo de retencion hidraulico (h).
Egop =100 % (1-0,7 % (4,8h) %) = 68,05%
18. Concentraciones de COD Y BOD el efluente:

Las concentraciones de COD y BOD en el efluente se calcularon a partir de la
siguiente ecuacion:

Copr = So—(Foit) (24)

Donde C ., es la concentracion de COD o BOD en el efluente final (mg/L), S, es la

concentracion de COD o BOD inicial (mg/L) y E es la eficiencia de remocién de COD o
BOD (%).

e Parael COD:

( CQQ*S”

Copicop = 100

60,73%x6002%
Copicop = 600 mg - (T 00 ) =235, 65%

e Parael BOD:

2:m*Sn
CqﬂBOD ( 100
6805A)*350—g

Coison = 350 % — (—— =) = 111,837

19.La cantidad de COD que es convertida a metano:
CODCH4 =0#(Sp—8)—Yppsx Ox Sp (25)

Donde COD,,, es lacantidad de COD que se convierte en metano (kg COD ., /d), Q
es el caudal (m*/d), S, es la concentracién de COD en el influyente (kgCOD/m? ), S
es la concentracion de COD en el efluente (kgCOD/m?)y Y es el coeficiente de
produccién de sélidos en el sistema en términos de COD.

OBS

= 3 kgCOD kgCOD kgCODlod 3 keCOD
COD .y, = 448 4 (0,65520 — 0,235652500) 0, 214C00000 , yqu , (), 610

kgCOD,

CODCH 10, 44—7—
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20. Factor de correcciéon de temperatura del reactor:

El factor de correccion de la temperatura de operacion del reactor K, se calculd a
partir de la ecuacion mostrada a continuacion:
PxK
— —2_CoDn_
Ko = 7D (26)

Donde K, es el factor de correccién de la temperatura de operacion del reactor (

kgCOD/m?), P es la presion atmosférica que para este caso se tomara como 1 atm,
K.op que es el peso molecular por mol de COD que corresponde a 64 g de COD por

cada mol, T que es la temperatura de operacién del reactor (°C) y R es la constante de
los gases (atm*L/mol*K).

_ latm*64;§; _ kgCOD
K = somms maormaeg) = 23954

m3

21. Produccion volumétrica de metano.

COD
Qcns = <R 27)

Donde Q.,, es la produccion volumeétrica de metano (m*/d) , K. es el factor de

®
correccion de la temperatura de operacion del reactor (kgCOD/m?)y COD

cantidad de COD que se convierte en metano (kg COD ., /d).

cya €812

kgCOD
10445590

_ m3CH4
QCH4 - 2’59kgC()D 4, 02 d

m3

22. Evaluacioén del biogas.

La evaluacion del biogas se realiza a partir de la estimacion del porcentaje de metano
en el biogas, adoptando un contenido de metano del 75%:

0
0, =37 (28)

Donde Q, es la produccion de biogas (m/d), Ocpya €8 la produccidn volumeétrica de
metano (m*/d) y 0,75 es el contenido de metano.

23. Calculo del area del liquido-gas A, :

Ag =1, % wq (29)
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Donde [, es la longitud total del gas colector (m)y w, es el ancho de la parte superior
del gas (0,1267m).

Para calcular /,, se tiene en cuenta el numero de colectores de gas por cada mddulo
(2 por cada modulo, para un total de 10) y la longitud de cada colector de gas /, .

[,=10%0,1267m = 1,267 m (30)
Al reemplazar:

Ag =1,267Tm % 0,00425m = 0,0054 m*

24. Tasa de liberacion del biogas.
Se calculd la tasa de lanzamiento de gas en los colectores de la siguiente manera:

kg =

S

(31)

3
(537 ()

3, 2
kg = 50054 20 =41,52 m’/m h

25. Porcion de COD,  que puede ser degradada.

Este puede calcularse por medio de la ecuacién 32.

_ CoD

%COD,, = g5+ 100 (32)

En donde COD,, es la concentracion de COD biodegradable (mg/L), dicho valor

tomado a partir de la resta del COD en el afluente (600 mg/L) y el COD en el efluente
(235,6 mg/L) es decir el removido y COD, , es la concentracion total de COD (mg/L).

° _ 36,448 _ o
%6COD,, = == % 100 = 60,73%
L

26. Concentracion de sélidos en el efluente.
Esta ecuacion contiene dos constantes empiricas que son 102 y 0,24 la variable t es el
tiempo de retencion hidraulico:

SS =102 % (33)
SS =102 % 4,8 "% = 702
< Dimensionamiento del compartimiento de sedimentacion.

27. Aperturas:

A) Longitud equivalente de las aperturas (Ltt).
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A partir del numero de aperturas simples y la longitud de la apertura, se calculd la
longitud equivalente de las aperturas simples (Ltt) como se evidencia en la ecuacion
34. El numero equivalente de aperturas simples (#as) se asumié como 20 (a partir del
ejemplo de la literatura) la longitud de cada apertura La, es la misma que la longitud de
cada colector, es decir, 0,1267m:
Ltt = La x #as (34)
Ltt=0,126Tm « 20 = 2,534m

B)  Areade las aperturas.
Se calculé a partir del ancho de las aperturas (Wa) y la longitud equivalente de las
aperturas simples (Ltt), dicho ancho se asume en ese valor para cumplir con las
condiciones de velocidad de la tabla 15.

Tabla 15. Criterios de diseio hidraulicos para un reactor UASB que trata aguas
residuales domésticas (Lemos, 2007).

Criterio/ parametro Rango de valores, en funcion del flujo.
para Qminimo | para Qmaximo para Qpico*
Carga volumétrica hidraulica <4,0 <6,0 <7,0
(m?/m? « d)
Tiempo de detencién 6a9 4a6 >3,5a4
hidraulica (hora)**
Velocidad de flujo 0,5a0,7 <0,9a1,1 <1,5
ascendente (m/hora)
Velocidad en las aberturas <2,0a23 <4,0a4,2 <5,56<6,0
al colono (m/hora)
Tasa de carga superficial en 0,6a0,8 <1,2 <1,6
el colono (m/hora)
Tiempo de detencién 1,5a2,0 >1,0 >0,6
hidraulica en el colono
(hora)

* Picos de flujo con duracion entre 2 y 4 horas.
** Temperatura de las aguas residuales en el rango de 20 a 26°C.

La ecuacion es la siguiente:
Att=Lit « Wa (35)
Att =2,534m % 0,36m = 0, 92m>
C) Velocidad a través de cada apertura.
La velocidad se calcula tanto para el caudal promedio como para el maximo, como se

muestra en la ecuaciéon 36:
- 2
Va=£ (36)
w3
44 (*—Liz )

Va==—5m =1,994

VaZ%
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(78,862 xm22d)

Va (Qpar) = gl =3, 64

28. Sedimentadores.
A) Longitud total:
La longitud total, se tiene la configuracion de 10 compartimentos, con la longitud de
cada sedimentador de (0,88m) (Lemos, 2007):
Lss = #tcomp « Ls (37)
Lss =10+ 0,88m =38,8m

B) Ancho de cada compartimento:
Teniendo en cuenta que se cuenta con 5 separadores trifasicos, se calcula el ancho de
cada compartimento ( ) (Lemos, 2007):

W=~ (38)

Focp
W, =222 =0,352m
C) Ancho efectivo:

El ancho efectivo de cada decantador, en donde Wgg es el ancho de cada colector de

gas (W, )(Lemos, 2007):

W,=Ws—Wg, (39)
W, = 0,352m—0,04m = 0,312m
D) Area total:
El area total de los sedimentadores (4, ) se calculd asi:
Ag=Lss« W, (40)

A, =8,8m % 0,312m = 2, 74m?

E) Tasas de carga superficial:
La verificacién de las tasas de carga superficial de los sedimentadores (V) se
calculé tanto para el caudal promedio, como para el caudal maximo, como se muestra
a continuacion:

V=% (41)

(4422 4 (LL

Vs = 2,74 m’ ) = O, 66 m/h

Vss:%i“

(78,8612 (L4 ))
V= 2,74_2#2 =1,19 m/h

29. Distribucién de aguas residuales influyentes.
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A) Se calcula el numero de distribuciones de los tubos, es decir, el espacio
entre tubos de la siguiente forma: El valor del area de influencia por
tubo de distribucién (Ad), se tomo de la literatura, siendo este 1 m? .

A
N, = A—; (42)
Ny =1 — 1 46~2
B) Numero de tubos por médulo:
N
T =% (43)

T,
En donde N es el nimero de modulos.

2=1

ANEXO 2. DISENO DE FILTRO BOD

1. Disefo del Filtro Bioldgico.
A. Carga organica del influente al reactor UASB (Lo-UASB ).

LoUASB = BOD « Q (44)
LoUASB = 350% s ook 4 WU 444 = 15,33 kgBOD/d

B. Volumen filtro BOD

V=0sxt (45)
V = (442 24h) % Sh=9.13 m®

C. Profundidad del lecho BOD.
La profundidad total del filtro se calcula de la siguiente forma:

H=hl+h2+h3 (46)
H=1m+0,2m+0,25m=1,45m
Se supone la altura del lecho empacado (h1=1m), la altura del compartimento inferior
(h2=0,2m) y la profundidad libre del colector de recogida de efluentes (h3=0,25m)
(Lemos, 2007).

D. Area del filtro BOD.
El area del Filtro Anaerobio se calcula a partir de la ecuacion 47, con los valores
obtenidos de la ecuacion 46 y 45:

A= (47)

T|=

3
A= 38 — 6.20m?

E. Volumen del lecho empacado del filtro de BOD.
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El volumen del lecho empacado ( Vpd ), se calcula por medio de la ecuacién 48:
Via=hl+4 (48)
Vpd = 1m % 6.29m* = 6.29m3

F. Tasa de carga hidraulica.

La tasa de carga hidraulica (HLR) se expresa en la siguiente ecuacién, en donde Q es
el caudal (m*/d) y A es el area superficial del medio de cobertura (m?).

HLR =% (49)

44
HLR = 555 = 6,96 m>/m* x d

Igualmente se calcula con el caudal maximo (Qmax):

HLR = S
w3
HLR = 2224 =835 m¥/m? + d

6,29m?

G. Tasa de carga organica.
La tasa de carga organica aplicada al filtro y tasa de carga organica aplicada al lecho
empacado se calculan por medio de la siguiente ecuacion (50), en donde Lv es la tasa
de carga organica volumétrica (KgCOD/m?*d) Q es el caudal, (m?/d), S,es la
concentracion del sustrato (KgBOD/m?* or KgCOD/m? ) y V es el volumen total que
ocupa el filtro (m?):

L, =& (50)

448050,1125% 3

v = TM‘"— =0,54 kgBOD/m wd
3 K
440112

Lvdp T 6293

=0,78 kgBOD/m? « d

H. Eficiencia del filtro BOD.
La eficiencia del filtro (E) se calculd segun la ecuacién mostrada a continuacion:

E=(1-0,87 %1% %100 (51)
E=(1-0,87+5") %100 = 61.09%
I. Concentracion final de BOD.
La concentracion final de BOD del efluente, se calcula de la siguiente manera:
BOD,,, = SoUASB xildsh (52)

100

Ko  61.0940,112% X
BOD,;=0,1127% — — 55— = 0,043515%

m3
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Se pasa de kg/m”*3 a mg/L para verificar si el filtro ya se adecua a las condiciones del
Reglamento Técnico DGNTI-COPANIT RT-35-2011 del Ministerio de Comercio e
Industrias de Panama (Ministerio de Ambiente, 2000):

0,043515% £ 1000 =43,51 %%

ANEXO 3. DISENO FILTRO DE COD

1. Diseiio del Filtro de remocion de COD.
A. Volumen del filtro COD.

V=0x«t (53)
V =442 4 115 =20,08 m®
B. Profundidad del filtro COD.
La profundidad total del filtro se calcula asi:

H=hl+h2+h3 (54)
H=3m+0,2m+0,25m =3,45m

Se supone la altura del lecho empacado, ( h1=3m ), se toma de la literatura la altura
del compartimento inferior (h2=0,2m) y la profundidad libre del colector de recogida de

efluentes (h3=0,25m).

C. Area del filtro anaerobio COD.

A=% (55)
A= B8 5 8om?
D. Volumen del lecho empacado COD.
Vog=hlx4 (56)
Vpd =3m«5,82m? =17,46 m>
E. La tasa de carga hidraulica (HLR).
HLR =% (57)
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wl
HLR = 55 = 7,53 m*/m? x d

Con el caudal maximo (Qmax) se calcula de la misma manera
HLR = Qu

wl
i —_

52,57
HLRmax = —%
5,82m

9,03 m’/m* x d

F. Tasa de carga organica volumétrica.
La tasa de carga organica aplicada al filtro y tasa de carga organica aplicada al lecho
empacado se calculan por medio de la siguiente ecuacion (58):

L, =& (58)

14

44240,23652
L,=——— =0,51 kgCOD/m> « d

20,08m?

3 K
_ 44”1[{—*0,236—‘;5

Lvdp 17,46m3

=0,59 kgCOD/m?* x d
G. Eficiencia del filtro COD.
E=(1-0,87 ") %100 (59)
E=(1-0,87+11""%) %100 = 73,77%

H. La concentracion final de COD del efluente.
Se calcula de la siguiente manera:

CODeff = SoUASB&ﬁ%Sﬁ

73,7740,2365%
—l
100

(60)

CODeff =0,236 - =0, 06181%
Para verificar que este valor cumple con el Reglamento Técnico DGNTI-COPANIT
RT-35-2011 del Ministerio de Comercio e Industrias de Panama (Ministerio de
Ambiente, 2000) se pasa de kg/m”3 a mg/L:

0,061815% %100 = 61,81 &

Este valor es inferior al rango establecido por el reglamento (100-200 mg/L), pero hay
que recordar que los valores estipulados en esta norma son maximos.
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ANEXO 4. DISENO REACTOR PARA REMOCION DE H,S

1. Diseiio del reactor de Remocion de H,S.

A continuacion se presentan los parametros iniciales para el disefio del reactor como
se muestra, asi mismo en la tabla 16, se evidencian los pesos moleculares de los
compuesto involucrados al equipo (Burbano, 2006).

Tabla 16. Masas de los compuestos que intervienen en la reacciéon de remocion

de H,S
COMPUESTO | PESO MOLECULAR (g/mol)
FeO 72
H,S 34
FeS 88
H,0 18
S 32
H, 2
° El caudal de biogas [Q] tomado para el disefio de este filtro, es la misma
produccién de biogas calculada en el disefio del reactor (5,366 %3 )-
° La temperatura es la misma que presenta el reactor UASB.
° La presion se tomd de la literatura.
° La concentracion de H,S se tomoé del valor medido de la literatura.
° El valor de la densidad efectiva del sélido se tomd de la literatura.
° El valor del diametro interno del cilindro para el aprovechamiento de gas

se tomo de la literatura, siendo dos veces superior al diametro interno tomado
para el cilindro, a partir de las pruebas que el autor realizo.

A. Gramos necesarios de Oxido Ferroso (FeO), para oxidar H,S.
gFeO =Cs *Q*(%) (61)
gFeO =0,23% 224 4 (%) — 1094E2
B. El volumen del cilindro.
V =g FeO s herasdiorias , diasdelmes L (62)

FeO i
V =109555 i « 208« 5 = 2307, 9cm? fmes
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C. Area transversal del cilindro.

A=mDl (63)
A="Cm 19 63em?
D. La altura efectiva.
H=1L (64)
H = B2~ 70 cm o« 12 = 1,28m
E. La velocidad.
v=2 (65)
224kl L

= 22T en @

v = =0,032

19,63 cm?e—2 7 s
(100cm)

2. Aprovechamiento de biogas.

A. Flujo masico del Oxido Ferroso.
W=Pg*Cs*%*S—e% (66)

W =4,0242 40,235 4 2Ly S0diss _ 93139 oFe0)/dia

dia 1 dia 2 semanas

B. Volumen de FeO.

y = L, PMFcQ
De ™ PM H,S

(67)

y = BINEOM (2L = 9423,07 e’

5
cm3

C. Area transversal del cilindro.
Se calcula de la misma forma como se hallé en la ecuacién 63, a partir del diametro
interno del cilindro (para el aprovechamiento del gas) (Burbano, 2006):

_ mDi*
A =Dl

=98, 52cm?

4= Tk (114;20171)2
D. Volumen del filtro.
Se calcula sabiendo que la altura efectiva (Hg) es un valor asumido de acuerdo a los
ensayos realizados por el autor (145 cm):
V,=AxHg (68)

_ 98,52cm?x145¢cm _ 3
Vf —100emy 0,0142m

E. Altura efectiva.
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942307 cm® m
He = =500 * To0em — 0,956m

F. Tiempo de retencion.
£=0,0142m° 5 iy 5 260 = 285
G. Velocidad
v="8 (70)
Il
v =22 — (),053m/s
ANEXO 5. GENERADOR DE ENERGIA
1. Generador de energia.
A. Energia que se espera obtener.
O Biogas = 5,37 %
1 m? biogas = 6,5 kWh
Energia eléctrica obtenida = ﬂ“ﬁﬂis—m =34,9 kWh por dia (71)

ANEXO 6. BALANCES

1. Balance de masa de un reactor UASB.

A. Balance de masa de la demanda biolégica de oxigeno (COD) en el
reactor:

CODAFLUENTE - CODCH4 + CODLODO + CODEFLUENTE (72)

600 mg/L = 238,4 mg/L + COD, ,, +235,63 mg/L
COD, = 125,37 mg/L
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Por tanto el COD del afluente corresponde al COD presente en el agua residual cruda
a la entrada del reactor UASB, que su valor equivale a 600 mg/L, para el caso del COD
como CH,su valor radica en cuanto COD de la entrada es convertido en metano, que
equivale a 238,4 mg/L, para el COD del efluente, este corresponde al COD en la
corriente liquida de descarga que equivale a 235,63 mg/L, por ultimo el COD del lodo
corresponde al COD presente en el lodo en fase acuosa, que equivale a 125,37 mg/L.
En la figura 18 se puede evidenciar el diagrama de flujo del balance de masa.

COD como CH4 2384 mg/L

Caudal | 2m3fd |

COD efluente  235.628746 mg/L

€OD afluente REACTOR UASB

600 mg/L

COD ledo 125.971254 mg/L

Figura 18. Resultados del balance de COD en el reactor UASB disefiado.

B. Balance de masa de la demanda biolégica de oxigeno (BOD) en el

reactor:
BODAFLUENTE = BODCONSUMIDO + BODEFLUENTE (73)
350 mg/L =BOD onsummo + 111,83 mg/L
BOD . pnsumpo = 238,17 mg/L

Donde el BOD del afluente corresponde al BOD presente en el agua residual cruda a
la entrada del reactor UASB, que su valor equivale a 350 mg/L, para el caso del BOD
consumido su valor radica en cuanto BOD consumen los microorganismos del medio,
que equivale a 238,17 mg/L, y por ultimo para el BOD del efluente, este corresponde al
BOD en la corriente liquida de descarga que equivale a 111,83 mg/L.En la figura 19 se
puede evidenciar el diagrama de flujo del balance de masa de BOD en el reactor:

Caudal | almsld |

BOD consumida 2381723761 mg/L

BOD afluente BOD efluente 111827624 mg/L
REACTOR  UASB

350 mg/L

Figura 19. Resultados del balance de BOD en el reactor UASB disefiado.
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2. Balance de masa de un filtro de remocion de BOD.
BOD ;1 ypyrg = BOD

111,83 mg/L =BOD

BOD

REMOVIDO + BODEFLUENTE (74)
removipo T 444 mg/L
removipo = 07,42 mg/L

Donde el BOD del afluente corresponde al BOD presente en la corriente de salida del
reactor UASB, que su valor equivale a 111,83 mg/L, para el caso del BOD removido su
valor radica en cuanto BOD consumen los microorganismos del medio y por tanto
remueven, que equivale a 67,42 mg/L, y por ultimo para el BOD del efluente, este
corresponde al BOD en la corriente liquida de descarga que equivale a 44,4 mg/L. En
la figura 20 se puede evidenciar el diagrama de flujo del balance de masa.

BODremovido 67.4210026 mg/L

BOD afluente BOD efluente  44.4066213 mg/L

Filtro Bioldgico

111.827624 mg/L

Figura 20. Resultados del balance de BOD en el filtro biolégico.

3. Balance de masa filtro de remociéon de COD.

COD yr1vente = CODrpyovipo ¥ CODprrypnre
235,63 mg/L = COD rror 100 = 93,57 mg/L

CcoD = 142,06 mg/L

(75)

REMOVIDO

Donde el COD del afluente corresponde al COD presente en la corriente de salida del
reactor UASB, que su valor equivale a 235,63 mg/L, para el caso del COD removido su
valor radica en cuanto COD reacciona y por tanto se remueve, que equivale a 142,06
mg/L, y por ultimo para el COD del efluente, este corresponde al COD en la corriente
liquida de descarga que equivale a 93,57 mg/L. En la figura 21 se puede evidenciar el
diagrama de flujo del balance de masa en el filtro.
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CoDremovido  142.060059 mg/L

COD afluente Filtro Remocion de COD efluente 93.5686875 mg/L
235.628746 mg/L COoD

Figura 21. Resultados del balance de COD en el filtro de remocién de COD.

4. Balance de masa de un reactor de remocion de H,S.
Al realizar el balance de materia en el filtro, se indica los gramos resultantes de la
reaccion cuando reacciona el Oxido Ferroso y el Acido Sulfhidrico. Para realizar el
balance, inicialmente se debe contar con una base de calculo de H2S, valor calculado
como se muestra a continuacion, en donde el caudal (Q) se calculé como el producto
de los gramos de FeO para oxidar H,S y la relacion estequiométrica de sus
respectivos pesos moleculares (Burbano, 2006):
gH,S=Cs 0 (76)
g H,S=0,23% %223,584=51,42g/h

Posteriormente se realiza la estequiometria en la entrada:

51,42g H,S « 5% = 1,51gmolH, S (77)
51,42g H,S * %&—F;) = 1,51gmolF .0

1,51gmolF ,0* 222 = 108,9gF ,0

1gmolF .O
En la salida:
° Parael F, S
32g S
1,51gmolH,S = Lg—m(;lf[gj=48,4gS (78)
lomol F .S 88gF .S _
48,4 g 8 x Hts 5 s = 133, 1gF .S
° Para el H,O
2g H
1,51gmolH,S  tmr= = 3,02 g H (79)
1gmolH,O 18¢H,O0
3,02 g H ngz * 1gmoll—2120 =27,22gH,0

El resultado del balance de masa del reactor de remocion se pueden evidenciar de
manera grafica en la figura 22.
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Fe0 + HyS = FeS + Hy0

1. Base de
calculode | 514234 g H2S
H25

2 Estequiometria en la

3.Estequiometria en la
entrada

salida FeS

1,5124529 | gmol H2S
1,5124529 | gmal Fed
108,89661] g Fel

43,398494 | g5
133,00586 | g FeS

17858824 g FeS

g H20 A.Estequllumﬂna enla
36,520412 salida H20
30249050 [ gH
21224153 | gHe0

Figura 22. Resultado del balance de masa del reactor de remocion de H,S.
5. Balance de energia del reactor UASB.

Las reacciones que ocurren dentro del reactor, se muestran a continuacion (Moraes B.,
Zaiat M., Bonomi A., 2015):

1. ACIDOGENESIS:

C,H,,0, + H,0—> 2CH,COOH + 2CO, +4H, (80)
C,H,,0, + 2H,—> 2CH,CH,COOH +2H,0 (81)
C(H,,0, —> CH,CH,CH,COOH + 2CO, +2H, (82)

2. ACETOGENESIS:
CH,CH,COOH + 3H,0—> CH,COOH + HCO; +3H, (83)
CH,CH,COOH + 2HCO; —> CH,COOH +3HCOOH  (84)
CH,CH,CH,COOH +2H,0 —> 2CH,COOH +2H, (85)

3. METANOGENESIS:

CH,COOH + H,0—> CH,+ HCO; +2H, (86)
H,+ 1/AHCO; —> 1/4CH, + 3/4 H,0 (87)
HCOOH + 1/4H,0 —> CH, + 1/4HCO; (88)

Con ayuda del programa ASPEN HYSYS se calculan los calores de reaccion. Dichos
valores encontrados se evidencian en la tabla 17.

Tabla 17. Calores de reaccion de las etapas de digestion anaerobia.
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CALOR DE
# de Ecuacién ETAPA REACCION
(Kcal/Kgmole)
73 ACIDOGENESIS -7,40E+04
74 ACIDOGENESIS -1,00E+05
75 ACIDOGENESIS -7,10E+04
76 ACETOGENESIS 4,60E+04
77 ACETOGENESIS -1,70E+04
78 ACETOGENESIS 2,30E+04
79 METANOGENESIS 2,00E+04
80 METANOGENESIS 1,50E+04
81 METANOGENESIS 1,00E+03
Q (Calor total de reaccion) -1,87E+05

Se pudo evidenciar en la suma total de los calores de reaccién que este calor total es
exotérmico.

El balance, se realiz6 a partir de la siguiente ecuacion:
pxV xCpE=psxQx Cp*(T;—T) (89)

Donde p es la densidad del lixiviado, considerando que el lixiviado presenta
propiedades similares a las del agua se toma como 1 g/ml, V es el volumen del reactor,
Ti es la temperatura de entrada del reactor en °C, T la temperatura en la salida del
reactor en °C, Cp es la capacidad calorifica del lixiviado y debido a que este presenta
propiedades similares a las del agua se toma como 4,184 J/g*K, Q es el caudal de
alimentacion maximo del reactor en ml/s.

° Calculo de la temperatura de salida del reactor:
0=pxQxCpx(T,-T) (90)
p—J—*Q*CP +T.,=T (91)
+26°C=T

1
1 £4507% £0,04184 ==
m. s gx°C

26,04184°C =T

6. Balance de energia del filtro de remocion de #,S.
Para el balance de energia del filtro de remocion de H,S se parte de la reaccion que
ocurre dentro del mismo, esta reaccién se evidencia a continuacion: (Burbano, 2006):

FeQ + H,5 — FeS5 + H,0 (92)
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Con ayuda del programa ASPEN HYSYS se calcul6 el calor de reaccion. Dicho valor
encontrado se evidencia en la tabla 18.
Tabla 18 . Calor de reaccién de la reaccién de oxidacién de H,S .

CALOR DE REACCION
# de Ecuacion ETAPA (Kcal/Kgmole)
86 OXIDACION -3,85E+00
Q (Calor total de reaccion) -3,85E+00

Se puede evidenciar en la suma total de los calores de reaccion que este calor total es
exotérmico. A partir de la ecuacion 86 se realiza el balance:

M« Cpx(T,-T)=0 (93)

Donde M es el flujo masico del biogas en kg/d, Ti es la temperatura de entrada del
reactor en °C, T la temperatura en la salida del reactor en °C, Cp es la capacidad
calorifica del biogas en kcal/m”3 y Q.. es el calor de reaccion de la reaccion de
oxidaciéon que ocurre dentro del filtro.

Luego, se calculd la temperatura de salida del filtro para evidenciar si el filtro necesita
una chaqueta de calentamiento o enfriamiento. Como la temperatura de salida del
reactor (26°C) es igual a la de entrada no se necesita una chaqueta.

J— ern
T = WCP + Ti (94)

Se calculé el flujo masico de biogas (M), a partir del caudal de salida de biogas del
reactor UASB y la densidad del biogas, evidenciados en la tabla 19:
Tabla 19. Propiedades del biogas presente en el reactor UASB.

Propiedad Valor
Caudal de salida del reactor 5,37
UASB (m”3/d)
Densidad del biogas (kg/m”3) 1,2

Segun los datos de la tabla 19, se calculé el flujo masico como se muestra a
continuacion:

M=pxQ (95)
M=1,22% 45372
M =6,44 %
J— erﬂ
T=s50e+T, (96)

Ahora se procedio a realizar el calculo de la T de salida de la ecuacién 96:

—3,857ked
e 1 26°C

T T e—
6,442 475004
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T=2599°C=26°C

ANEXO 7. CAIDA DE PRESION DE FILTRO H,S

1. Caida de Presion en el filtro de remocién de H2S:
Se calcula la caida de presion de los equipos es calculada por medio de la ecuacién
de Ergun (ecuacion 97) (Andrés, La, & Martinez, 2015). Las variables necesarias para
este calculo se muestran en la tabla 20.

AP _ ISO*g*U*(l—S)Z " 1,75*p*1)23*(1—8) 97)
L D pxe3x@? Dpxe’x¢

Tabla 20. Variables de la caida de presion en el reactor de lecho

empacado.
D (diametro del filtro) 0,05 m
dp (diametro de particula) 0,004 m
P (densidad) 1,2 Kg/m?
¢ (Porosidad del lecho) 0,4066 N.A.
v (velocidad del biogas en 0,078 m/s
el lecho)
Viscosidad del biogas (p) 0,00001 Pa*s
Esfericidad de la particula 0,7 N.A.
(¢)
La caida de presion:
AP _ 150spsvx(l-g)® | 1,75xpsv#(1-¢)
L D’ ped x> - Dpx&3x¢ (98)

La porosidad del lecho (¢): Se calcula a partir de la ecuacién 99:

2
£=0,4+0,05% 22 +0,412 x () (99)

0,004

2
£=0,4+0,05 & S50 +0,412 5 (352

T =0,4066

El diametro de particula (dp): Este valor se tomdé de la literatura dado que para este
tipo de lechos manejan un tipo de malla 3/10(Andrés, La, & Martinez, 2015).

La viscosidad (p): Se tomd un valor encontrado en la literatura (Stanikova et al.,
2015).

La velocidad del biogas en el lecho (v): Se tomo6 la velocidad superficial y la
porosidad para calcularlo, como se muestra en la ecuacién 100:

v="1 (100)

€
0,032m/s
= ee— pin
0,4066 0’ 078 K

La esfericidad de la particula (¢): Este valor se tomé de la literatura (Tacuri, 2015).
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Los valores de las variables que se emplearan para calcular la caida de presion del
lecho fluidizado.
Al reemplazar en la ecuacion 97:

AP _ 15050.00001P axs+0.078m/s+(1-0.4066) 1,75+1,2Kg/m *+0,078 (%) *+(1-0,4066) _ 11824
L 0,004%m 240,4066° 0,7 0,004m0,4066° 0,7 m

AL = 10,0011«

ANEXO 8. DIMENSIONES TANQUE

Inicialmente se realizd el dimensionamiento del tanque de almacenamiento TK-100,
que tiene por funcion la recepcion de todas las corrientes de aguas residuales
domésticas procedentes del complejo hotelero, ademas es necesario tener en cuenta
que en cualquier momento el biodigestor y respectivos filtros pueden tener una falla o
pueden necesitar mantenimiento, por ende el tanque debe tener un volumen de hasta
tres veces mas de su capacidad normal en operacion diaria (Mantilla J., Duque C.,
Galeano C., 2007) , dicho calculo se puede evidenciar en la ecuacién 101:

V k100 = 78,86 L& %3 = 236,57 & (101)

Para establecer el tipo de tanque y material a utilizar que se va a disefiar se usé como
guia la norma "STANDAR A.P.I. 650" (API, 2013) que es formulada para tanques de
almacenamiento a presion atmosférica, dicho tanque debe estructurarse para suplir las
necesidades de almacenamiento de agua residual doméstica para lo cual se
selecciona el cilindrico vertical de fondo plano puesto que el caudal que maneja a
diario es relativamente alto y este minimizaria los costos de operaciéon (Rodriguez J.,
1980). Posteriormente se eligid el tipo de techo que se deseaba implementar en el
tanque y debido a que es un tanque de almacenamiento de aguas residuales
domésticas no fue necesario que tuviera techo, sin embargo, debido a que debe ser
cerca al complejo hotelero se opt6 por ponerle techo fijo.

El material del tanque que se seleccion6 fue acero estructural A-131 en base a la
norma ANSI/AWWA D103 -09 (ANSI, 2014), ya que la temperatura de operacion del
tanque es la temperatura ambiente de Pedasi, Panama que oscila entre los 24-26°C,
por ende no requiere un calibre de acero muy alto, ni recubrimiento que impida ceder
calor al medio.
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ANEXO 9. DIMENSIONES BOMBAS
Cuando se tuvo claridad sobre las bombas necesarias dentro de la planta, de acuerdo
a la distancia dentro de la distribucién de la planta para los equipos, se establece la
longitud de tuberia de la succion y descarga de cada una de las bombas como se

muestra en la tabla 21y 22:

Tabla 21. Tramos de tuberia en la succién y descarga de las bombas de la planta.

BOMBA TRAMO SUCCION (m) | TRAMO DESCARGA (m)
P-100 7,5 7,5
P-101 7,5 3
P-102 3 3
P-103 3 3
P-104 3 7,5
P-105 3 7,5
P-106 3 7,5

Tabla 22. Tramos de tuberia entre equipos para biogas en la planta.
Equipos Distancia (m)
Biodigestor-Filtro 5
Filtro- Deposito gas 15
Deposito gas- Generador 10
Generador- Aprovechamiento gas 25

Posteriormente se procede a determinar el flujo normal, minimo y de disefo de las
bombas, como se puede evidenciar en la tabla 23.

Tabla 23. Flujos de las bombas de la planta.

BOMBA FLUJO FLUJO FLUJO DE
NORMAL MiNIMO DISENO
(GPM) (GPM) (GPM)
P-100 8,0719 4,0360 9,6863
P-101 8,0719 4,0360 9,6863
P-102 8,0719 4,0360 9,6863
P-103 8,0719 4,0360 9,6863
P-104 8,0719 4,0360 9,6863
P-105 8,0719 4,0360 9,6863
P-106 8,0719 4,0360 9,6863
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Seguido se procede a realizar el céalculo de la caida de presion por medio de la
ecuacion de Darcy. A continuacion en la figura 23,24,25,26,27,28,29 se puede
evidenciar los parametros calculados para determinar la caida de presion por medio de
la ecuacién de Darcy para cada bomba.

Succion Descarga
Didmetro int. (mm) 40,89 40,89
Diametro int. (in) 1,6098353 1,6098353
Diametro int. (ft) 0,134151512 0,134151912
L (ft) 135,3893331 24,606
Factor de complejidad (Fc) 2 2
Leq (ft) 313,0936596 56,90244125
Viscosidad dindmica (cP) 0,431 0,431
Viscosidad dindmica (Ibm/ft*s) 0,0002389589 0,000289589
Q(ft3fs) 0,017984491 0,017984491
Densidad(lb/ft3) 62,43 62,43
Area (ft2) 0,014134603 0,014134603
Velocidad (ft/s) 1,2723732439 1,272373249
Gravedad (ft/s2) 32,174 32,174
Reynolds 36797,8818 36797,8818
Tipo de flujo Turbulento Turbulento
factor de friccion 0,001739231 0,001739231
Pérdida por friccion (ft) 0,013700155 0,002489501
Caida de presion (psi) 0,408436757 0,074241234
Caida de presion (kPa) 2,816487098 0,511875492

Figura 23. Caida de presion de la bomba P-100 por la ecuacién de Darcy.

Succion Descarga
Didmetro int. (mm) 40,89 26,64
Didmetro int. (in) 1,6098353 1,0488168
Didmetro int. (ft) 0,134151912 0,087400512
L (ft) 135,3893331 9,8424
Factor de complejidad (Fc) 2 2
Leq (ft) 313,0936996 21,0896805
Viscosidad dindmica (cP) 0,431 0,431
Viscosidad dindmica (lbm/ft*s) 0,000289589 0,000289589
Q(ft3fs) 0,017984491 0,017984491
Densidad(Ib/ft3) 62,43 62,43
Area [ft2) 0,014134603 0,005959538
Velocidad (ft/s) 1,272373249 2,997645759
Gravedad (ft/s2) 32,174 32,174
Reynolds 36797,8818 56481,43344
Tipo de flujo Turbulento Turbulento
factor de friccion 0,001739231 0,001133116
Pérdida por friccion (ft) 0,013700155 0,003337105
Caida de presion (psi) 0,408496757 0,152727008
Caida de presion (kPa) 2,816487098 1,053016069

Figura 24. Caida de presién de la bomba P-101 por la ecuacion de Darcy

Succion Descarga
Diametro int. (mm) 26,64 26,64
Didmetro int. {in) 1,0488168 1,0488168

Diametro int. (ft) 0,087400512 0,087400512

L (ft) 108,4820448 9,8424

Factor de complejidad (Fc) 2 2

Leq (ft) 232,4485557 21,0896805

Viscosidad dindmica (cP) 0,431 0,431
Viscosidad dindmica (lbm/ft*s) 0,000289589 0,000289589
Q (ft3/s) 0,017984491 0,017984491

Densidad(Ib/ft3) 63,68 63,68
Area (ft2) 0,005999538 0,005999538
Velocidad (ft/s) 2,997645759 2,997645759

Gravedad (ft/s2) 32,174 32,174
Reynolds 57612,32871 57612,32871
Tipo de flujo Turbulento Turbulento
factor de friccion 0,001110873 0,001110873
Pérdida por friccion (ft) 0,036059273 0,003271599
Caida de presion (psi) 1,650300294 0,149729069
Caida de presion (kPa) 11,37342445 1,032345998
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Figura 25. Caida de presion de la bomba P-102 por la ecuacion de Darcy.

Succion Descarga

Diametro int. {(mm) 26,64 26,64
Didgmetro int. (in) 1,0488168 1,0488168
Didmetro int. {ft) 0,087400512 0,087400512

L (ft) 108,4820448 9,8424

Factor de complejidad (Fc) 2 2

Leq (ft) 232,4485557 21,0896805

Viscosidad dindmica (cP) 0,431 0,431
Viscosidad dinamica (Ibm/ft*s) 0,000289589 0,000289589
Q (ft3/s) 0,017984491 0,017984491

Densidad(Ib/ft3) 63,68 63,68
Area (ft2) 0,005999538 0,005999538
Velocidad (ft/s) 2,997645759 2,997645759

Gravedad (ft/s2) 32,174 32,174
Reynolds 57612,32871 57612,32871
Tipo de flujo Turbulento Turbulento
factor de friccion 0,001110873 0,001110873
Pérdida por friccidn (ft) 0,036059273 0,003271599
Caida de presion (psi) 1,650300294 0,149729069
Caida de presion (kPa) 11,37842445 1,032345998

Figura 26. Caida de presion de la bomba P-103 por la ecuacién de Darcy.

Succion Descarga
Didmetro int. (mm) 26,64 26,64
Didmetro int. (in) 1,0488168 1,0488168
Didmetro int. (ft) 0,087400512 0,087400512
L (ft) 108,4820448 24,606
Factor de complejidad (Fc) 2 2
Leq (ft) 232,4485557 52,72420125
Viscosidad dindmica (cP) 0,431 0,431
Viscosidad dindmica (Ilbm/ft*s) 0,000289589 0,000289539
Q (ft3/s) 0,017984491 0,017984491
Densidad(lb/ft3) 63,68 63,68
Area (ft2) 0,005599538 0,005999538
Velocidad (ft/s) 2,997645759 2,997645759
Gravedad (ft/s2) 32,174 32,174
Reynolds 57612,32871 57612,32871
Tipo de flujo Turbulento Turbulento

factor de friccidn

0,001110873

0,001110873

Pérdida por friccién (ft)

0,036059273

0,008178998

Caida de presién (psi)

1,650300294

0,374322673

Caida de presion (kPa)

11,37842445

2,580864996

Figura 27. Caida de presion de la bomba P-104 por la ecuacién de Darcy.

Succion Descarga
Didmetro int. (mm) 26,64 26,64
Didmetro int. (in) 1,0488168 1,0488168
Didmetro int. (ft) 0,087400512 0,087400512
L (ft) 103,4820448 24,606
Factor de complejidad (Fc) 2 2
Leq (ft) 232,4485557 52,72420125
Viscosidad dindmica (cP) 0,431 0,431
Viscosidad dindmica (lbm/ft*s) 0,000289589 0,000289589
Q(ft3fs) 0,017984491 0,017984491
Densidad(lb/ft3) 63,68 63,68
Area (ft2) 0,005999538 0,005999538
velocidad (ft/s) 2,997645759 2,997645759
Gravedad (ft/s2) 32,174 32,174
Reynolds 57612,32871 57612,32871
Tipo de flujo Turbulento Turbulento

factor de friccion

0,001110873

0,001110873

Pérdida por friccion (ft)

0,036059273

0,008178998

Caida de presién (psi)

1,650300294

0,374322673

Caida de presién (kPa)

11,37842445

2,580864996
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Succion Descarga
Diametro int. (mm) 26,64 40,89
Didmetro int. (in) 1,0488168 1,6098393

Didmetro int. (ft) 0,087400512 0,134151912

L (ft) 108,4820443 24,606

Factor de complejidad (Fc) 2 2

Leq (ft) 232,4485557 56,90244125

Viscosidad dindmica (cP) 0,431 0,431
Viscosidad dindmica (Ibm/ft*s) 0,000289589 0,000289589
Q(ft3/fs) 0,017984491 0,017984491

Densidad(lb/ft3) 63,68 63,68
Area (ft2) 0,005959538 0,014134603
Velocidad (ft/s) 2,997645759 1,272373249

Gravedad (ft/s2) 32,174 32,174
Reynolds 57612,32871 37534,66463
Tipo de flujo Turbulento Turbulento
factor de friccion 0,001110873 0,00170509
Pérdida por friccion (ft) 0,036059273 0,002441026
Caida de presion (psi) 1,650300294 0,072783924
Caida de presion (kPa) 11,37842445 0,501827685

Figura 29. Caida de presion de la bomba P-106 por la ecuacion de Darcy.

Seleccioén de las bombas:
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Figura 30. Bomba P-100, P-101, P-102, P-103, P-104, P-105 y P-106 del catalogo de
la empresa HIDROSTAL.

A partir de la curva de la bomba 40-250 de HIDROSTAL, se evidencia en la figura 31
que para un caudal de 9,6863 gmp (0,7339 L/s), el NPSHR es aproximadamente 9,8m:
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Figura 31. Bomba P-100 a P-106 del catalogo de la empresa HIDROSTAL.

Por tanto se eligen las 7 bombas de la empresa HIDROSTAL.
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A partir de la ecuacién 102, se definieron los valores para el NPSHA, los respectivos
valores se evidencian en la tabla 24:

NPSHA = (eemetny 1 jp — (102)
Tabla 24. NPSHA para cada bomba de la planta.
BOMBA NPSHA (m)
P-100 10,02
P-101 10,02
P-102 10,02
P-103 10,02
P-104 10,02
P-105 10,02
P-106 10,02

Sabiendo que el NPSHA es 0,5m mas que el NPSHR el cual es de 9,8m, entonces el
NPSHA es 10,3m. Los datos de este calculo consignados en la figura 32.

NPSHA del Proceso
NPSHR (m) 9,8
Presion bomba (Pa) 101325
Presion de saturacion (Pa) 186,86
Densidad (kg/mn3) 1020
Gravedad [m/s2) 9,8
hL (Pa*m} 2,89E+02
NPSHA (m) 10,3
h 2,89E+02

Figura 32. Calculo de NPSHA y h.
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ANEXO 10. DIMENSIONES TUBERIAS

1. Dimensionamiento de tuberias: Datos tesys: a continuacion en la
tabla 25 se puede observar la clasificacion de los datos por cada
extension de tuberia.

Tabla 25. Datos de tuberias.

Tipo de Fluido Desde Hasta Presién (atm) | Temperatura (°C)| Caudal (°/d)
Agua P-100 TK-100 1 26 44
Agua TK-100 P-101 1 26 44
Agua P-101 R-100 1 26 44
Lodos R-100 P-102 1 26 44
Lodos P-102 R101 1 26 44
Lodos R-101 P-103 1 26 44
Lodos R-101 P-104 1 26 44
Lodos P-103 R-102 1 26 44
Lodos R-102 P-105 1 26 44
Lodos R-100 P-106 1 26 44
Biogas R-100 F-100 1 26 5,37
Biogas F-100 DE-100 1 26 5,37
Biogas DE-100 G-100 1 26 5,37

La densidad de los fluidos involucrados en el proceso, se muestra en la tabla 26.
Tabla 26. Densidad de los fluidos.

Tipo de Fluido Densidad (Kg/m?)
Agua 1000

Lodos 1020

Biogas 1,2

La longitud y longitud equivalente de accesorios fue calculada a partir de los P&ID en
los cuales, es posible identificar la instrumentacion, por lo tanto, se determinara la
longitud equivalente a partir de los accesorios del proceso. En donde la longitud de la
tuberia se tomé de la tabla 21, la longitud equivalente total como se muestra en la
tabla 27, y se calculd6 como la suma de la longitud de la tuberia y la longitud
equivalente total de los accesorios.

Tabla 27. Accesorios del proceso con su respectiva longitud equivalente.

ACCESORIOS
Longitud
Nombre # /o equivalente
(m)
valvula
- 16 40 65,47
mariposa
Codos 24 30 23,45
Tea 12 20 24,55
Valvula de
6 340 208,69
globo
valvula
16 135 220,97
check
Reduccién 6 14 8,59
Expansion 6 24 14,73
Total 572,46
Longitud de
3 543,00
tuberia (m)
Longitud
equivalente 1115,46
total (m)
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A. Temperatura de disefio. Para elegir el material se necesitd del calculo
de la temperatura de disefio, que se muestra a continuacion en la ecuacién
103, de la cual se obtuvo un valor de 31,2°C.

T pisetio = T Normar * 152
T oo = 26°C 5 1,2 =31,2°C
A partir de la temperatura mencionada anteriormente, se seleccion6 un material
que no excediera en su temperatura maxima de operacion, la temperatura de
disefio, por tanto, el material es acero al carbono.

(103)

B. Determinacion de la presién nominal:

Para poder seleccionar la presion nominal, es necesario conocer la presion de
disefio de las tuberias, en donde se toma el criterio de que para recipientes y
tuberias la presion minima es de 50 psig (3,44 bar) por tanto, conociendo la
temperatura y presion del fluido, se toma una presion nominal de 4 bar para
agua/lodo y 6 bar para biogas.

C. Determinacion del diametro nominal:

Teniendo en cuenta el caudal, presién y tipo de fluido, se seleccioné el didametro
nominal de la tuberia, siendo ésta de 1 4* para lodo, es decir las lineas
(1,2,3,4,10,11,12,13,14,15,16,17,18,19,20) como se puede identificar en la
figura 33.

3

20

Figura 33. Numeracion de lineas de succién y descarga.

Por otro lado, las lineas 5,6,7,8,9 correspondientes a biogas, se calcularon a
partir de la velocidad erosional, con la ecuacion 104:

Y = (104)
*Sg*
Z#R«T
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En donde sg es la gravedad especifica del gas, teniendo como referencia la
densidad del aire, P es la presion de la tuberia en psia, z es el coeficiente de

compresibilidad a una temperatura y presion especifica, R es la constante de

ffxpsia
Ibmol+°R

Para el calculo del factor de compresibilidad, se tomé la presion critica que esta
entre 74-88 atm, en donde se tomo un valor promedio; y temperatura critica con
un valor de -82.5°C. A continuacion se calculé la presion y temperatura
reducida mostradas en la ecuacion 105y 106.

los gases en y la temperatura (T) se encuentra en °R.

Pr=1L (105)
Tr=+& (106)

A partir de las ecuaciones anteriores, se ubica en valor de Z en el diagrama
obteniendo un valor de 0,1.
Reemplazando en la ecuacién 104

Vo= o = 63, 78f1/s
29 M*somia

" 205K g/m3

0,1%10.73 422 535 4700
’ 2 Ibmol+°R 4

Por lo tanto, para esta presion y velocidad, se tiene un tamafio nominal de 3” a
4” teniendo en cuenta el dimensionamiento de tuberia con servicio de gases y
vapores(bases y criterios). Se tomd un diametro nominal de 3”.

D. Calculo de espesor minimo de pared.
Se calcula segun la norma ASME B31.1, a partir de la ecuacion 107:
tm=0,5 % ibe (107)

En donde, P es la presion de diseno de la tuberia KPa, Do es el diametro

externo, SE es la tension admisible del material, y “y” es el coeficiente del
material. Reemplazando valores en la ecuacion 107:

° Para agua/lodo:
0.5 50psi 6’?[[)(5‘1 * 32mm
tm = * - ‘
’ 12ksin S« 2000 + SO0psin ST L 4 0.4
tm = 0,066mm
° Para biogas:
SOpSi*#“ﬂ* 80mm
tm=0,5 x 1000ps7 69KP:Z 6.9Kpa
’ 12ksin =1l w2 + S0psin =, £ 4 0.4
tm =0, 166mmm
E. Calculo del espesor pedido.

Segun las normativas, se debe anadir tolerancias y margenes segun la
normativa UNE-EN 13480-3 para calcular el espesor de pedido minimo que
debe tener la tuberia:
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e, >etc,tc +e, (108)

En donde, e es el espesor minimo de pared calculado en la ecuacién 96, ¢, es
el margen de erosion o corrosion fijado en 1mm, c, es el valor absoluto de la
tolerancia negativa tomado de las normas del material, en la aplicacion de
calculo de tuberias se considera por defecto 1 mm, ¢, es el margen para el
posible adelgazamiento durante el proceso de fabricacién, para tuberias rectas
(como es la del colector) este factor es 0. Al reemplazar en la ecuacion 108:

° Para agua/lodo:

e, = 0,066mm+ lmm+ 1mm = 2,066mm
° Para biogas:

e, =0,166mm+ 1mm+ 1mm = 2,166mm

Segun la normativa ANSI, se debe encontrar la tuberia normalizada con un
espesor inmediatamente superior al calculado, consecuencia de lo anterior se
toman diametros de 1 1/2” (40mm) para agua/lodo con diametro externo de
48,3 mm; para gas se selecciond un diametro nominal de 4” (100mm) con
didmetro externo de 114,3 mm y un espesor de 2,77mm y 3,05 mm
respectivamente.

Luego se determind la presién de disefio y la presion nominal teniendo en
cuenta el espesor normalizado del tubo, segun la ecuacion 109.

— 2%exSE
P Do—-2xexy (1 09)
o Para agua/lodo:
— 2%2,77mm * 0,97 _
P = 48,3mm —2 +2,7Tmm %0,4 ~ 09 1 17Kpa

° Para biogas:

. 2%3,05mm %0,97 -
P = 153m 2 w3.05mmw0a ~ 0:053Kpa

Posteriormente, se selecciona nuevamente una presion nominal, la cual tiene
presiones nominales para todo el sistema de 1 bar.

F. Calculo de velocidad.
Se calcula de acuerdo a la ecuacién 110, en donde Q es el caudal enm/s,y D
es el diametro interno en m cédula 40.

4
y= 2L (110)
nxD?
° Para agua/lodo:
= 4d 4l i =l
n*(40,9mm*m)2

v=0,387m/s
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° Para biogas:

)= 4 d 4l oLl =l
(102, 3mm iy’
v =0,049m/s
G. Calculo de pérdida de carga lineal.
Para este calculo, se tiene en cuenta el coeficiente de rozamiento A:
_ 12 1/12
A=[(5) +(A_+]B)T/z] (111)
En donde Ay B, se muestran en la ecuacién 112 y 113 respectivamente:
A =0,8687 x ln(é)o_g#%%]16 (112)
B = (126 (113)

En donde Re= V—*:‘LD , siendo p la viscosidad dinamica del fluido, p la densidad,

D el diametro interior y ¢ la rugosidad del material, siendo 0,5 mm para acero.
° Para agua/lodo:
0,387%+1020%£+0,0409m

8,71E-4 2%

Re = 18565, 55

e =

16

_ 1
A=10,8687 « In 705, 027000050 ]
18565,55 0,0409m

A=7,0E+10

_ 13269 16
B = (18565,55)

B =0,004

1/12

_ 64 12 1
A=[(Tgse555)  + (7,0510+0,004)3/2]

1 =0,043

° Para biogas:
0.0491+12°50.1023m
1,38E-5 =%

mxs

Re =3,72E5

e =

— S
A =10,8687 x ll’l( 7109, 027:0.0005n ]16

BUEIL IALUIAL

3,72E+5 0,1023m
A=1,32E12
B = (3,72125)16
B =6,987E-24

1/12

_ 64 12 + 1
A= 3,72E5 (1,32E12+6,987E-24)*/? ]
A=0,03
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ANEXO 11. COSTOS

El costo de las bombas P-100 a P-106 se evidencia en la tabla 28.

Tabla 28. Costos de las bombas de la planta (Mercadolibre,2019).

Bomba Potencia (HP) |Costo (COP)
P-100 0,262 $  360.000
p-101 1,179 $  580.000
P-102 1,179 S 580.000
P-103 1,179 S 530.000
P-104 1,000 S  504.000
P-105 1,000 S  504.000
P-106 1,239 $  580.000

El costo de los tramos de tuberia se evidencian en la tabla 29:

Tabla 29.Costos de tramos de tuberia (Mercadolibre,2019).

COSTO TUBERIAS
Longitud Costo por
Nombre g P Costo total
tuberia (m) metro
Agua/Lodo 543 $ 2.167| $ 1.176.507
Biogas 35 5 2.500| 5 137.500
Total ¢ 1.314.007

En la tabla 30 podemos apreciar los costos por zona del proceso en la planta disefiada
de forma conceptual a lo largo de este documento.
Tabla 30. Costos por zona del proceso de la planta.

| Materia prima o producto | Ensamble
Producto |DOIares |Pesos colombianos |Dolares ‘Pesos colombianos
ZONA DE PRETRATAMIENTO

Bomba centrifuga (P-100) 114,8691768 360000 113,957243 357142
Tangque de almacenamiento
de aguas residuales (TK-100)

15,39757498 48256| 113,957243 357142
TOTAL s 1.122.540

ZONA DE REACCION
Bomba centrifuga (P-101) 185,067007 580000( 113,957243 357142
Biodigestor (R-100) 3828,972559 12000000 113957243 357142
Bomba centrifuga (P-102) 185,067007 580000| 113,957243 357142
Filtro de BOD (R-101) 2297,383535 7200000| 113,957243 357142
Bomba centrifuga (P-103) 185,067007 580000| 113,957243 357142
Filtro de COD [R-102) 2297,383535 7200000| 113,957243 357142
Bomba centrifuga (P-104) 160,8168475 504000| 113,957243 357142
Bomba centrifuga (P-105) 160,8168475 504000| 113,957243 357142
Bomba centrifuga (P-106) 185,067007 580000| 113,957243 357142
TOTAL 5 32.942.278
ZONA DE PURIFICACION Y APROVECHAMIENTO

Filtro de H25 (F-100) 352,5845565 1105000| 113,957243 357142
Depdsito de Biogés (DE-100)

15,39757498 48256| 113,957243 357142
Generador eléctrico [GE-100)) 6000 18804000 113,957243 357142
TOTAL S 21.028.682

Los costos anteriormente mencionados en la tabla 30 no corresponden a la inversion
total de la planta, puesto que para el ensamble 6ptimo de cada equipo se requiere de
algunos accesorios que facilitan el funcionamiento de la misma, por lo cual en la tabla
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31 se consignan los valores adicionales para tener un valor de inversién total y analisis
de recuperacion posterior.

Tabla 31. Costo de accesorios(mercadolibre,2019).

COSTO ACCESORIOS
Costo por
Nombre Cantidad . P Costo total
unidad
Valvula
A 16 5 46900 $ 750.400
mariposa
Codos 9 S 86.000| S 774.000
Tea 12 5 74.000| 5 888.000
Valvula de
i} 5 27.000| 5 162.000
globa
Valvula check 16 5 110.000 | & 1.760.000
Total 5 4.334.400

Finalizada la respectiva cotizacién de todos los equipos y accesorios de la planta, se
procede a hacer un estimado del costo total de inversion, valor que es consignado en
la tabla 32.

Tabla 32. Costo total de inversion.

COSTO TOTAL DE INVERSION
Pesos
Tipo de inversion colombianos Délares

Inversidn de equipos de

proceso $  55.093.500 | § 17.579
Inversion de accesarios s 4.334.400 | § 1.383
Inversidn de tuberia S 1.314.007 | § 419
INVERSION TOTAL S 60.741.907 | § 19.381,59

Tabla 33.Consumo de electricidad para hallar el flujo de caja.

CONSUMO DE
ELECTRICIDAD EN EL
HOTEL (PAB)
Porcentaje anual
consumido por el 0,012%
hotel
Consumo electrico
anual del hotel 240000
Cargos por
consumo, energia
eléctrica,
distribucién, 3 41.280
alumbrado publico,
distribucion.

Tabla 34.Produccion de electricidad para hallar el flujo de caja.
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PRODUCCION DE
ELECTRICIDAD DE LA
PLANTA (PAB)
Energia anual
producida por la 12564
planta (kWh)
Cargos por
consumo, energl‘a
electrica,
distribucion,
alumbrado publico,
distribucidn. S 34,174

A partir de la ecuacion 114 se determina el periodo de recuperacion de la inversion.
PRI = IO/F (114)

Donde PRI= Periodo de recuperacion de la inversion, |O= Inversion inicial y F=Flujo de
caja anual.

= L9437 P4B _ &
PRI = S5t = 2,7353 afios
Debido a que la cifra calculada anteriormente mediante la ecuacion 40 no es un valor

exacto, se procede a calcular la cantidad de meses (ecuacion 115) y dias (ecuacion
116) en los que los decimales se difieren.
0.7353 x 12 = 8, 82 meses (115)

0.82 « 30 = 24, 6 dias (116)

Por lo cual se obtiene que el periodo de recuperacién de la inversion son 2 afios, 8
meses y 24 dias.
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ANEXO12.
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ANEXO 13.

AGUAS RESIDUALES DOME STICAS
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ANEXO 14.

AGUAS RESIDUALE S DO ME STICAS
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ANEXO15. NOTAS
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ANEXO18.
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